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RESUMO 

 

Para garantir a sustentabilidade da produção global de biodiesel, o desenvolvimento 

de diferentes aplicações para o glicerol bruto, um dos seus principais subprodutos, é crucial. 

Um dos mais promissores métodos é a utilização do glicerol para produção de hidrogênio com 

água supercrítica como meio de reação. No presente trabalho foi estudada a reforma do glicerol 

em água supercrítica utilizando software Aspen Plus® para simulação do processo e para análise 

de viabilidade econômica. O modelo termodinâmico utilizado foi o de Peng-Robinson por 

apresentar resultados consistentes na avaliação de propriedades do sistema água-glicerol, além 

de apresentar erro de apenas 2,4% utilizando a modelagem do equilíbrio e o método da 

minimização da energia livre de Gibbs (reator RGIBBS do Aspen Plus®) quando comparado 

com resultados experimentais de reforma do glicerol bruto. Na análise das variáveis de 

operações do processo, observa-se que o aumento da temperatura, redução da pressão e menores 

valores de composições de glicerol/metanol na alimentação favorecem a formação de 

hidrogênio (H2) e que o inverso facilita a formação de metano (CH4) e dióxido de carbono 

(CO2). Na análise de viabilidade inicial do projeto da planta, os melhores parâmetros de 

operação foram 600°C, 25 MPa e concentração de glicerol bruto de 10% em relação à vazão de 

entrada. Para a melhor configuração da planta estudada foi necessário realizar integração 

energética da corrente de alimentação com a de produtos, utilizar um reformador com duas 

seções de diferentes materiais de construção (SS316 e Hastelloy C) e reduzir primeiro a pressão 

para depois reduzir a temperatura da corrente de saída após o reformador. O custo capital total 

da planta foi 17,95 milhões de dólares, com 53% do preço total gasto em equipamento, além 

do custo total de operação ser de 10,89 milhões de dólares por ano, reutilizando a água do 

processo e com custo da unidade de separação de hidrogênio de 1,47 USD/kg de hidrogênio 

produzido. O período de retorno da planta foi de 8,24 anos com um índice de rentabilidade de 

1,03 para vida útil do projeto de 10 anos. O preço mínimo de venda do hidrogênio foi de 25,50 

USD/kg para a planta com lucro proveniente apenas da venda de H2. Quando se vende a mistura 

gasosa proveniente dos subprodutos de processo é possível obter um preço mínimo de venda 

de até 9,65 USD/kg de hidrogênio.  

 

Palavras-chave: Reforma do glicerol. Água supercritica. Aspen Plus®. Análise econômica. 

Viabilidade de processo. 

 

 



 

 

 

ABSTRACT 

 

To ensure the sustainability of biodiesel production on a global scale, the development 

of applications for crude glycerol, one of the main by products, is crucial. One of the most 

promising techniques is the employment of glycerol to produce hydrogen with supercritical 

water as the reaction medium. In this work, glycerol reforming in supercritical water was 

studied using Aspen Plus® software for process simulation and economic viability analysis. 

The thermodynamic model used was the Peng-Robinson, since it presents consistent results in 

the evaluation of the properties in the water-glycerol system. Additionally, this model presents 

error as 2.4%, while modelling chemical equilibrium and minimizing the Gibbs energy (Aspen 

Plus® RGIBBS reactor), in comparison with experimental results of crude glycerol reforming. 

From the process operations’ analysis, the findings show that an increase in temperature and a 

relative reduction in pressure and ratios of glycerol/methanol in the feedstock composition 

induce the formation of hydrogen (H2). Conversely, lower temperatures, as well as increased 

pressure and glycerol / methanol ratios, facilitate the formation of methane (CH4) and carbon 

dioxide (CO2). The optimum operating parameters were at 600 °C, 25 MPa and 10% crude 

glycerol concentration in relation to the feedstock’s flow rate. For the best plant configuration, 

it was necessary to perform energy integration of the input flow with that of the outputs, as well 

as to use a reformer with two sections of different building materials (SS316 and Hastelloy C). 

Finally, it was necessary to reduce the pressure first and then reduce the flow temperature after 

the reformer. The total capital cost (i.e CAPEX) for this plant was estimated in 17.95 million 

US dollars, where 53% of the total amount is to be spent on equipments, with the total operating 

cost (i.e. OPEX) being $ 10.89 million per year, considering the reuse of the process water and 

the final cost of unit for hydrogen separation was of 1.47 US dollars per kg of H2. The payout 

period would be 8.24 years with a profitability index at 1.03 for 10 years lifetime projetc. 

Considering the plant profiting only from selling H2 at a minimum price of 25.50 USD per kg, 

a feasible project is possible. When also selling the gaseous mixture from the by-products, it 

would be possible to obtain a minimum selling price as low as 9.65 USD per kg of hydrogen. 

 

Keywords: Glycerol reforming. Supercritical water. Aspen Plus®. Economic feasibility 

analysis, Process viability. 
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SRK  Soave-Redlich-Kwong 

SR-POLAR  Schwartzentruber-Renon 

USD  Dólares 

USD/kg  dólares por quilo 
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1 INTRODUÇÃO 

 

O século XXI tem sido marcado pelo avanço nos campos de tecnologia, informação, 

pesquisa e desenvolvimento, junto com à melhoria da qualidade de vida. Entretanto, quanto 

mais a população cresce, maior a sua demanda energética (SIKARWAR et al, 2017), além de 

que quanto mais a economia mundial cresce, maior a demanda por combustível (THOAI et al., 

2017). 

A crise energética global está se tornando um fato controverso devido ao rápido 

crescimento populacional que requer um aumento da energia e menos consumo de recursos de 

combustíveis fósseis (SÁNCHEZ-CANTÚ et al.,2019), e a preocupação com a utilização de 

combustíveis derivados do petróleo ser uma crescente considerável nos últimos anos (DE 

JESUS et al., 2019). 

De acordo com a Organização de Países Exportadores de Petróleo (OPEC), a demanda 

por combustíveis do petróleo continua a crescer, onde em 2017 foram utilizados 97,2 milhões 

de barris por dia (mb/d), até 2023 se espera o valor de 104,5 mb/d e em 2040 presumi-se chegar 

a um valor 111,7 mb/d, pois onde a necessidade por diesel será de 2,4 mb/d até 2023 e de 2,9 

mb/d até 2040 (OPEC, 2018). 

A produção mundial de energia em 2016 foi de 13764 Mtoe (milhões de toneladas de 

óleo equivalente), onde o combustível fóssil representou 81% de toda produção (IEA, 2018), 

demonstrando a dependência mundial por esse tipo de combustível. Além de sérios problemas 

ambientais estarem associados à utilização dos mesmos (KNOTHE; RAZON, 2017). 

Para minimizar os gases responsáveis pelo efeito estufa e para redução na utilização dos 

combustíveis derivados de petróleo, o mercado mundial dos biocombustíveis tem sido 

estimulado (HASAN; RAHMAN, 2017; PEITER et al., 2016). A utilização dos 

biocombustíveis tornou-se uma solução por provir de uma fonte de energia renovável e 

sustentável (VAN BENNEKOM et al., 2011) e de acordo com a Agência Internacional de 

Energia (IEA), o mercado de combustíveis não fóssil aumentou em 2016, com uma participação 

no mercado internacional de 9,8% (IEA, 2018). 

A utilização do biodiesel como uma fonte alternativa de combustível tem sido uma 

importante estratégia no desenvolvimento de novas fontes de energia, pois o mesmo pode ser 

produzido por meio de várias matérias-primas renováveis (MONTEIRO et al., 2018). Quando 

comparado ao diesel proveniente do petróleo, o biodiesel não possui enxofre, produz menos 

dióxido de carbono, e hidrocarbonetos, além de possuir mais oxigênio livre (HASAN; 

RAHMAN, 2017). 
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A produção global de biodiesel cresceu em torno de 1% em 2017, com o valor de 30,7 

bilhões de litros de biodiesel proveniente do processo de transesterificação de ácido graxo e os 

Estados Unidos foram o país com a maior produção global (16%), seguido pelo Brasil (11%), 

pela Alemanha (9%), Argentina (9%) e a Indonésia (7%) (REN21, 2018), sendo esperado até 

2027 um aumento de 9% na produção mundial de biodiesel, quando comparado a 2017 

(OECD/FAO, 2018). 

A partir de 2008, o Brasil incluiu o biodiesel na sua matriz energética, quando se tornou 

obrigatória a adição de 2 % de biodiesel no óleo diesel, mediante a lei 11.097 de 13 de janeiro 

de 2005. A partir de março de 2018, a mistura de 10%, em volume, de biodiesel ao óleo diesel 

vendido ao consumidor final (B10) foi obrigatória, conforme Lei 13.263 de 26 de março de 

2016 (ANP, 2018a). 

A produção mundial de biodiesel em 2017 foi de 36 bilhões de litros e se espera até 

2027 um aumento para 39 bilhões de litros (OECD/FAO, 2018). Atualmente o Brasil possui 51 

plantas produtoras de biodiesel autorizadas pela ANP para operação no país, correspondendo a 

uma capacidade total autorizada de 23.470,02 m3/dia (ANP, 2018c), produzindo 4,3 bilhões de 

litros no ano de 2017, representando um aumento de 4,5% em relação ao ano de 2016 (MME, 

2018) e ficando em segundo lugar, com 11% de participação, entre os maiores produtores de 

biodiesel do mundo (REN21, 2018).  

Mesmo com toda tecnologia comercial para o biodiesel já consolidada, a produção de 

biodiesel continua a sofrer com os problemas associados ao grande consumo de energia e com 

o controle da poluição da água residual. Um esforço contínuo para o desenvolvimento de um 

processo ainda mais sustentável e ambientalmente favorável, como novos catalisadores, melhor 

tecnologia de separação do biocombustível e novas rotas de conversão do glicerol bruto está 

sendo desenvolvido e tornando-se o foco de diversas pesquisas na área (QING et al, 2018).  

A diferença de preço entre o biodiesel e o diesel de origem fóssil deve ser equiparada 

para fazer a produção de biodiesel atrativa, sendo a conversão de glicerol em commodities de 

valor uma saída para compensar a diferença de custos entre o biodiesel e diesel, além de 

aumentar a viabilidade do mercado do biodiesel (KHANDAY; OKOYE; HAMEED, 2017). 

Uma desvantagem desse cenário promissor para o biocombustível, é que os custos da 

produção de biodiesel não são competitivos quando comparados com os custos de produção 

dos combustíveis fósseis, mesmo com toda preocupação com o meio ambiente e emissões 

atmosféricas, legislações mais severas e diversos subsídios governamentais (MONTEIRO et 

al., 2018). Além da existência de um fator limitante para maior desenvolvimento da produção 
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de biodiesel que é a formação de glicerol bruto, o principal subproduto processo, que cria sérios 

problemas quanto ao seu descarte (ANUAR; ABDULLAH, 2016).  

Com o aumento do desenvolvimento em larga escala da produção global de biodiesel, a 

quantidade de glicerol bruto tem crescido rapidamente. A reação de transesterificação produz 

uma taxa volumétrica de 10:1 de biodiesel para glicerol, ou seja, a cada 1m³ de biodiesel, 0,1 

m³ de glicerol bruto é produzido (KNOTHE; GERPEN; KRAHL, 2005). Como a produção 

mundial de biodiesel em 2017 foi de 36 bilhões de litros (OECD/FAO, 2018), foram produzidos 

aproximadamente 3,6 bilhões de litros de glicerol bruto no mundo em 2017. 

A quantidade gerada de glicerol bruto excede a demanda de mercado para o mesmo, 

resultando em uma diminuição no preço do glicerol e desvalorização dos benefícios econômicos 

da produção do biodiesel, onde para reverter essa situação, converter o glicerol bruto em 

derivados com valor agregado é a melhor solução (QING et al, 2018). 

Desenvolver aplicações para o glicerol bruto é muito importante para garantir a 

sustentabilidade da produção global de biodiesel, uma vez que o glicerol pode se transformar 

em uma barreira no crescimento da produção de biodiesel e ameaçar os ganhos ambientais 

provenientes da troca dos combustíveis fósseis pelos renováveis (MONTEIRO et al., 2018), 

uma vez que como subproduto da produção é gerado 1 L de glicerol a cada 10 L de biodiesel 

produzido (SERETIS; TSIAKARAS, 2015). 

O glicerol não pode ser simplesmente queimado porque polimeriza em altas 

temperaturas e produz acroleína, um produto altamente tóxico por meio da combustão 

incompleta, portanto as aplicações diretas de glicerol bruto são escassas. O acúmulo de glicerol 

bruto, não só dificulta o desenvolvimento da indústria de biodiesel, mas também cria problemas 

econômicos e ambientais (LIN, 2013), além do que a utilização do glicerol bruto deve ser 

crucial para o desenvolvimento de processos inovadores na indústria do biodiesel (ORTIZ et 

al., 2011). 

Por ser considerado um material bruto, o glicerol proveniente da produção de biodiesel 

para que seja reutilizado é necessário passar por refinos e por um sistema de limpeza para ser 

aproveitado seja pelo setor industrial ou para fins energéticos. Por esse motivo diversos autores 

publicaram soluções alternativas para o uso do glicerol bruto, na qual essas possibilidades 

incluem produção de produtos químicos, aditivos de combustível, produção de hidrogênio, 

desenvolvimento de células de combustível, produção de metanol ou etanol, codigestão e 

cogaseificação, tratamento de resíduos (LEONETI; ARAGÃO-LEONETI; DE OLIVEIRA, 

2012; FREITAS; GUIRARDELLO, 2014; ANUAR; ABDULLAH, 2016; PEITER et al., 2016; 

MONTEIRO et al., 2018;) 
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O glicerol bruto pode ser um destaque no mercado mundial, podendo ser aproveitado 

como fonte de matéria-prima na recuperação de produtos químicos e como aditivo em 

diferentes formulações de combustíveis (AYOUB; ABDULLAH, 2012).  Dessa forma, existe 

um grande interesse no seu reaproveitamento direto sem tratamento, proporcionando ao 

processo de produção de biodiesel maior competitividade e valorização crescente no mercado 

de biocombustíveis (KOSMIDER; LEJA; CZACZYK, 2011). 

Uma alternativa para a reutilização do glicerol bruto é no processo junto aos fluidos 

supercríticos (FSC). Os processos que envolvem FSC são sustentáveis, ambientalmente 

amigáveis e eficientes, além de oferecerem a possibilidade de obtenção de novos produtos e a 

principal vantagem reside na possibilidade de separação do produto por expansão simples; além 

disso, o gás pode ser recuperado, reciclado e reutilizado sem a necessidade de passos de 

purificação (KNEZ et al., 2014).  

Uma das mais promissoras valorizações termoquímicas do glicerol é a produção de 

hidrogênio (AVASTHI; REDDY; PATEL, 2013), com água supercrítica (ASC) como meio de 

reação. A reforma em água supercrítica (RASC) é uma das tecnologias emergentes com mais 

vantagens, pois catalisadores não são necessários, a energia necessária para reforma em 

condições supercríticas é menor que os processos de reforma a vapor e a alta pressão dos 

produtos pode ser convertida em energia elétrica por um processo de expansão (GALERA; 

ORTIZ, 2015). 

Um dos processos que vem sendo bastante estudado para a conversão do glicerol bruto 

é o uso de água supercrítica (ASC) como meio de reação e a ASC desempenha um papel 

primordial no processo como solvente, reagente, catalisador ou precursor catalítico (KRUSE; 

DAHMEN, 2014), sendo um meio de reação adequado para a reforma e oxidação de biomassa 

(CASTELLO, 2013; GUAN et al., 2014; GUO et al., 2013; LIN, 2013; LOPPINET-SERANI; 

AYMONIER;CANSELL,2010; MARKOCIC et al. ,2013).  

A reforma em água supercrítica com glicerol puro (glicerina) e com glicerol bruto tem 

sido estudada (BYRD; PANT; GUPTA, 2008; JARED, 2012; GUO et al., 2012; VAN 

BENNEKOM et al., 2012; MARKOCIC et al., 2013; ORTIZ et al., 2013; ORTIZ et al., 2015; 

ORTIZ et al., 2016; REDDY; NANDA; KOZINSKI, 2016)  utilizando processos catalíticos e 

não catalíticos em escala laboratorial. Entretanto, o estudo de viabilidade de uma planta de 

reforma de glicerol e seus respectivos equipamentos em uma escala real de produção de glicerol 

bruto ainda não foi estudado. 

De uma forma geral, o trabalho tem como objetivo estudar a viabilidade de uma planta 

de reforma de glicerol em água supercrítica, aplicada a uma realidade nacional de geração de 
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glicerol bruto proveniente da produção de biodiesel, para que se torne uma fonte competitiva 

em biorrefinarias, uma vez que um grande montante de glicerol está disponível pelo aumento 

da produção de biodiesel e não existe um mercado efetivo para a aplicação direta desse 

subproduto. Sendo os objetivos específicos dados por: 

a) modelar propriedades de mistura de glicerol/água supercrítica, com diferentes 

condições e composições; 

b) avaliar as variáveis do processo de reforma do glicerol no software Aspen Plus®; 

c) implementar um fluxograma de processo e simular uma planta de reforma de 

glicerol em água supercrítica no software Aspen Plus; 

d) estudar a viabilidade e o investimento econômico do processo utilizando o 

software Aspen Economics para estimar os custos. 

Com base no apresentado acima, a presente tese está estruturada da seguinte forma: os 

aspectos teóricos referentes ao tema abordado são apresentados no Capítulo 2, enquanto no 

Capítulo 3 a metodologia do trabalho. No Capítulo 4 serão descritos os resultados e as 

respectivas discussões, assim como no Capítulo 5 a conclusão do trabalho.  
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2 FUNDAMENTAÇÃO TEÓRICA  

 

Nesta seção será discutido a fundamentação teórica do trabalho, partindo das 

propriedades da água supercrítica e da reforma do glicerol, posteriormente discutido sobre 

modelagem termodinâmica e o software Aspen Plus ®, finalizando com a abordagem sobre 

viabilidade econômica de processo. 

 

2.1 ÁGUA SUPERCRÍTICA (ASC) 

 

Fluidos supercríticos são fluidos valiosos na química e possuem uma grande variedade 

de aplicações na tecnologia de proteção ambiental, especialmente a água supercrítica que é 

comumente utilizada no estudo da produção de hidrogênio e remoção de resíduos orgânicos. 

Devido às condições supercríticas apresentarem uma solubilidade muito boa e excelentes 

propriedades de difusão, a ASC consegue dissolver compostos insolúveis e acelerar as reações 

químicas (YANG; CHENG; JIA, 2018) 

Processos em água supercrítica se caracterizam basicamente por operação sob condições 

de pressão e temperatura superiores àqueles que definem o ponto crítico da água (221 bar e 374 

°C), onde, com o aumento da pressão e da temperatura para as fases líquida e de vapor em 

equilíbrio, na fase líquida diminuem-se as interações intermoleculares devido à expansão 

térmica. Entretanto, para a fase vapor o efeito da compressão é predominante ao da expansão 

térmica, resultando em uma maior interação (MIGUÉLEZ, 2000). Assim, as propriedades de 

líquido e de vapor se aproximam, até que, no ponto crítico, coincidem. Nesse ponto, há apenas 

uma fase (fase supercrítica) com propriedades intermediárias entre as dos líquidos e gases, 

como observado no diagrama de fase na Figura 1. 

Figura 1 – Diagrama de fases para água supercrítica 

 

Fonte: Adpatado de Pioro e Mokry (2013). 



24 

 

Quando a pressão e temperatura crítica são ultrapassadas, a água não é mais um líquido, 

uma vez que não se tem a fase líquida quando a temperatura crítica é superada. No entanto, a 

água também não é vapor, uma vez que não é possível uma fase vapor com pressões superiores 

à pressão crítica. Como consequência, um estado completamente novo é atingido, o qual é 

chamado estado supercrítico, sendo, portanto, entre um líquido e um gás, onde algumas das 

suas propriedades físicas estão mais próximas de um gás, enquanto algumas outras propriedades 

correspondem às de um líquido (CASTELLO, 2013). 

Por causa das mudanças drásticas que sofrem as propriedades da água no ponto crítico 

nos processos conduzidos sob essas condições, os principais inconvenientes das operações 

realizadas em condições abaixo do ponto crítico são eliminados, devido às propriedades 

especiais contidas no estado supercrítico (PIORO; MOKRY ,2013). 

 

2.1.1 Propriedades da água supercrítica 

 

A massa específica da água supercrítica é relativamente elevada, quando comparada 

com vapor (BRÖLL et al, 1999). Na Figura 2, a densidade é apresentada em função da 

temperatura a uma dada pressão. Pode-se notar, abaixo da pressão crítica (221 bar), uma 

mudança de fase observada pelas linhas retas verticais, o que indica uma queda brusca de massa 

específica, como no caso da água passar do estado líquido para o estado de vapor, na qual a 

temperatura (temperatura de ebulição) aumenta à medida que a pressão é elevada (CASTELLO, 

2013). Os dados de massa específica foram retirados de Wagner e Pruß (2002). 

Figura 2 – Massa específica da água como função de T e P 

 

Fonte: O Autor (2019). 
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Variações de massa específica são particularmente importantes nos processos com água 

supercrítica, pois afeta diretamente a vazão volumétrica de alimentação. Nesse sentido, a ASC 

requer maiores volumes para reatores do que a água em condições normais, e isso representa 

uma desvantagem em relação a essa tecnologia (DE BLASIO; JÄRVINEN, 2017). 

A água supercrítica possui uma massa específica que é facilmente modificada pela 

pressão e temperatura e na região supercrítica não se observam linhas retas, embora em torno 

do ponto crítico o valor de massa específica diminua, (BRUNNER, 2014, MANJARE; 

DHINGRA, 2019). 

Um fator bastante importante é que todas as propriedades físicas da água supercrítica 

mostram uma variabilidade muito elevada em torno do ponto crítico. Em torno dessa região, 

uma variação muito pequena na temperatura provoca uma mudança importante nas 

propriedades do fluido, ficando evidente na capacidade calorífica isobárica, Cp, da água 

supercrítica em função da temperatura e pressão observada na Figura 3. 

 

Figura 3 - Cp da água como função de T e P 

 

Fonte: O Autor (2019). 

Um comportamento notável da água supercrítica é o comportamento da constante 

dielétrica estática, ε. O parâmetro expressa a polaridade de um solvente, que é a capacidade das 

moléculas para formar dipolos, onde essa propriedade determina se certa substância pode ser 

dissolvida em um determinado solvente ou não. Água a temperatura ambiente possui uma 

constante dielétrica de cerca de 80, o que faz com que seja um solvente polar bastante forte e 

quando é aquecida e comprimida até o estado supercrítico, a constante dielétrica se reduz a 

valores típicos de solvente não polar (BRUNNER, 2014; CASTELLO, 2013). 
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A redução da constante dielétrica acontece devido à redução do número de pontes de 

hidrogênio na água em altas temperaturas (WEINGÄRTNER; FRANCK ,2005).  Na Figura 4, 

é mostrado o comportamento da constante dielétrica em função da pressão e temperatura, 

confome os autores Uematsu e Franck (1980). 

 

Figura 4 – Constante dielétrica da água ε em função da temperatura 

 

Fonte: O Autor (2019). 

 

Weingärtner e Franck (2005) afirmam que a água supercritica é um solvente muito 

interessante, pois a água, como o fluido supercrítico, é um solvente eficaz para os compostos 

orgânicos, como por exemplo, o glicerol. É completamente miscível com muitos gases, 

incluindo oxigênio, ou seja, processos oxidativos em uma única fase supercrítica possuem 

baixas resistências à transferência de massa (MIGUÉLEZ, 2000), além disso, o pequeno valor 

da constante dielétrica faz com que os sais inorgânicos sejam praticamente insolúveis em água 

supercrítica, precipitando-os, o que favorece sua separação, mas também a corrosão dos 

equipamentos que operam com água supercrítica (BERMEJO;COCERO, 2006).   

Outra característica importante de água supercrítica é o seu produto iônico que é 

definido como o produto entre a concentração molar dos íons H3O
+ e OH- que estão em 

equilíbrio com as moléculas de água não-dissociada. Em condições de ambiente, o produto 

iônico da água pura Kw é dado por 10-14 M ou, pKw é 14, dando uma medida de quantos íons 

estão presentes, o que é determinante para o equilíbrio ácido-base e para a seletividade em 

relação a certos tipos de reação (CASTELLO, 2013). A Figura 5 dispõe o pKw em função da 

temperatura e pressão de acordo com Marshall e Franck (1981). 
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Figura 5 - pKw como função de T e P 

 

Fonte: O Autor (2019). 

Uma vez que o ponto crítico é ultrapassado, o pKw aumenta drasticamente de modo que 

a água se torna um meio pobre para reações iônicas e reações de radicais livres são favorecidos 

e o processo de reforma/oxidação nessas condições parece ter lugar por meio de um mecanismo 

de radicais livres (MIGUÉLEZ, 2000).  

A água supercrítica tem uma viscosidade de uma ordem de grandeza menor do que a 

água líquida e, por consequência, os coeficientes de difusão e a mobilidade iônica são uma 

ordem de magnitude maior (DE BLASIO; JÄRVINEN, 2017). Quando a massa específica da 

água supercrítica é alta, a sua viscosidade é baixa em comparação com o líquido correspondente 

sob condições normais. Desta forma, as moléculas de soluto conseguem difundir-se facilmente 

por meio da água supercrítica, o que ajuda a fazer com que seja muito favorável para as reações 

em ambiente de alta velocidade (MIGUÉLEZ, 2000).  

Liu, He e Zhang (2012) reportaram que existe que uma diminuição importante da 

viscosidade da água em uma temperatura entre 300 e 500°C, na qual se observou uma 

viscosidade de 88,5 mPa.s a uma temperatura e pressão de 573 K e 21 MPa, enquanto que na 

mesma pressão em uma temperatura de 712 K a viscosidade passou para 26 mPa.s, na qual a 

pressão não apresentou efeitos na variação de viscosidade. Segue na Figura 6 a influência da 

temperatura e pressão na viscosidade dinâmica. 
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Figura 6 – Viscosidade dinâmica em função de T e P 

 

Fonte: Adaptado de De Blasio e Järvinen (2017). 

 

De acordo com a Figura 7, que apresenta a entalpia em função da temperatura, com a 

pressão acima de 22 MPa, não há mudança de fase (líquido ou vapor), com isso ciclos de 

potência supercríticos oferecem vantagens quando comparados com os ciclos comuns, pois os 

fluidos supercríticos oferecem maior eficiência térmica,  menor taxa volume/energia fornecida 

e menor cavitação e erosão nas turbinas (DE BLASIO; JÄRVINEN, 2017). 

 

Figura 7 – Variação de entalpia específica em função de T e P 

 
Fonte: O Autor (2019). 

 

A água supercrítica, portanto, oferece um ambiente de reação único, com muitas 

aplicações potenciais interessantes, tornando-se um meio de reação muito promissor para 
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reações de reforma, pois se comporta como um solvente orgânico de baixa polaridade, 

eliminando as barreiras para transferência de massa conduzida em uma única fase homogênea. 

 

2.2 REFORMA DO GLICEROL EM ÁGUA SUPERCRÍTICA 

 

Nesta seção serão discutidos os principais processos relacionados aos processos em água 

supercrítica, os principais mecanismos de reações envolvendo o glicerol em água supercrítica 

e os respectivos processos de reforma. 

 

2.2.1 Processos com água supercrítica 

 

A polaridade da água muda com a pressão e a temperatura em condições supercríticas e 

se torna um solvente não polar completamente miscível com orgânicos. A água supercrítica 

demonstra total miscibilidade com oxigênio, criando um meio de reação homogêneo, o que 

torna a ASC um meio muito apropriado para a reforma e oxidação (IBRAHIM; AKILLI, 2019, 

MANJARE; DHINGRA, 2019).  

A reforma em água supercrítica (RASC) destaca-se por operar com um sistema de alta 

pressão e alta temperatura seja ele com ou sem a inserção de catalisadores, fluxo contínuo ou 

intermitente, se existe fluido de arraste, entre outros fatores (TEIXEIRA, 2012). 

O processo de reforma em água supercrítica apresenta várias vantagens, a primeira delas 

é a alta solubilidade dos intermediários da reação que conseguem reduzir a formação de coque 

devido a maior colisão entre a água e a molécula orgânica (KRUSE, 2008), a alta solubilidade 

do gás produzido devido a reações em uma fase única, pois os principais produtos gasosos, 

como alcanos, monóxido e dióxido de carbono, hidrogênio e oxigênio são completamente 

miscíveis em água supercrítica (WEINGARTNER; FRANCK, 2005). Elimina o alto consumo 

de energia com a secagem de biomassa que contenha água, como vaporização na pirólise ou 

destilação em processos bioquímicos, uma vez que os processos típicos precisam de no máximo 

10% de água em massa (SUSANTI; KIM; YOO, 2014). 

Uma importante característica da reforma em água supercrítica se deve, também, ao fato 

de que, no processo, diversos tipos de reagentes podem ser utilizados devido à variação da 

constante dielétrica da ASC, pois, controlando a massa específica e a temperatura, a água 

supercrítica pode agir como um solvente polar, semipolar e apolar, que consegue solubilizar 

compostos de carbono que são matérias primas típicas para a produção de hidrogênio, reduzindo 
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a barreira de transferência de massa nos sistemas de reação convencionais do processo de 

reforma (SUSANTI; KIM; YOO, 2014). 

Altas pressões de trabalho significam altas massas específicas do fluido que permite 

gaseificadores mais compactos, incluindo reatores e unidades de processo (TAYLOR et al., 

2003). Além da reação em única fase e baixa resistência, a transferência de massa melhora a 

gaseificação de materiais, facilitando reações como as de hidrólise e pirólise, com um pequeno 

tempo de residência de reação e utilização de reatores de tamanhos menores, além de produzir 

hidrogênio à alta pressão, eliminando o custo de pressurização do gás produzido (SUSANTI et 

al., 2010).  

Apesar de diversas vantagens, algumas desvantagens são observadas nos processos em 

ASC, como, por exemplo, condições em alta temperatura e pressão que necessitam de materiais 

específicos para confecção de reatores para operação segura, além das considerações de 

corrosão e de resistência a hidrogênio. A alta temperatura e pressão da reação e o contato com 

hidrogênio podem diminuir a resistência mecânica das ligas metálicas, ou seja, altos 

investimentos são necessários para o desenvolvimento de um sistema de reforma em ASC 

(CALZAVARA et al., 2005). 

 Uma vez que as reações de reforma são endotérmicas, altas temperaturas são necessárias 

Para aumentar a eficiência energética do sistema de gaseificação, o calor das correntes de saída 

deve ser recuperado por um trocador de calor, pois a recuperação de energia é um fator 

importante no design para escala comercial e eficiência de custo para plantas de reforma em 

água supercrítica (SUSANTI; KIM; YOO, 2014). 

A solubilidade limitada de sais em água supercrítica pode causar o entupimento em 

reatores ou em tubulações associadas, além de preencher poros de catalisadores, se a reação não 

for controlada. Esse problema pode ser mais severo, se a matéria-prima possuir altos valores de 

impurezas inorgânicas, mesmo que o material possa catalisar a reação para formação de 

hidrogênio (WATANABE et al, 2004).  

Diversos trabalhos na área de reforma em água supercrítica e com diversos materiais 

foram publicados recentemente, como por exemplo, geração de metanol a partir de glicerol e 

etilsulfureto em ASC (CARR et al., 2016), reforma catalítica com ASC no tratamento de 

resíduos dos moinhos de oliveira para geração de hidrogênio (CASADEMONT et al., 2018), 

utilização de resíduo de polímero ABS em ASC para tratamento (LIU et al.,2018), gaseificação 

do licor negro com palha de trigo em ASC (CAO et al, 2018), gaseificação de carvão em ASC 

(CHEN et al, 2018) gaseificação de resíduo da industria de papel em ASC (PURKAROVÁ et 

al., 2018) , gaseificação da microalga Chlorella vulgaris em ASC (TIONG; KOMIYAMA, 
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2019), demonstrando, dessa forma, que a reforma em água supercrítica é um processo bastante 

versátil, promissor e inovador. 

A reforma é um processo termoquímico que permite a conversão de matérias-primas, 

ricas em carbono e hidrogênio, em um produto gasoso com potencial energético, chamado de 

gás de síntese, composto, em sua maioria, por H2, CO, CH4, CO2, podendo apresentar pequenas 

quantidades de hidrocarbonetos como C2H2, C2H4 e C2H6 (LORA et al, 2012; BASU, 2013). 

A reforma do glicerol bruto surge como uma alternativa de valorização ao excesso de 

glicerol gerado pela indústria do biodiesel, pois se acontecer à queima do glicerol em baixas 

temperaturas pode gerar a acroleína, uma substância tóxica, por esse motivo que a combustão 

do glicerol não é aconselhada (ANITHA; KAMARUDIN; KOFLI, 2016); além disso, a baixa 

massa específica energética, alta viscosidade e emissão de partículas desfavorecem a combustão 

do mesmo (BOHON, 2011). 

Atualmente o glicerol bruto, proveniente do biodiesel, apresenta baixo valor de venda e 

a sua composição limita a sua aplicação em indústria de transformação e química fina em geral. 

Por outro caminho, a sua purificação acarreta a um consumo excessivo de energia, tornando o 

processo pouco vantajoso (ALMEIDA, 2016). 

Entre diversas possibilidades, a conversão de glicerol em hidrogênio e gases de síntese, 

com alto valor energético, usando diferentes processos é um dos caminhos mais atrativos de 

agregar valor ao glicerol (VAIDYA; RODRIGUES, 2009; AVASTHI; REDDY; PATEL, 

2013). Uma vez que o caminho mais comum de se produzir H2 é pela reforma a vapor do 

metano, que é um combustível fóssil, uma maneira de desenvolver uma rota econômica 

sustentável de H2 é por meio de ações ambientalmente favoráveis como a utilização do glicerol 

(CASTELLO; FIORI, 2015). 

Assim, o glicerol se apresenta como um forte candidato para a produção 

de hidrogênio, como combustível renovável, com menores impactos ambientais e mais atrativos 

do ponto de vista econômicos devido ao excesso no mercado proveniente da indústria do 

biodiesel (LEAL; SORIA; MADEIRA, 2016).  

A reforma do glicerol para produção de hidrogênio pode ser feita por diversas formas, 

como a reforma a vapor, oxidação parcial, reforma autotérmica, reforma seca, reforma seca 

autotérmica, pirólise, reforma em fase aquosa e reforma em água supercrítica, onde cada uma 

está explicada a seguir. 

A reforma a vapor é a reforma do glicerol com vapor de água como agente oxidante 

(LEAL; SORIA; MADEIRA, 2016), a oxidação parcial consiste na utilização de oxigênio na 
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reação da reforma tendo a vantagem de ser um processo extremamente exotérmico não sendo 

necessário fornecimento de energia ao processo (WANG, 2010) 

A reforma autotérmica é uma combinação da reforma a vapor e da oxidação parcial em 

que há geração de energia por meio da oxidação parcial do glicerol e existe um balanceamento 

energético dos dois processos, endotérmico e exotérmico (LEAL; SORIA; MADEIRA, 2016). 

A reforma a seco (ou reforma do CO2) consiste na reforma do glicerol após a adição de 

CO2 ao processo, gerando gás de síntese e carbono, necessitando de fonte de energia (WANG 

et al., 2009).  A reforma a seco autotérmica é uma combinação da reforma a seco com a 

oxidação parcial para produção hidrogênio e ao contrário da reforma de CO2 não necessita de 

fonte externa de calor e gera menos carbono na fase sólida (KALE; KULKARNI, 2010). E a 

pirólise é a decomposição de glicerol em temperatura elevada (650-800°C) para produção de 

hidrogênio (VALLIYAPPAN; BAKHSHI; DALAI, 2008). 

A reforma em fase aquosa utiliza água líquida, e ocorre a baixas temperaturas, sem que a 

sua vaporização seja necessária (WEN et al, 2008) e a reforma em água supercrítica é utilizada 

água no estado supercrítico, em que a temperatura e pressão estão acima do ponto crítico 

(MARKOCIC, 2013). 

Entre os tipos de reforma, a reforma em água supercrítica (RASC) é uma das tecnologias 

emergentes com mais vantagens para produção de hidrogênio e outros gases importantes 

(KRUSE, 2008, CASTELO; FIORI, 2015, GALERA; ORTIZ, 2015). 

 

2.2.2 Reações da reforma do glicerol bruto em água supercrítica 

 

Para melhor entender a produção de hidrogênio e gás de síntese a partir do glicerol bruto 

e o processo em água supercrítica, devem-se conhecer as reações que ocorrem na reforma do 

glicerol bruto. O glicerol bruto é composto do glicerol e de metanol em sua maioria, e as reações 

de decomposição dos dois compostos são fundamentais para entender o processo de reforma 

em água supercrítica. 

Seguem na Tabela 1, as principais reações que podem ocorrer pelos diferentes processos 

de reforma do glicerol. 
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Tabela 1 – Principais reações no processo de reforma do glicerol 

Reação ∆HR
298K(KJ/mol) 

Reações de oxidação do glicerol  

C3H8O3 + 0,5 O2 →2CO + CO2 + 4H2 -32 

C3H8O3 + 3,5 O2 → 3CO2 + 4H2O -1565 

C3H8O3 + 1,5 O2 → 3CO2 + 4H2 -598 

Reforma a vapor do glicerol   

C3H8O3 + 3 H2O →3CO2 + 7H2 128 

Metanação do CO  

2CO + 3H2  ↔ CH4 + H2O -206 

Metanação do CO2  

CO2 + 4H2  ↔ CH4 + 2H2O -165 

Reforma a vapor do metano  

CH4 + H2O ↔ 3H2 + CO 207 

Reforma seca do metano  

CH4 + CO2 ↔ 2H2+ 2CO 247 

Decomposição do metano  

CH4 ↔ 2H2 + C(s) 76 

Gaseificação do carbono  

C(s) + 2H2O ↔ 2H2 + CO2 90 

Fonte: Adaptado de Freitas e Guirardello (2014). 

 

2.2.2.1 Decomposição do metanol 

 

Existem inúmeras reações com metanol em água supercrítica, onde a principal reação é a 

decomposição do metanol, apresentada na Equação 1. A reação water gas shift (WGS) 

(Equação 2) utiliza o monóxido de carbono produzido da decomposição e a água para produzir 

dióxido de carbono e hidrogênio, demonstrada na Equação 2 (BOUQUET, 2012). Também 

pode ocorrer a metanação, formação de metano a partir de hidrogênio e monóxido e dióxido de 

carbono, demonstrada nas Equações 3 e 4 (BOUKIS et al, 2003). 

𝐶𝐻3𝑂𝐻 → 2𝐻2 + 𝐶𝑂                                                       (1) 

 

𝐻2𝑂 + 𝐶𝑂 ↔ 𝐻2 + 𝐶𝑂2                                                    (2) 

 

3𝐻2 + 𝐶𝑂 ↔ 𝐻2𝑂 + 𝐶𝐻4                                                    (3) 
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4𝐻2 + 𝐶𝑂2 ↔ 2𝐻2𝑂 + 𝐶𝐻4                                                 (4) 

 

2.4.2.2 Decomposição do glicerol 

 

Enquanto que a decomposição do metanol é bastante simples, a decomposição do glicerol 

é mais complexa. A primeira etapa da decomposição do glicerol em ASC envolve a 

desidratação em hidroxiacetona, se o grupo hidroxila primário for removido, ou em 3-

hidroxipropapanal se o grupo hidroxila secundário for removido, pois a remoção do grupo 

hidroxila primaria é mais favorecido, a não ser que tenha presença de catalisador (WATANABE 

et al., 2007; LAURIOL-GARBEY et al., 2011). Estatisticamente, o glicerol possui a 

probabilidade de 66% em converter em hidroxiacetona e 33% em 3-hidroxipropanal (CORMA 

et al., 2008). 

A compressão a quente do glicerol promove a primeira cisão carbono-carbono (C-C) dos 

intermediários próximos à região crítica e a hidroxiacetona se decompõe em acetaldeido e 

formaldeído. Em outra reação de desidratação, o 3-hidroxipropanal, que é um produto 

relativamente instável, transforma-se na acroleína (ORTIZ et al., 2013). 

A Figura 8 apresenta o esquema das possíveis reações que ocorrem na decomposição do 

glicerol em água supercrítica. 

Figura 8 – Possíveis reações de decomposição do glicerol 

 

Fonte: Adaptado de Ortiz et al.(2013) 
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Utilizando os caminhos de desidratação do glicerol, na decomposição térmica do glicerol 

em acetaldeído e formaldeído, forma-se uma molécula de hidrogênio, uma molécula de metano 

e duas de monóxido de carbono e traços de etano, se a decomposição for completa e sem 

carbono sólido formado. Entretanto, a acroleína é um dos intermediários, podendo formar as 

seguintes reações de quebra do eteno (etileno) (Equação 5), hidrogenação do carbono (Equação 

6) e a gaseificação do carbono (Equação 7) (ORTIZ et al., 2013), conforme apresentado a 

seguir: 

𝐶2𝐻4 ↔ 2𝐻2 + 2𝐶(𝑆)                                                  (5) 

2𝐻2 + 𝐶(𝑆) ↔  𝐶𝐻4                                                    (6) 

𝐻2𝑂 + 𝐶(𝑆) ↔  𝐻2 + 𝐶𝑂                                                   (7) 

 

Se toda a acroleína for convertida e todo carbono sólido for consumido, terá a formação 

de metano, hidrogênio e monóxido de carbono, saindo também na proporção de 1 molécula de 

metano, duas de monóxido de carbono e 1 de hidrogênio. 

Quando é utilizado a reação de WGS (Equação 2), pode-se resumir que a decomposição 

do glicerol é dada pela Equação 8: 

 

𝐶3𝐻5(𝑂𝐻)3 → 2𝐶𝑂 + 𝐻2 + 𝐶𝐻4 → 2𝐶𝑂2 + 3𝐻2 + 𝐶𝐻4                 (8) 

 

Outro caminho que pode acontecer é a reação de reforma do metano (Equação 9) e a 

decomposição do glicerol pode ser resumida, também, pela Equação 10 (ORTIZ et al., 2013). 

 

𝐶𝐻4 + 𝐻2𝑂 ↔ 𝐶𝑂 + 3𝐻2                                               (9) 

𝐶3𝐻5(𝑂𝐻)3 → 2𝐶𝑂 + 𝐻2 + 𝐶𝐻4 → 3𝐶𝑂 + 4𝐻2                       (10) 

 

Tanto a reação WGS (Equação 2) quanto a reforma do metano ocorrem simultaneamente, 

mas a reação que prevalece sob a outra depende das condições operacionais. A WGS ocorre 

mais rápida que a reforma do metano devido às altas temperaturas, mas se o tempo de residência 

no reator for elevado, ambas as reações chegam ao equilíbrio (ORTIZ et al., 2013). 

A formação de carbono sólido pode ser explicada pela reação de Boudouard (Equação 

11) e pelas reações de quebra como a do etileno e a do metano (Equação 12) 

(PAIROJPIRIYAKULA et al., 2014). 

2 𝐶𝑂 ↔ 𝐶𝑂2 + 𝐶(𝑠)                                                   (11) 
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𝐶𝐻4 ↔ 2𝐻2 + 𝐶(𝑠)                                                    (12) 

 

Outras duas equações importantes que conseguem explicar a formação do metano, são as 

reações de metanação do monóxido de carbono (Equação 13) e a metanação do dióxido de 

carbono (Equação 14) (ORTIZ et al., 2013). 

 

𝐶𝑂 + 3𝐻2 ↔ 𝐶𝐻4 + 𝐻2𝑂                                          (13) 

𝐶𝑂2 + 4𝐻2 ↔ 𝐶𝐻4 + 2𝐻2𝑂                                         (14) 

 

Com essas reações, a partir da reforma do glicerol bruto podem ser obtidos hidrogênio, 

monóxido e dióxido de carbono, metano e traços de etano. 

 

2.2.3 Processo de Reforma em água supercrítica 

 

A utilização da reforma em água supercrítica, em reações catalíticas ou não catalíticas, 

foi pesquisada por alguns autores. 

Antal et al. (1985) foram os primeiros autores a estudarem a decomposição do glicerol 

em água supercrítica, uma vez que observaram que a água em condições supercríticas exibia 

diferentes propriedades da água líquida convencional e promovia um excelente solvente para 

pirólise. A decomposição do glicerol em água supercrítica foi feita a 500°C e 34,5 MPa, obtendo 

como produto gasoso uma mistura de H2, CO2, CO, CH4, C2H4 and C2H6. 

Byrd, Pant e Gupta (2008) realizaram experimentos de glicerol com água supercrítica 

em um reator de leito fixo, com um catalisador de Ru/Al2O3, a temperatura de 700 a 800°C, 

pressão de 241 bar e concentração de glicerol de 5 a 40%, com um tempo de reação menor que 

5 segundos. O glicerol foi completamente gaseificado, formando hidrogênio, dióxido de 

carbono, metano e traços de monóxido de carbono. Em concentrações de pequenas diluições 

foi obtido o valor de 7 mol de hidrogênio/mol de glicerol de conversão e com o aumento da 

concentração do glicerol, a conversão diminui. 

Voll et al. (2009) formularam uma programação analítica com base na energia livre de 

Gibbs para calcular a composição de equilíbrio para a gaseificação em água supercrítica do 

metanol, etanol, glicerol, glucose e celulose. Garantindo, assim, encontrar uma solução para a 

análise termodinâmica da gaseificação em água supercrítica. Os resultados numéricos 

indicaram que altas temperaturas e concentrações baixas de alimentação aumentam a eficiência 
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de produção de hidrogênio para todos os reagentes estudados. Os cálculos mostram baixa 

produção de monóxido de carbono. 

Onwudili e Williams (2010) realizaram reforma do glicerol bruto, contendo metanol, 

glicerol e éster de ácido graxo, nas temperaturas de 300 a 450°C e pressão entre 8,5 a 31 MPa 

em um reator batelada construído com Hastelloy C de 75 mL. O produto gasoso foi dióxido de 

carbono, hidrogênio e metano com baixas concentrações de monóxido de carbono e 

hidrocarbonetos C2 a C4 e não houve formação de carvão.  

Van Bennekom et al. (2011) investigaram a reforma do glicerol puro, glicerol bruto e 

metanol em um reator contínuo nas temperaturas entre 450 e 650°C, tempo de residência entre 

6 e 173 segundos e concentração de alimentação de 3 a 20%. Foi observado que o mecanismo 

de decomposição do glicerol envolveu a desidratação de 1 mol de H2O/mol de glicerol, que 2 

dos 3 carbonos do glicerol se transformam em óxidos de carbono e que 1 deles se transforma 

em CxHy e a eficiência de conversão de carbono para gás foi abaixo de 70%. 

Anger et al., (2011) projetaram um queimador poroso destinado a ser utilizado como 

uma fonte de calor para reforma do glicerol, permitindo que a tecnologia seja eficaz para baixas 

emissões. Por ajuste individual, o queimador foi feito para queimar o gás de síntese que é rico 

em hidrogênio e glicerol, gerando energia térmica e elétrica. 

Guo et al. (2012) realizaram a gaseificação do glicerol em água supercrítica em um 

reator tubular de fluxo contínuo, com variação de temperatura de 445 a 600°C a uma pressão 

de 25 MPa e tempo de residência de 3,9 a 9,0s. Eles concluíram que o aumento da temperatura 

influenciou na eficiência da gaseificação, porém com o aumento da concentração do glicerol a 

eficiência diminuiu de 88% a 71% a uma temperatura de 567°C. Foram utilizados catalisadores 

alcalinos para acelerar a reação de deslocamento e melhorar o rendimento de hidrogênio, em 

uma ordem decrescente:  NaOH > Na2CO3 > KOH > K2CO3.  

Ortiz et al. (2013) pesquisaram sobre a reforma em água supercrítica do glicerol em um 

reator tubular sem a adição de catalisador, sendo realizado a 240 bar, temperatura de 750 a 

850°C e concentração de glicerol de 5 a 30%, variando o tempo de residência de 12 a 160 

segundos. Os resultados mostraram que a conversão do glicerol foi em sua maioria completa 

com exceção da alta concentração de glicerol, chegando ao um valor de 88%. Foi obtida 

conversão em hidrogênio de até 4 mols de H2/ mol de glicerol alimentado para 5% e 30% de 

glicerol respectivamente e foi observado o efeito catalítico do material do reator de Inconel 625. 

Tapah, Santos e Leeke (2014) estudaram a reforma de glicerol por gasificação catalítica 

em água supercrítica a temperaturas 400 a 550 ºC e pressões de 170 e 270 bar, em um reator 
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leito fixo (PBR) contendo um catalisador Fe2O3 + Cr2O3. Os resultados indicaram que a elevada 

temperatura e baixa concentração de alimentação tenderam a aumentar o rendimento do gás e 

a seletividade para a produção de H2. A conversão completa de glicerol foi alcançada a uma 

temperatura elevada (550º C). O máximo de 11% em peso de produtos líquidos foi obtido a 

400º C (principalmente alil álcool, metanol e formaldeído) e o catalisador obteve uma 

estabilidade relativa ao ambiente da água supercrítica por 9 h de operação. 

Dianningrum et al. (2014) fizeram um estudo comparativo entre a gaseificação do 

glicerol puro e dois tipos diferentes de glicerol bruto conduzido em água supercrítica. Os vários 

tipos de impurezas do glicerol bruto, como os ácidos graxos de ésteres de metílicos (FAME) 

exibem um efeito negativo sobre o rendimento de gás de gaseificação e a eficiência de 

gaseificação do glicerol bruto. 

Pairojpiriyakul et al. (2014) investigaram a reforma do glicerol em água supercrítica 

(450-575 °C e 250 bar) em que a entrada com 5% de glicerol foi continuamente alimentada em 

um reator de Inconel 625. Foi observado que ao aumentar a temperatura houve um aumento 

significativo na conversão do glicerol, da mesma forma que diminuindo a concentração de 

glicerol aumenta a conversão. Os produtos gasosos obtidos foram hidrogênio (60% em base 

molar), monóxido de carbono, dióxido de carbono e metano com traços de etano, etileno, 

propano e propileno. 

Castello e Fiori (2015) formularam um modelo termodinâmico estequiométrico que é 

baseado no equilíbrio de reação, permitindo cálculo para reações envolvidas. O modelo foi 

proposto para seis componentes e 3 reações independentes, sendo validado para diferentes 

alimentações para entender a influência da biomassa e dos parâmetros de operação. Os 

resultados demonstraram que a influência da pressão de operação foi limitada e que a produção 

de hidrogênio é influenciada pela razão entre hidrogênio/carbono e oxigênio/carbono na 

corrente de alimentação, além das considerações sobre a reação de water gas-shift e a 

metanação na formação de hidrogênio. 

Ortiz et al. (2015) estudaram a produção de hidrogênio da reforma do glicerol em água 

supercrítica em um reator tubular de leito fixo usando um catalisador a base níquel suportado 

por Al2O3 e SiO2. Os experimentos foram realizados a uma pressão de 240 bar, temperatura 

de 500 a 800°C, concentração de glicerol de 5 a 30% da alimentação e tempo de residência de 

1,6 a 4,8 segundos no leito. A composição seca do gás de saída foi H2, CO2, CO e CH4, onde 

os resultados mostraram que a conversão do glicerol em sua maioria foi completa, com exceção 

nas condições de alta concentração de glicerol e temperaturas menores.  
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Reddy, Nanda e Kozinski (2016) estudaram a gaseificação em água supercrítica em 

diferentes misturas de glicerol/metanol (5 a 20% em massa), em diferentes condições de 

temperatura (450 a 600°C) e pressão (23 a 25 MPa) com um tempo de residência de 45 segundos 

em um reator contínuo tubular. A análise termodinâmica foi feita utilizando o Aspen Plus 

baseado no método de minimização da energia livre de Gibbs. 

 

2.3 MODELAGEM TERMODINÂMICA 

 

Na literatura, diversos métodos foram utilizados na modelagem da reforma em água 

supercrítica (HANTOKO et al, 2018; BOUQUET, 2012; ORTIZ et al., 2011; CASTELLO; 

FIORI, 2015; FREITAS; GUIRARDELLO, 2014). A principal diferença entre os modelos está 

em distinguir se as reações estão em equilíbrio ou não. Se estiver em equilíbrio, a modelagem 

matemática é feita a partir de modelos termodinâmicos e se não estiver em equilíbrio, a 

modelagem é feita por modelos cinéticos de reação.  

Se existe equilíbrio ao longo das reações e as reações assumidas são conhecidas, tem-se 

o caso da modelagem estequiométrica no equilíbrio, de outra forma se as reações não forem 

conhecidas, a composição do equilíbrio é calculada pela minimização da energia livre de Gibbs, 

sabendo apenas os produtos formados na reação (DE BLASIO; JÄRVINEN, 2017). 

Os modelos de não equilíbrio são definidos por modelagem matemática feita em cada 

reação e a conversão dos produtos é calculada integrando as constantes cinéticas em reações de 

conversão, resultando em um sistema de equações diferenciais. Se a reação estiver próxima à 

região supercrítica, mecanismos de reação iônicos são utilizados, e se estiver na região 

supercrítica, mecanismos de reação radicalar são utilizados (DE BLASIO; JÄRVINEN, 2017). 

Na Figura 9 está apresentado um esquema sobre os principais modelos matemáticos envolvidos 

nos processos em água supercrítica. 
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Figura 9 - Principais modelos matemáticos utilizados em processos com água supercrítica 

 
Fonte: Adaptado de De Blasio e Järvinen (2017). 

 

Na modelagem de reação na reforma em água supercrítica do glicerol é mais comum ser 

utilizado o modelo termodinâmico não estequiométrico, considerando posteriormente que a 

reação esteja em equilíbrio, mesmo que o equilíbrio da reação seja algo difícil de alcançar, pois 

necessita de um alto tempo de residência no reator (HANTOKO et al, 2018; ORTIZ et al., 2013; 

FREITAS;GUIRARDELLO, 2014; REDDY; NANDA; KOZINSKI, 2016; BOUQUET, 2012) 

 

2.3.1 Minimização da energia livre de Gibbs 

 

O cálculo de equilíbrio de fase que corresponde à minimização da energia livre de Gibbs 

de um sistema, à temperatura (T) e pressão (P) constante, com o respectivo número de mols de 

cada componente em cada fase (ni
k), para um sistema de NP número de fases e NC número de 

componentes, tem-se (ROSSI; CARDOZO-FILHO; GUIRARDELLO, 2009): 

 

𝐺 = ∑ ∑ 𝑛𝑖
𝑘𝜇𝑖

𝑘𝑁𝐶
𝑖=1

𝑁𝑃
𝑘=1                                                        (15) 

 

Em que ni
k, i é o número de mols do componente i em k fases e μi

k é o potencial químico em 

função da composição de fase k, temperatura (T) e pressão (P) e NP número de fases e NC 

número de componentes. A equação 15 pode ser reescrita pelos termos da fugacidade 

apresentada na Equação 16: 

Modelos Matemáticos -Processos em Água 
Supercrítica

Modelos termodinâmicos em equilíbrio

Estequiométricos

Não-estequiométricos

Modelos cinéticos matemáticos

Reações iônicas - baixas 
temperaturas

Reações radicalares -
altas temperaturas
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𝐺 = ∑ ∑ 𝑛𝑖
𝑘 [𝜇𝑖

𝑜 + 𝑅𝑇𝑙𝑛
𝑓𝑖

𝑘

𝑓𝑖
𝑜]𝑁𝐶

𝑖=1
𝑁𝑃
𝑘=1                                                 (16) 

Considerando μi
o como o potencial químico do componente puro i no estado de referência, ƒi

o 

é o coeficente de fugacidade do componente puro do estado de referência e R é a constante 

universal dos gases. O estado de referência da fase vapor é dado como o gás ideal na 

temperatura do sistema e 1 bar, para a fase líquida é utilizada a fugacidade do componente puro 

i na fase líquida na temperatura do sistema e para a fase sólida, o estado de referência é dado 

pela fase sólido a 298 K e 1 bar. 

O sistema, em condição de minimização da energia livre de Gibbs, ainda precisa seguir 

restrições determinadas, sendo elas dadas pela não negatividade do número de mols e 

conservação de átomo (FREITAS, 2015). 

A não negatividade de número de mols faz com que o número de mols por fase e por 

componente seja positivo, conforme indica a Equação 17: 

 

𝑛𝑖
𝑘 ≥ 0, 𝑖 = 1, … , 𝑁𝐶, 𝑘 = 1, … , 𝑁𝑃                                     (17) 

Onde NC é o número de componentes no sistema e NP é o número de fases formadas nas 

condições de pressão e de temperatura. 

A conservação de átomos se aplica para sistemas que se encontram tanto em equilíbrio 

químico como equilíbrio de fases combinados, descritos na Equação 18: 

 

∑ 𝑎𝑚𝑖. (∑ 𝑛𝑖
𝑘𝑁𝑃

𝑘=1 ) = ∑ 𝑎𝑚𝑖𝑛𝑖
𝑜𝑁𝐶 , 𝑚 = 1, … , 𝑁𝐸𝑁𝐶

𝑖=1                     (18) 

 

onde ami é o número de átomos do elemento i no componente m e NE é o número 

de elementos que possuem o átomo em questão em sua composição. 

A abordagem de Castillo e Grossmann (1981) para a minimização da energia de Gibbs 

pode ser trabalhada como uma mistura com possíveis fases sólidas, líquidas e gasosas, 

obsrervadas na Equação 19: 

 

𝐺(𝑇, 𝑃, 𝑛𝑖
𝑠, 𝑛𝑖

𝑙 , 𝑛𝑖
𝑔

) = ∑ 𝜇𝑖
𝑔(𝑇, 𝑃, 𝑦𝑖). 𝑛𝑖

𝑔
+ ∑ 𝜇𝑖

𝑙(𝑇, 𝑃, 𝑥𝑖). 𝑛𝑖
𝑙 + 𝜇𝑖

𝑠. 𝑛𝑖
𝑠𝑁𝐶

𝑖=1
𝑁𝐶
𝑖=1   (19) 

 

Na qual: 

 

𝜇𝑖
𝑔

= 𝜇𝑖
𝑜(𝑇, 𝑃) + 𝑅𝑇 ln 𝑃 + 𝑅𝑇𝑙𝑛𝑦𝑖 + 𝑅𝑇𝑙𝑛𝜑𝑖                      (20) 

𝜇𝑖
𝑙 = 𝜇𝑖

𝑜(𝑇, 𝑃) + 𝑅𝑇 ln 𝑃𝑠𝑎𝑡 + 𝑅𝑇𝑙𝑛𝑥𝑖 + 𝑅𝑇𝑙𝑛𝛾𝑖                     (21) 
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𝜇𝑖
𝑠 = 𝜇𝑖

𝑜(𝑇, 𝑃)                                                 (22) 

 

Em que φi é o coeficiente de fugacidade do componente i nas condições de processo, γi é o 

coeficiente de atividade nas condições de processo, Psat é a pressão de vapor no componente i 

na temperatura do processo, xi e yi são a composição do componente i nas fases líquida e vapor 

respectivamente. A determinação da fugacidade (fase vapor ou líquida) ou do coeficiente de 

atividade é feito por meio de modelos termodinâmicos. 

 

2.4 ASPEN PLUS® 

 

O software de uso comercial Aspen Plus® da Aspen Tech® é uma ferramenta de 

modelagem de processo apropriada para o projeto conceitual, otimização e monitoramento do 

desempenho para a indústria química. O programa dispõe de um grande número de modelos de 

propriedades físicas, dados e métodos de estimativa que cobrem grande parte dos processos de 

comportamento simples e ideal bem como os processos com misturas não ideais. O Aspen 

Plus® é capaz de fazer uma análise de sensibilidade para gerar convenientemente as tabelas e 

os gráficos que mostram como o desempenho do processo varia com mudanças feitas nas 

especificações do equipamento e nas condições de operação selecionadas.  

Por meio das especificações de projeto, o programa calcula condições de operação ou 

parâmetros de equipamentos para encontrar o desempenho desejado, e ainda pode determinar 

as condições de operação que maximizarão qualquer função objetivo especificada, incluindo a 

taxa de produção do processo, o uso de energia, pureza dos fluxos, a economicidade do 

processo, além de promover um ajuste do modelo do processo aos dados reais da planta para 

assegurar uma representação exata, validando a planta real. (NUNES, 2008). 

 

2.4.1 Reforma em água supercrítica no Aspen Plus® 

 

O Aspen Plus® contém pacotes em que a as propriedades termodinâmicas dos 

componentes do sistema em água supercrítica/glicerol pode ser estudada, usando diferentes 

tipos de reatores, configurações e variáveis de processo para a sua posterior análise energética. 

Na literatura, Ortiz et al. (2011) utilizaram a equação de estado preditiva Soave-Redlich-

Kwong na simulação de reforma do glicerol em água supercrítica utilizando o software Aspen 
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Plus®, fazendo uma análise de sensibilidade com glicerol puro e bruto analisando o efeito de 

parâmetros de operação. 

Ortiz et al. (2013) simularam um processo para a reforma de glicerol utilizando água 

supercrítica, tiveram como objetivo produzir potência máxima e hidrogênio a partir de um 

sistema autossuficiente de energia em que a rota selecionada aproveitou  a energia do gás do 

produto, na saída do reformador, convertendo em trabalho através de uma turbina. A avaliação 

da eficiência global do processo foi realizada por análise energética e exergética, utilizando o 

Aspen Plus®
.  

Galera e Ortiz (2015) fizeram uma análise técnica e econômica de dois processos de 

reforma do glicerol, a reforma em água supercrítica e a reforma autotérmica, estimando uma 

planta de 1000 kg/h de glicerol, conseguindo obter um preço máximo para venda de hidrogênio 

de 5,75 $/kg para a reforma autotérmica e 5,36 $/kg para a reforma em água supercrítica. 

Gagliano et al. (2017) propuseram um modelo baseado no equilíbrio, desenvolvido no 

Aspen Plus® para a gaseificação de resíduos da agricultura em que a predição da reforma incluiu 

a formação das espécies gasosas, a formação de carvão e a descrição do processo por meio do 

balanço de massa e energia e das reações de metanação e Water Gas Shift (WGS). 

Adnan e Hossain (2018) estudaram a gaseificação de diferentes biomassas de 

microalgas, utilizando um modelo integrado de biomassa e formação de coque, empregando o 

Aspen Plus®
 para a gaseificação em água supercrítica, cujo o controle de O2 melhorou a 

gaseificação e a eficiência do sistema. 

Patcharavorachot et al. (2018) estudaram no Aspen Plus® a reforma do glicerol em água 

supercrítica com um sistema integrado a uma célula de combustível com óxido sólido (SOFC), 

utilizando no fluxograma ânodo e cátodo do processo, conseguindo pelo simulador, uma 

conversão do processo máxima de 71,56% e uma porcentagem de 87% de hidrogênio obtido. 

Hantoko et al. (2018) simularam no Aspen Plus® a produção de hidrogênio no 

tratamento de lodo de esgoto em água supercrítica, investigando a influência de diversos 

parâmetros de operação utilizando a minimização da energia de Gibbs para obtenção dos 

resultados, demonstrando que em altas temperaturas se obtém os maiores valores de obtenção 

de hidrogênio. 

 

2.5 VIABILIDADE ECONÔMICA DO PROCESSO 

 

As decisões técnicas e ambientais são fortemente impactadas pelos fatores econômicos, 

portanto estudar a viabilidade econômica do processo é fundamental para avaliar a viabilidade 

https://www.sciencedirect.com/science/article/pii/S1876610217302977#!
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de novos projetos, para  melhorar o desempenho de processos existentes, além de tomar 

decisões de projeto e operação, comparar alternativas, decidir direções estratégicas e 

estabelecer políticas sólidas para processos e produtos (EL-HALWAGI, 2017). 

O desempenho econômico previsto em um processo, tanto na fase de projeto como na 

operação, pode ser medido por meio de funções do tipo lucro ou custo, podendo ser utilizados 

tais critérios em problemas de simulação como de dimensionamento. Em problemas com graus 

de liberdades, o critério de desempenho econômico serve para guiar a busca do 

dimensionamento ótimo (PERLINGEIRO, 2005).  

Existem dois custos primários que devem ser avaliados, o investimento de capital e os 

custos operacionais. O investimento total de capital ou custo de capital é o dinheiro necessário 

para comprar e instalar a planta e para propiciar as despesas necessárias para iniciar a operação. 

Quando a planta estiver em operação, as despesas contínuas e recorrentes para operar a planta 

são os custos operacionais ou despesas operacionais (EL-HALWAGI, 2017). 

 

2.5.1 Custos de capital 

 

Os custos de capital são custos associados à construção de uma nova planta ou 

modificação de uma planta existente; eles incluem os custos de capital para suprir as instalações 

necessárias à fabricação e instalação, chamados de capital fixo, e custos necessários para início 

da operação da planta (HAYDARY, 2019). 

Peters, Timmerhaus e West (2004) afirmam que custos fixos de capital podem ser 

classificados em custos diretos e indiretos. Os custos diretos são os custos com equipamentos 

comprados, instalação de equipamentos adquiridos, instrumentação e controle, tubulação, 

sistemas elétricos, construção de edifícações incluindo serviços de instalações e obtenção e 

melhoria do terreno. Os custos indiretos são os custos de engenharia e supervisão, despesas 

legais, despesas de construção, taxas do contratante e contingência.  

El-Halwagi(2017), de outra forma, classifica os custos de capital em investimentos em 

capital fixo (FCI) ou capital de despesas (CAPEX), e em investimento em capital de giro (WCI).  

O FCI é o investimento necessário para pagar os equipamentos de processo e as unidades 

auxiliares, aquisição e preparação do terreno a ser construído, estruturas civis, instalações e 

sistemas de controle. Por outro lado, o WCI é o dinheiro necessário para pagar pelos gastos até 

o momento em que o produto é vendido, bem como as despesas necessárias ao armazenamento; 

e o WCI varia entre 10% e 25% do custo de capital. 

https://www.sciencedirect.com/science/article/pii/B9780128098233000023?via%3Dihub#!
https://www.sciencedirect.com/science/article/pii/B9780128098233000023?via%3Dihub#!
https://www.sciencedirect.com/science/article/pii/B9780128098233000023?via%3Dihub#!
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Turton et al. (1998) citam que existem cinco classificações geralmente aceitas nas 

estimativas de custo de capital, que são mais aplicadas aos processos industriais, onde são 

chamadas de estimativa de ordem de grandeza, estimativa do estudo, estimativa preliminar, 

estimativa definitiva e estimativa detalhada. 

A estimativa de ordem de grandeza normalmente depende de informações do custo para 

um processo completo retirado de plantas previamente construídas. Essa informação de custo é 

então ajustada usando fatores de escala apropriados para capacidade, para a inflação, para 

fornecer o custo de capital estimado e a provável precisão de sua estimativa é superior a 30%. 

A estimativa de estudo utiliza uma lista dos principais equipamentos encontrados no processo, 

onde cada equipamento é dimensionado e o custo aproximado é determinado. Desta forma, o 

custo total do equipamento é então dividido para dar o custo de capital estimado e a provável 

precisão da sua estimativa é em mais de 30% (TURTON et al, 1998, PETERS; 

TIMMERHAUS; WEST, 2004). 

A estimativa preliminar requer um dimensionamento de equipamento mais preciso do 

que o usado na estimativa do estudo e, além disso, o layout aproximado do equipamento é feito 

juntamente com estimativas de tubulação, com instrumentação e requisitos elétricos. As 

utilidades necessárias são estimadas e a provável precisão da sua estimativa é em torno de 20%. 

A estimativa definitiva requer especificações preliminares para todos os equipamentos, 

utilidades, instrumentação, sistemas elétricos e variáveis externas; a provável precisão da sua 

estimativa é em torno de 5%. Por último, a estimativa detalhada requer a engenharia do processo 

por completo, todas as variáveis externas e serviços, além das cotações de fornecedores para 

todos os itens. Sendo assim, ao final da uma estimativa, a fábrica está pronta para ir para a fase 

de construção e a provável precisão da sua estimativa é em torno de 5% (TURTON et al, 1998, 

PETERS; TIMMERHAUS; WEST, 2004). 

 

2.5.2 Custos operacionais 

 

Os custos operacionais, ou OPEX, representam as despesas relacionadas à fabricação 

em si e as despesas gerais necessárias para a produção, desenvolvimento de produtos e sua 

distribuição (HAYDARY, 2019). Itens como matérias-primas, utilidades, mão de obra, 

manutenção, custos de laboratório, pesquisa e desenvolvimento, royalties e despesas gerais 

estão entre as principais despesas para o custo operacional (EL-HALWAGI, 2017). 
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Os custos operacionais são divididos em custos de fabricação e despesas gerais. Os 

custos de fabricação são divididos em três classificações: custos variáveis, taxas fixas e 

despesas indiretas da planta (HAYDARY, 2019). 

Peters, Timmerhaus e West (2004) associam aos custos variáveis a inclusão de despesas 

diretamente associadas à operação de fabricação, envolvendo gastos com matérias-primas, 

operadores, supervisores e administrativos diretamente ligados à operação, energia, 

manutenção, suprimentos, utilidades, royalties e catalisadores. As taxas fixas são despesas que 

permanecem praticamente constantes de ano para ano e não variam muito com as mudanças na 

taxa de produção, como por exemplo, taxa de depreciação, impostos imobiliários, seguros e 

aluguel. 

As despesas indiretas da planta são custos de serviços hospitalares e médicos, 

manutenção geral da planta, ações de segurança, despesas gerais de folha de pagamento como 

pensões, férias, previdência social e seguro de vida, restaurante e instalações recreativas e 

benefícios especiais para empregados. São semelhantes aos custos fixos, na medida em que não 

variam muito com as mudanças na taxa de produção (PETERS; TIMMERHAUS; WEST, 

2004). 

Custos administrativos, marketing, pesquisa e desenvolvimento, estão incluidos nas 

dispensas gerais de custos operacionais (HAYDARY, 2019), além da gestão de pessoas, 

vendas, financiamento e pesquisa de mercado, em que tais custos raramente variam com o nível 

de produção. No entanto, itens como pesquisa e desenvolvimento, distribuição e venda podem 

diminuir se períodos longos de baixa produção ocorrerem (TURTON et al, 1998). 

As despesas gerais podem ser também classificadas, de acordo com Peters, Timmerhaus 

e West (2004), como despesas administrativas, despesas de distribuição e marketing, pesquisa 

e despesas de desenvolvimento, despesas de financiamento e despesas de lucro bruto.  As 

despesas administrativas incluem os custos de salários executivos e administrativos, material 

de escritório, manutenção em edifícios e escritórios e comunicações em geral. As despesas de 

distribuição e marketing são custos fundamentais no processo de vender e distribuir os vários 

produtos, incluindo despesas para manuseio de materiais, contêineres, expedição, escritórios de 

vendas, vendedores, técnicos em serviço de vendas e publicidade. 

As despesas de pesquisa e desenvolvimento são fundamentais para qualquer indústria 

que deseja permanecer em uma posição industrial competitiva, com custos para salários de 

especialistas, equipamentos especiais, instalações de pesquisa e honorários de consultores 

relacionados ao desenvolvimento de novas ideias ou melhoria de processos produtivos. As 

despesas de financiamento incluem os custos adicionais envolvidos na aquisição do dinheiro 
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necessário para o investimento de capital, sendo geralmente limitada a juros sobre o dinheiro 

emprestado. As despesas de lucro bruto são baseadas em leis de imposto de renda, onde essas 

despesas são incidentes diretamente nos ganhos brutos detidos pela empresa (PETERS; 

TIMMERHAUS; WEST, 2004). 

 

2.5.2.1 Matéria prima 

 

A materia prima é o material diretamente consumido na produção do produto, onde 

pode ser dimensionado seu custo por meio de cotações cujos preços de alguns produtos 

químicos podem ser obtidos em periódicos. O custo com a matéria prima, com relação ao custo 

operacional está na faixa de 10-60% para Haydary (2019), já para Peters, Timmerhaus e West 

(2004), a faixa varia de 10-50% 

Na indústria química um dos maiores custos em uma operação de produção é com as 

matérias-primas envolvidas no processo cuja quantidade deve ser fornecida por unidade de 

tempo ou por unidade de produto, podendo ser calculado por meio do balanço de massa do 

processo mediante os preços conhecidos, já os encargos com frete e transporte devem ser 

incluídos no custo da matéria-prima (PETERS; TIMMERHAUS; WEST, 2004). 

 

2.5.2.2 Utilidades 

 

Várias formas de energia são necessárias para conduzir reações, agir na separação de 

componentes, fornecer o aquecimento ou resfriamento necesseários a máquinas e equipamentos 

de processo e transportar materiais. As utilidades incluem combustível, eletricidade, vapor, 

água, refrigerantes, ar e o tratamento de efluentes. Os cálculos do balanço de energia 

quantificam a necessidade de energia suficiente e os preços unitários variam dependendo da 

quantidade, do tempo e da localização (EL-HALWAGI, 2017, SILLA, 2003). 

Os equipamentos de utilidades geralmente estão localizados fora da área de fabricação 

e apresentam distintos processos, podendo considerar cada unidade de utilidade como um 

produto distindo e estimar o custo (SILLA, 2003). Os cálculos dos custos de utilidades podem 

ser bastante complicados, pois para estimar os custos operacionais associados ao fornecimento 

de utilidades, deve-se assumir o investimento de capital necessário para construir a instalação 

junto com os custos associados ao fornecimento, sendo calculado com custos operacionais 

totais para gerar a utilidade (TURTON et al., 1998). 
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Os balanços de massa e energia são fundamentais para os processos de utilidade e são 

utilizados para estimar os custos de utilidade, onde para uma planta química os custos com 

utilidade podem ser calculados como 10 a 20% dos custos totais do produto (HAYDARY, 

2019). 

 

2.5.3 Análise de viabilidade 

 

Indústrias de processo químico produzem produtos de alto valor a partir de matérias-

primas de baixo valor. A capacidade de lucrar com o investimento monetário é a chave para o 

sistema econômico (TURTON et al., 1998) e para determinar a atratividade financeira de um 

processo, o investimento deve apresentar os requisitos totais de capital e o custo de produção 

de um produto (SILLA, 2003). 

A rentabilidade é utilizada como o termo geral para a medida do lucro que pode ser 

obtido a partir de uma determinada situação, ou seja, é o denominador comum para todas as 

atividades econômicas. Então, a análise de lucros obtidas a partir do investimento de capital e 

a escolha do melhor investimento entre várias alternativas são os objetivos mais importantes de 

uma análise econômica (PETERS; TIMMERHAUS; WEST, 2004). 

Para um investimento valer a pena, como a instalação de uma indústria de produtos 

químicos ou a renovação de uma planta existente, ele deve ser rentável. No entanto, não é 

suficiente que um empreendimento tenha grande lucro líquido, mas o lucro, ao longo da vida 

do empreendimento, deve ser mais do que o investimento de capital original, pois quanto maior 

forem os lucros sobre o investimento, mais atraente se torna o empreendimento. Para comparar 

empreendimentos que disputam investimentos, uma série de medidas de lucratividade foi 

desenvolvida, sendo baseadas na estimativa de investimento e ganhos anuais (SEIDER et al., 

2016). Algumas dessas medidas são definidas a seguir. 

 

2.5.3.1 Retorno de investimento (ROI) 

 

 É uma medida de performance econômica que apresenta uma das alternativas mais 

comuns para o retorno sobre o investimento, é baseada nos ganhos anuais (após os descontos 

de impostos) sobre o investimento total de capital. Essa definição apresenta uma série de 

alternativas, dependendo, entretanto, se os ganhos anuais são antes ou depois dos impostos e se 

o investimento de capital inclui o terreno e capital de giro. O ROI geralmente é dado como uma 

porcentagem por ano (SEIDER et al., 2016). 
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Towler e Sinnott (2013) definem o ROI de acordo com a Equação 23: 

 

𝑅𝑂𝐼 (%) =
𝑙𝑢𝑐𝑟𝑜 𝑙í𝑞𝑢𝑖𝑑𝑜 𝑎𝑛𝑢𝑎𝑙

𝑡𝑜𝑡𝑎𝑙 𝑑𝑒 𝑖𝑛𝑣𝑒𝑠𝑡𝑖𝑚𝑒𝑛𝑡𝑜𝑠
𝑥100                                           (23) 

 

Se o ROI for calculado como uma média sobre todo o projeto, pode se calculado de 

acordo com a Equação 24: 

 

𝑅𝑂𝐼 (%) =
𝑙𝑢𝑐𝑟𝑜 𝑙í𝑞𝑢𝑖𝑑𝑜 𝑐𝑢𝑚𝑢𝑙𝑎𝑡𝑖𝑣𝑜

𝑣𝑖𝑑𝑎 𝑑𝑎 𝑝𝑙𝑎𝑛𝑡𝑎 𝑥𝑡𝑜𝑡𝑎𝑙 𝑑𝑒 𝑖𝑛𝑣𝑒𝑠𝑡𝑖𝑚𝑒𝑛𝑡𝑜𝑠
𝑥100                       (24) 

 

2.5.3.2 Período de retorno (PO) 

 

O período de retorno (PO) é o tempo para que o fluxo de saída de um investimento 

seja recuperado pelo fluxo de caixa de entradas geradas pelo investimento, ou seja, o tempo 

para recuperar o investimento. É uma das técnicas de avaliação de investimento mais simples 

(AL‐MALAH, 2017). 

Autores como Seider et al. (2016) e Towler e Sinnott (2013) explicam essa medida 

como “período de payback (payout)” (PBP) e o definem como o tempo necessário para os 

ganhos se igualarem ao investimento inicial.  

A fórmula para calcular o PO de um projeto depende se o fluxo de caixa por período 

é uniforme ou não uniforme. Caso sejam uniformes, a fórmula para calcular é dada pela 

Equação 25, de acordo com Al‐Malah (2017): 

 

PO =
Investimento inicial

Fluxo de caixa de entrada por período
                          (25) 

 

Quando se tem um fluxo de caixa não uniforme (ou seja, com valorer negativos de 

fluxo de entrada), é utilizada a Equação 26: 

 

𝑃𝑂 = A +
B

C
                                                 (26) 

Em que A é o ultimo período que se teve um valor negativo de fluxo de caixa, B é o valor 

absoluto do valor acumaldo do fluxo de caixa no final do período A e C é o fluxo de caixa no 

período depois de A. 

 

https://onlinelibrary.wiley.com/action/doSearch?ContribAuthorStored=Al-Malah%2C+Kamal+IM
https://onlinelibrary.wiley.com/action/doSearch?ContribAuthorStored=Al-Malah%2C+Kamal+IM


50 

 

2.5.3.3 Valor presente líquido (NPV) 

 

Na avaliação do valor presente líquido (NPV) de uma planta proposta, o fluxo de caixa 

é calculado a cada ano do projeto da planta, incluindo as fases de construção e partida. Com 

uma taxa de juros epecificada, cada fluxo de caixa é descontado do seu valor presente, em que 

a soma de todos os fluxos de caixa descontados é o valor presente líquido (NPV); o NPV fornece 

um quantitativo para comparar o capital necessário  frente aos produtos e processos da planta 

(SEIDER et al., 2016). O valor presente líquido é sempre menor que o valor futuro total do 

projeto devido ao desconto dos fluxos de caixa futuros (TOWLER; SINNOTT, 2013). 

Segue a Equação 27 que representa o valor do NPV (TOWLER; SINNOTT, 2013): 

 

𝑁𝑃𝑉 = ∑
𝐶𝐹𝑛

(1+𝑖)𝑛
𝑛=𝑡
𝑛=1                                                    (27) 

 

Nela, n é o ano, CFn é o fluxo de caixa no ano n, t é a vida do projeto em anos e o i é a taxa 

interna (em porcentagem dividida por 100). 

 

2.5.3.4 Índice de rentabilidade (PI) 

 

O índice de rentabilidade (PI) mostra a rentabilidade relativa de um projeto, 

demonstrando o valor presente dos benefícios em relação ao valor presente dos custos. Se o 

índice de rentabilidade de for maior que um, então o projeto pode ser rentável, e se o índice for 

menor que um, o projeto pode ser não rentável. Se o número for igual a um, o projeto não 

sofrerá perdas ou ganhos, ou seja, estará no ponto de equilíbrio (break-even point) (AL‐

MALAH, 2017). 

O PI é uma técnica de avaliação de investimento, que vai representar a proporção entre 

o retorno e o investimento de um projeto proposto, é uma ferramenta útil para classificar 

projetos, porque permite quantificar o valor criado por unidade de investimento. Corresponde 

a uma modificação do método do valor presente líquido, pois enquanto o NPV é uma medida 

absoluta o PI é uma medida relativa (AL‐MALAH, 2017). Podendo ser calculado pelas 

Equações 28 e 29: 

 

𝑃𝐼 =
𝑉𝑎𝑙𝑜𝑟 𝑝𝑟𝑒𝑠𝑒𝑛𝑡𝑒 𝑑𝑜 𝑓𝑢𝑡𝑢𝑟𝑜 𝑓𝑙𝑢𝑥𝑜 𝑑𝑒 𝑐𝑎𝑖𝑥𝑎

𝐼𝑛𝑣𝑒𝑠𝑡𝑖𝑚𝑒𝑛𝑡𝑜 𝑖𝑛𝑖𝑐𝑖𝑎𝑙 𝑟𝑒𝑞𝑢𝑒𝑟𝑖𝑑𝑜
                                (28) 

 

https://onlinelibrary.wiley.com/action/doSearch?ContribAuthorStored=Al-Malah%2C+Kamal+IM
https://onlinelibrary.wiley.com/action/doSearch?ContribAuthorStored=Al-Malah%2C+Kamal+IM
https://onlinelibrary.wiley.com/action/doSearch?ContribAuthorStored=Al-Malah%2C+Kamal+IM
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𝑃𝐼 = 1 +
Valor presente líquido

Investimento inicial requerido
                                             (29) 

 

2.5.3.5 Taxa interna de retorno (IRR) 

 

A taxa interna de retorno é a taxa na qual o valor presente líquido (NPV) de um 

investimento se torna zero, ou seja, é quando o valor presente líquido dos custos (fluxos de 

caixa negativos) do investimento é igual ao valor presente dos lucros (fluxos de caixa positivos) 

do investimento (AL‐MALAH, 2017).  

O indicador também é usado para julgar a lucratividade do projeto de investimento, 

sendo também chamado taxa de retorno do fluxo de caixa descontado (DCFROR), fornecendo 

uma maneira útil de comparar o desempenho do investimento para projetos diferentes, 

independente da quantidade de capital utilizada, da vida útil da planta ou das taxas de juros 

vigentes (TOWLER; SINNOTT, 2013). Quanto maior o valor da IRR, mais lucrativo será o 

projeto de investimento (AL‐MALAH, 2017). 

Towler e Sinnott (2013) definem a taxa (IRR) que o projeto poderia pagar e ainda se 

equilibrar até o final da vida do projeto, ou seja, quando o NPV for igual a zero, apresentado na 

Equação 30: 

 

∑
𝐶𝐹𝑛

(1+𝑖′)𝑛
𝑛=𝑡
𝑛=1 = 0                                              (30) 

 

Em que, n é o ano, CFn é o fluxo de caixa no ano n, t é a vida do projeto em anos e o i’ é a taxa 

interna de retorno (em porcentagem dividida por 100). 

 

2.5.3.6 Taxa interna de retorno modificada (MIRR) 

 

A taxa interna de retorno modificada (MIRR) é uma versão aprimorada do cálculo da 

IRR, pois soma os fluxos de caixa negativos do início do investimento, levando em conta a taxa 

de financiamento, como também soma os fluxos de caixa positivos do final do período, levando 

em consideração a taxa de reinvestimento. Para usar o MIRR, duas taxas são necessárias: a taxa 

de reinvestimento para o fluxo de caixa positivo e a taxa de financiamento para o fluxo de caixa 

negativo (AL‐MALAH, 2017). O MIRR pode ser calculado de acordo com a Equação 31: 

 

𝑀𝐼𝑅𝑅 (%) = {[
𝐹𝑉

−𝑃𝑉
 ]

1/𝐸𝑃𝐸𝐿𝑃

− 1} 𝑋100                           (31) 

https://onlinelibrary.wiley.com/action/doSearch?ContribAuthorStored=Al-Malah%2C+Kamal+IM
https://onlinelibrary.wiley.com/action/doSearch?ContribAuthorStored=Al-Malah%2C+Kamal+IM
https://onlinelibrary.wiley.com/action/doSearch?ContribAuthorStored=Al-Malah%2C+Kamal+IM


52 

 

 

Nela EPELP é o período final da vida econômica do projeto, PV é a soma dos fluxos de caixa 

(desde o início do projeto), e FV é a soma dos fluxos de caixa positivos (até o final do último 

período). 

 

2.5.3.7 Taxa líquida de retorno modificada (NRR) 

 

A taxa líquida de retorno é calculada para o último período de análise do projeto, é 

calculada dividindo-se o NPV pelo valor presente dos fluxos de saída cumulativos (PVO) e 

multiplicando o resultado por 100, sendo medido em porcentagem (AL‐MALAH, 2017). Na 

Equação 32 tem-se a definição da NRR: 

 

𝑁𝑅𝑅 (%) =
𝑁𝑃𝑉

𝑃𝑉𝑂
𝑥100                                                 (32) 

 

2.5.3.8 - Taxa de Retorno Contábil (ARR) 

 

A ARR mede a contribuição do projeto para o lucro líquido da empresa, esse número é a razão 

entre o rendimento líquido esperado anual médio do projeto e o investimento médio. Se a taxa 

de retorno contábil for positiva então é uma indicação de que o projeto pode ser lucrativo. Se o 

sinal for negativo, o projeto pode não ser rentável. Se esse número for igual a zero, o projeto 

não sofrerá perdas ou ganhos (ponto de equilíbrio) (ASPENTECH, 2012). 

 

2.5.4 Avaliação econômica de processo com Aspen 

 

O primeiro software de análise econômica desenvolvido pela AspenTech foi o Icarus 

Process Evaluator (IPE), hoje conhecido como APEA (Aspen Process Economics Analyzer). 

Foi desenvolvido para facilitar a preparação de projetos, estimativas de custos, análise de 

investimentos e de dados laborais a partir do mínimo de informação disponibilizada e está 

baseado na modelagem matemática de processos (CONCEIÇÃO, 2016). 

Os simuladores de processos Aspen permitem a avaliação econômica de um processo de 

diferentes maneiras. O APEA é um software de avaliação econômica que pode ser integrado ao 

Aspen Plus ou Aspen HYSYS, podendo ser utilizado a partir desses simuladores métodos 

diferentes (HAYDARY, 2019). As estimativas devolvidas pelo simulador são mais exatas 

https://onlinelibrary.wiley.com/action/doSearch?ContribAuthorStored=Al-Malah%2C+Kamal+IM
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quanto mais detalhadas forem as condições de processo definidas. Nelas os custos podem ser 

estimados para uma planta ou apenas para equipamentos (TOWLER; SINNOTT, 2013). 

O primeiro método para um usuário fornecer uma avaliação de um processo no Aspen 

Plus ou Aspen HYSYS é a Avaliação Econômica (Economic Evaluation), oferecendo uma 

avaliação com base nas configurações da planta para mapeamento, dimensionamento, 

utilidades e parâmetros de estimativa de custo. Com a ativação da Avaliação Econômica, a 

análise econômica do processo simulado é feita e junto com todas as operações unitárias e os 

detalhes dos resultados da avaliação são exibidos automaticamente (HAYDARY, 2019). 

A base de dados da avaliação econômica inclui modelos de custos e de projeto para mais 

de 250 equipamentos de processamento, mais de 60 tipos de itens de processos e 

aproximadamente 70 tipos de abordagens de preparação da instalação da fábrica. É 

complementada com modelos de instalações fabris usados para desenvolver resultados relativos 

às quantidades de equipamentos instalados, encargos com mão de obra, custos totais de 

instalação assim como aos custos referentes à instalação da própria fábrica (CONCEIÇÃO, 

2016). 

A modelagem matemática realizada na avaliação econômica incide na estimativa de 

custos baseadas nos equipamentos, ou seja, proveniente da análise dos parâmetros definidos 

nas etapas de mapeamento e dimensionamento, criando assim modelos para cada unidade 

processamento. Os custos de mão de obra e de materiais são gerados a partir dos modelos e 

comparados aos dados disponíveis de processos com equipamentos semelhantes 

(CONCEIÇÃO, 2016). 

O segundo método é a utilização da Ativação Econômica (Economics Active). Nele o 

usuário passa pelo mapeamento e dimensionamento do processo, visualização do equipamento 

para modificação e opção de avaliação. Quando comparado com o método de avaliação 

econômica, a ativação econômica permite mudanças no padrão de mapeamento e de 

dimensionamento. O usuário pode mapear cada equipamento individualmente, ajustar os seus 

tamanhos e materiais de construção dos equipaments utilizados se necessário. Após a ativação 

econômica, os resultados podem ser exibidos diretamente no simulador; entretanto, resultados 

detalhados podem ser apresentados, quando selecionada a Análise de Investimento, pois 

fornece informação de equipamentos, utilidades, matéria-prima, informação sobre fluxos de 

produtos, investimento de capital e custos operacionais (HAYDARY, 2019). 

A Ativação Econômica permite realizar estimativas de custos equivalentes aos de 

Classe V – Estimativas de Ordem de Magnitude, segundo a classificação da AACE (Association 

for the Advanced of Cost Estimating) Internacional que se baseiam essencialmente em custos 
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de processos semelhantes e estudos realizados nas fases iniciais do desenvolvimento de um 

projeto (CONCEIÇÃO, 2016). A precisão dos 

resultados obtidos para essa estimativa de custos é equivalente a valores entre 30 e 50% 

(TOWLER; SINNOTT, 2013). Se aumentar o nível de informações fornecidas ao software, 

pode-se chegar a um nível de Classe II (CONCEIÇÃO, 2016) que possuem uma precisão entre 

5 e 10% (TOWLER; SINNOTT, 2013). 

A Ativação Econômica utiliza modelos que podem ser selecionados nas Opções 

Econômicas (Economic Options) em que o usuário pode selecionar um modelo e definir a 

moeda com os fatores de conversão. Entretanto, para correções mais detalhadas de opções, a 

simulação deve ser enviada ao software APEA para uma avaliação econômica detalhada 

(HAYDARY, 2019). 

O APEA é um software independente, que pode ser iniciado a partir de um simulador 

da própria Aspen Tech, como Aspen Plus ou Aspen HYSYS, como também de outras 

companhias como Chemstations, Hyprotech, SimSci entre outros (HAYDARY, 2019, 

CONCEIÇÃO, 2016). 

Antes de enviar uma simulação para o APEA, o simulador de Economia (Economics) 

tem que ser desativado. Depois de enviar a simulação para a APEA, o usuário pode definir 

opções de análise econômica, como moeda, impostos, método de depreciação, vida útil do 

projeto e outros parâmetros. Então, os blocos de operação da unidade podem ser mapeados para 

equipamentos reais, que são posteriormente dimensionados e avaliados (HAYDARY, 2019). 

O APEA fornece diferentes relatórios para análise, além de propiciar maiores detalhes 

da análise. O relatório contém todos os itens inerentes à economia de todo o processo, dos 

materiais, dimensionamento e informações econômicas, sendo um dos softwares mais robustos 

de avaliação econômica (HAYDARY, 2019).ik 
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3 METODOLOGIA 

 

A modelagem e simulação computacional no presente trabalho foram desenvolvidas 

para validar, descrever e avaliar o processo de reforma do glicerol em água supercrítica. Para 

isso, as simulações foram executadas no Aspen Plus 10.1®, o programa comercial de simulação 

de processos químicos, disponível no Laboratório de Combustíveis da UFPE. 

O trabalho foi baseado em cinco etapas:  

a) estudo e avaliação dos modelos termodinâmicos das propriedades dos sistemas água-

glicerol; 

b) estudo e avaliação do melhor modelo termodinâmico a ser utilizado no simulador, 

pelos dados experimentais dos sistemas representativos de reforma de glicerol com 

água supercrítica em equilíbrio; 

c) análise das variáveis de processo de uma unidade de reforma de glicerol bruto; 

d) análise econômica de equipamentos, materiais de construção e configuração do 

processo de reforma utilizando o software Aspen Economics; 

e) estudo da viabilidade da planta de processo de reforma de glicerol residual utilizando 

o software Aspen Economics. 

 

3.1 ESTUDO E AVALIAÇÃO DO MODELO TERMODINÂMICO: PROPRIEDADES 

 

Inicialmente foram estudadas as propriedades do sistema água-glicerol a partir de 

diferentes modelos termodinâmicos disponíveis no Aspen Plus. O estudo das propriedades no 

simulador foi feito a partir do fluxograma apresentado na  

Figura 10, onde as correntes de água (WATER) e glicerol (GLYCEROL) entram no 

misturador (MIXER), saindo a corrente de mistura água-glicerol (WATGLY). 

 

Figura 10 - Fluxograma para estudo de propriedades no Aspen Plus ® 

 

Fonte: O Autor (2019). 
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Os dados de composição, temperatura e pressão foram adicionados nas correntes de 

entrada do simulador (correntes WATER e GLYCEROL), assim como o modelo 

termodinâmico a ser utilizado, sendo na corrente de mistura da saída (WATGLY) os dados de 

saída das propriedades da mistura a serem estudados. A partir dos dados de entrada e dos 

modelos escolhidos no simulador, foi possível obter diferentes propriedades com diferentes 

composições água e glicerol com diferentes modelos termodinâmicos.  

No simulador foi realizada análise de sensibilidade, variando a composição molar da 

mistura água/glicerol, tornando-se possível o estudo das propriedades como massa específica, 

volume molar em excesso e entalpia molar em excesso em diferentes condições de pressões e 

temperaturas a partir de distintas composições da mistura. 

 

3.2 ESTUDO E AVALIAÇÃO DO MODELO TERMODINÂMICO: EQUILÍBRIO 

QUÍMICO 

 

Foram comparados os modelos termodinâmicos disponíveis no simulador com dados 

experimentais dos sistemas glicerol/água supercrítica, glicerol/metanol/água supercrítica. A 

escolha do melhor modelo termodinâmico a ser utilizado foi realizada no simulador, de acordo 

com o fluxograma apresentado na Figura 11 onde as correntes de água (WATER) e glicerol 

(GLYCEROL) (quando se calculou a mistura glicerol/metanol foi assumido apenas o nome 

GLYCEROL para a corrente) tiveram as suas composições ajustadas de acordo com os dados 

experimentais. 

 

Figura 11 – Fluxograma para seleção do modelo no Aspen Plus ® 

 
Fonte: O Autor (2019). 

 

As correntes WATER e GLYCEROL forma adicionadas a um misturador a uma 

temperatura e pressão ambiente (25°C e 1 atm), formando a corrente de mistura M1. 

Posteriormente a corrente M1 passa por uma bomba (PUMP) em que se eleva a pressão da 

mistura até a pressão do dado experimental a ser calculado, saindo como corrente M2. A 
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corrente M2 passa por um trocador de calor (HEAT) onde eleva a temperatura da mistura até a 

temperatura do dado experimental a ser calculado, saindo como corrente M3. 

A corrente M3, a uma temperatura e pressão especificadas do dado experimental, entra 

no reator do tipo RGIBBS, um módulo de reator que utiliza a minimização da energia livre de 

Gibbs, , saindo a corrente de produtos M4. A corrente de produtos M4 passa por um separador 

onde a corrente de produtos gasosa, em base seca, sai pela corrente GAS e a água sai pela 

corrente WATSEP. 

Com os dados das correntes de entrada e os dados dos produtos gasosos formados na 

saída do simulador, foi possível avaliar e comparar os dados experimentais em literatura e pelos 

diferentes modelos termodinâmicos utilizados no simulador de processo. 

Utilizando o melhor modelo disponível no simulador para a modelagem do processo de 

reforma do glicerol em água supercrítica foi possível implementar o fluxograma no Aspen Plus® 

da planta de reforma, levando-se em consideração os componentes envolvidos, bem como os 

parâmetros de operação. 

 

3.3 ANÁLISE DAS VARIÁVEIS DE PROCESSO DO SISTEMA GLICEROL BRUTO EM 

ÁGUA SUPERCRÍTICA 

 

Partindo dos dados de validação obtidos no software Aspen Plus® foi possível estudar as 

principais variáveis de processo de gaseificação/reforma de glicerol em água supercrítica, 

simulando uma planta de uma unidade de reforma, analisando a produção de H2 e dos gases 

formados no processo de reforma como meio de sustentabilidade da planta. 

Utilizou-se uma vazão de 2000 kg/h de glicerol residual, de acordo com uma unidade de 

produção de biodiesel compatível do Brasil. A partir da vazão de entrada de glicerol e utilizando 

o modelo termodinâmico selecionado previamente, o processo de reforma foi simulado em 

diferentes condições de operações de temperatura, pressão e composição de glicerol na entrada 

do processo. 

Foi utilizado o mesmo fluxograma disponível Figura 11, sendo observadas as 

composições de saída da fase gasosa com as mudanças de operação. Dessa forma, foi possível 

observar as melhores condições de operação do sistema glicerol bruto e água supercrítica para 

obtenção dos produtos de gaseificação. 
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3.4 ANÁLISE DE VIABILIDADE PRELIMINAR DO PROCESSO DE REFORMA DO 

GLICEROL BRUTO EM ÁGUA SUPERCRÍTICA 

 

Conhecido o melhor modelo termodinâmico e as melhores condições de processo, foi 

possível começar a análise preliminar do processo. O fluxograma do processo para a análise foi 

feito a partir do aparato experimental produzido por Ortiz et al. (2013) e Ortiz et al. (2015), 

sendo fundamental fazer a análise preliminar para quantificar as entradas de materias primas e 

saídas de produtos e identificar se o processo inicialmente pode ser viável ou não. O fluxograma 

do processo está disposto na Figura 12. 

 

Figura 12 – Fluxograma do processo para análise econômica inical 

 
Fonte: O Autor (2019). 

 

Inicialmente as correntes de água (WATER) e glicerol (GLYCEROL) se misturam em 

um misturador (MIXER), depois são bombeados até a pressão de operação do sistema por uma 

bomba (PUMP). A corrente formada (MIXPUMP), em altas pressões, entra no reator 

(RGIBBS) onde é simultaneamente aquecida e as reações de reforma acontecem, ou seja, um 

reformador similar ao aparato experimental aplicado por Ortiz et al (2013) e Ortiz et al (2015) 

no qual após bombeamento a solução aquosa de glicerol entra em um reformador (fornalha 

elétrica) onde aquece a mistura e as reações de reforma do glicerol acontecem. 

Como é uma análise econômica inicial, deseja-se quantificar a saída dos principais 

produtos. Por isso, após a saída do reator (RGIBBS) os produtos formados passam por 4 

separadores distintos, primeiro para retirar água, depois para medir, quantificar e precificar os 

produtos de saída com maiores valores de vazão. 

A corrente de saída do reator (MIXSEP) passa pelo primeiro separador (SEP1) para 

separar a água que sai na corrente (WAT) e segue para o segundo separador. A corrente de 

entrada do segundo separador (MIXSEP2) entra no separador dois (SEP2) separando o 
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hidrogênio (H2) da mistura gasosa dos outros componentes restantes, CO2, CH4, CO e C2H6. A 

corrente de entrada do terceiro separador (MIXSEP2) entra no separador três (SEP3), separando 

o dióxido de carbono (CO2) da mistura gasosa com CH4, CO e C2H6.  A corrente de saída do 

terceiro separador (MIXSEP3) entra no separador quatro (SEP4) separando o metano (CH4) da 

mistura gasosa com CO e C2H6 (MIXSEP4). 

Com as vazões de saída quantificadas e precificadas, foi possível analisar os principais 

equipamentos necessarios para a reforma de glicerol bruto em água supercrítica, os materiais 

de contrução dos mesmos e a influência dos parâmetros de operação na viabilidade inicial da 

planta, sendo utilizado parâmetros econômicos para comparar a rentabilidade de cada 

configuração e arranjo do processo. 

 

3.5 ANÁLISE DE VIABILIDADE DE UMA PLANTA DE REFORMA DE GLICEROL 

BRUTO EM ÁGUA SUPERCRÍTICA 

 

Depois de encontrado o modelo termodinâmico que melhor se adeque ao sistema 

glicerol/água, que possua as melhores condições de processo, equipamentos e materiais de 

construção que melhor se adequem ao processo em água supercritica foi proposta uma série de 

configurações do processo e realizada uma análise de viabilidade econômica de toda planta 

como proposta de estudo e implementação da melhor configuração do projeto e processo da 

planta de reforma de glicerol bruto em água supercrítica. 
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4 RESULTADOS E DISCUSSÃO 

 

Nesta secção estão apresentados os resultados para a análise de viabilidade a planta do 

processo de reforma do glicerol em água supercrítica, com os dados de estudo e avaliação do 

processo, assim como os valores para o projeto da planta. 

 

4.1 ESTUDO E AVALIAÇÃO DO MODELO TERMODINÂMICO: PROPRIEDADES 

 

Para os estudos das propriedades volumétricas de massa específica e volume molar em 

excesso do sistema água/glicerol foram utilizados os dados de Egorov e Makarov (2014) e para 

os dados de entalpia molar em excesso, os dados Egorov e Makarov (2015). Ambos estudaram 

a mistura binária na fase líquida de glicerol e água na faixa de temperaturas de 278,15 a 323,15K 

e na pressão de 0,1 a 100 MPa.  

Em literatura não se encontram dados experimentais das propriedades do sistema água-

glicerol em condições supercríticas e os trabalhos encontrados com valores de dados de pressão 

mais próximos das condições supercíticas foram os trabalhos citados. 

Dessa forma, com as condições experimentais e com os valores obtidos dos 

experimentos de Egorov e Makarov (2014) e Egorov e Makarov (2015) para o sistema, foram 

utilizados os modelos termodinâmicos de Peng-Robinson (PR), Soave-Redlich-Kwong 

preditivo (PSRK), Soave-Redlich-Kwong (SRK), Schwartzentruber-Renon (SR-POLAR) e 

Perturbed Chain-Statistical Associating Fluid Theory (PCSAFT) para a análise da mistura. 

Para os modelos de PR, PSRK, SRK e SR-POLAR os parâmetros utilizados pra 

simulação no Aspen Plus já estavam disponíveis para a água e glicerol, entretanto para o modelo 

PCSAFT foi necessário implementar no simulador os parâmetros para o glicerol, uma vez que 

tais dados não estavam disponíveis no simulador. 

Por isso, para os dados do glicerol do modelo PCSAFT no Aspen Plus foram utilizados 

os parâmetros obtidos por Santos, Voll e Corazza (2018), para uma molécula de glicerol com 

dois sites representativos do modelo PCSAFT, observando-se na Tabela 2 os valores dos 

parâmetros implementados no simulador. 
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Tabela 2 – Parâmetos PCSAFT para o glicerol no Aspen Plus 

Nomeclatura Aspen Plus Unidade Valor 

PCSFTM - 3,6456 

PCSFTU K 336,48 

PCSFTV - 3,0881 

PCSFAU K 3098,42 

PCSFAV - 0,0318 
Fonte: O Autor (2019). 

 

O PCSFTM representa o tamanho de um segmento da molécula, PCSFTU a energia 

de interação, PCSFTV o número de segmentos, PCSFAU a energia de interação da associação 

de grupos de moléculas (sites) para moléculas com pontes de hidrogênio e PCSFAV é a 

associação do volume de grupos de moléculas (sites) para moléculas com pontes de hidrogênio 

(SILVA et al, 2015), sendo a nomeclatura utilizada para os parâmetros do modelo PCSAFT no 

Aspen Plus. 

Com os modelos ajustados no simulador, utilizou-se o fluxograma apresentado na  

Figura 10 em que as correntes de entrada apresentam as condições de temperatura e 

pressão dos dados experimentais, sendo realizada uma análise de sensibilidade modificando a 

composição molar de água/glicerol. A análise de sensibilidade foi realizada modificando a 

vazão molar de água na entrada do misturador, saindo de uma condição inicial de 0% de água, 

em base molar, na corrente de saída do misturador no simulador até a condição final de 

aproximadamente 100%, em base molar, na composição de água na saída.   

As propriedades de mistura foram estudadas a partir da corrente de saída do simulador, 

em que foi analisada a influência do aumento da composição molar glicerol (x2), ou redução da 

composição de água molar de água (x1), na massa específica, no volume molar em excesso e 

na entalpia molar em excesso da mistura formada após a mistura das duas correntes no 

misturador do simulador. 

Com os dados de saída da mistura para cada modelo termodinâmico, foi possível 

avaliar a influência de cada um frente aos dados experimentais, sendo assim possível avaliar a 

propriedade da mistura a partir do aumento da composição do glicerol no sistema binário como 

se observa a seguir. 

 

4.1.1 Massa Específica 

 

No estudo da massa específica da mistura água/glicerol, foram utilizados os dados 

experimentais de Egorov e Makarov (2014), com a variação de temperatura de 278,15 até 
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323,15 K com a pressão constante de 0,1 MPa, com diferentes composições de mistura. Na 

Figura 13, está apresentada a massa específica da mistura sob a influência do aumento da 

concentração do glicerol na mistura água/glicerol para diferentes temperaturas a pressão 

constante. 

Figura 13 - Massa específica da mistura do sistema água (1) + glicerol (2) em função da composição 

molar do glicerol (x2) com diferentes modelos termodinâmicos (­··-PR, ···PSRK, ­·­ SRK, ___ SR-

POLAR, ­ ­ ­ PCSAFT) e dados experimentais (∆) de Egorov e Makarov (2014) a 0,1 MPa e 

diferentes temperaturas: a) 278,15 K, b) 298,15K e c) 323,15 K 
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                                                                 (c) 
Fonte: O Autor (2019). 

 

Em relação aos modelos termodinâmicos, os modelos PSRK e SR-POLAR se 

comportam similarmente com o mesmo perfil ao se aumentar a composição de glicerol e abaixo 

da massa específica experimental obtida por Egorov e Makarov (2014), demonstrando que os 

parâmetros volumétricos para esses dois modelos são bastante parecidos. Para pequenas 

concentrações de glicerol (até 0,2 em base molar) o modelo de Peng-Robinson é o que mais se 

aproxima dos dados experimentais e ao aumentar a concentração tanto o SRK como o PR se 

aproximam dos dados experimentais. O PCSAFT também se apresenta como um modelo 
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satisfatório, quando se compara com o dado experimental. Em relação ao aumento de 

temperatura, com todos os modelos, a diminuição da massa específica foi percebida. 

Assim, para a massa específica todos os modelos se comportam com o aumento da 

massa específica ao aumentar a composição de glicerol, além de ter a massa específica reduzida 

ao aumentar a temperatura, mas para baixas concentrações de glicerol o modelo de PR é o que 

mais se adequa aos valores experimentais. 

A utilização da massa específica correta é fundamental no dimensionamento de 

bombas e volumes de tanques e reatores que configuram em custo associado ao projeto da 

planta. 

 

4.1.2 Volume molar em excesso 

 

No estudo do volume molar em excesso da mistura água/glicerol, foram utilizados os 

dados experimentais de Egorov e Makarov (2014), com a variação de pressão de 0,1 MPa e 25 

MPa e temperatura constante de 278,15 K, com diferentes composições de mistura. Na Figura 

14, está apresentado o volume molar em excesso sob a influência do aumento da concentração 

do glicerol na mistura água/glicerol para diferentes pressões a temperatura constante. 

Figura 14 - Volume Molar em Excesso (cm³/mol) do sistema água (1) + glicerol (2) em função da 

composição molar do glicerol (x2) com diferentes modelos termodinâmicos (­··-PR, ···PSRK, ­·­ SRK, 
___ SR-POLAR, ­­­ PCSAFT) e dados experimentais (∆) de Egorov e Makarov (2014) em diferentes 

condições: a) 278,15 K e 0,1 MPa b) 278,15K e 25 MPa 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

                        (a)                                                                                    (b) 
Fonte: O Autor (2019). 

 

De acordo com a Figura 14, o único modelo que apresenta a tendência de volume 

molar em excesso negativo é o modelo de PR, todos os outros 4 modelos, PSRK, SRK, SR-

POLAR e PCSAFT apresentam seus valores positivos. Entretanto PR apresenta um aumento 
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dos valores negativos quando se aumenta a composição molar de glicerol. Quando se observa 

para baixas concentrações de glicerol, o modelo de PR é o modelo, dentre os outros, que 

apresenta um melhor comportamento, porém ao aumentar a composição de glicerol, aumenta-

se a diferença entre os dados experimentais. 

Os modelos PSRK e SR-POLAR apresentam um comportamento semelhante, 

confirmando os dados apresentados na massa específica e demonstrando perfis semelhantes. 

Com o aumento da pressão de 0,1 MPa para 25 MPa se observa uma pequena diminuição tando 

nos dados experimentais de Egorov e Makarov (2014) quanto nos modelos estudados, 

confirmando a sensibilidade dos modelos a serem estudados, mesmo que com pouca influência 

da pressão, no volume molar em excesso. 

A influência da temperatura também foi estudada a partir dos dados de Egorov e 

Makarov (2014) e se observa na Figura 15 o volume molar em excesso sob a influência do 

aumento da concentração do glicerol na mistura água/glicerol para diferentes pressões a uma 

temperatura de 323,15 K. 

Figura 15 - Volume Molar em Excesso (cm³/mol) do sistema água (1) + glicerol (2) em função da 

composição molar do glicerol (x2) com diferentes modelos termodinâmicos (­··-PR, ···PSRK, ­·­ SRK, 
___ SR-POLAR, ­­­ PCSAFT) e dados de Egorov e Makarov (2014) (∆) em diferentes condições: a) 

323,15 K e 0,1 MPa b) 323,15K e 25 MPa 

 

 

 

 

323,15 K e 25 MPA 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

                         (a)                                                                         (b) 
Fonte: O Autor (2019). 

 

Similarmente ao apresentado na Figura 14, o perfil apresentado na Figura 15 afirma a 

tendência do modelo de PR, com valores negativos de volume em excesso, seguindo a mesma 

tendência dos dados experimentais com a nova temperatura. Observa-se que com o aumento da 

temperatura os modelos PSRK e SR-POLAR se comportaram igualmente. 
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Em relação aos modelos SRK e PCSAFT, na temperatura menor os modelos 

apresentam perfis distintos. Entretanto, ao aumentar a temperatura e aumentar a composição de 

glicerol (menos água na mistura), os dois modelos apresentam um perfil uniforme como se 

apresenta na Figura 15, ou seja, quanto maior a quantidade de glicerol, mais os dois modelos 

se comportam semelhantes. 

De acordo com o dado experimental e com o modelo de PR com o aumento da 

composição de glicerol, o volume em excesso fica mais negativo, ou seja, o aumento da mistura 

água/glicerol apresenta uma maior atração entre as moléculas, ocasionando uma redução no 

volume, conforme afirma Egorov e Makarov (2014), além de confirmar a influência do aumento 

da pressão na redução do volume em excesso. 

Egorov e Makarov (2014) afirmam que o glicerol em água revela propriedades 

hidrofílicas do sistema devido a ligações de hidrogênio formadas, na qual a incorporação de 

moléculas de glicerol em água geram novas pontes de hidrogênio e a inevitável mudança na 

estrutura da própria água, como pode ser observado na mudança do perfil em todos os modelos. 

Com isso, pode-se afirmar que para a condição de baixa concentração de glicerol o 

modelo que melhor se adequa, na condição estudada e com relação aos dados experimentais, é 

o modelo de Peng-Robinson, pois apresenta o perfil mais próximo quando se conseidera o sinal 

do volume em excesso e os dados experimentais em concentrações mais baixas. 

Entretanto a propriedade em estudo é a de volume em excesso e quando se observa no 

ponto de maior diferença do valor do dado experimental com o calculado, aproximadamente na 

concentração de 50% de glicerol, na condição de 323,15K e 25 MPa, o volume molar da mistura 

calculado (pelo modelo de PR por apresentar a maior variação nessa composição) é de 63,42 

cm³/mol. 

Assumindo que o volume de mistura para referência seja o volume de mistura 

calculado, por não apresentar dados de volume de mistura experimental, o volume de excesso 

do dado experimental apresenta um valor de -0,23 cm³/mol, enquanto que o valor calculado 

pelo método de PR, na maior variação do volume em excesso, apresenta um valor de -1,76 

cm³/mol. Ou seja, a diferença do volume em excesso experimental e do volume em excesso 

calculado é de 1,53 cm³/mol, representando um erro relativo de 2,41%, sendo um erro aceitável 

para o cálculo de projeto de equipamentos como bomba, tubulações, tanques e reatores.  

O erro de 2,41% foi o maior erro possível para a maior diferença dos dados 

experimentais e calculados, desta forma para valores de concentração menores, o erro relativo 

ao volume será menor. Desta forma, para as propriedades volumétricas, os modelos utilizados 

apresentam erros baixos para dimensionamento com relação ao volume. 
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4.1.3 Entalpia molar em excesso 

 

Para o estudo da entalpia molar em excesso da mistura água/glicerol, foram utilizados 

os dados experimentais de Egorov e Makarov (2015), com a variação de temperatura de 

298,15K para 323,15 K e pressão constante em condição supercrítica de 100 MPa, com 

diferentes composições de mistura. Na Figura 16, está apresentado o volume molar em excesso 

sob a influência do aumento da concentração do glicerol na mistura água/glicerol para 

diferentes temperaturas e pressão constante. 

Figura 16 - Entalpia Molar em Excesso (J/mol) do sistema água (1) + glicerol (2) em função da 

composição molar do glicerol (x2) com diferentes modelos termodinâmicos (­··-PR, ···PSRK, ­·­ SRK, 

­­­ PCSAFT) e dados de Egorov e Makarov (2015) (∆) em diferentes condições: a) 298,15 K e 100 

MPa b) 323,15K e 100 MPa 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

                         (a)                                                                         (b) 
Fonte: O Autor (2019). 

 

A partir da Figura 16 consegue-se observar que o modelo que melhor se adequa aos 

dados de Egorov e Makarov (2015) e apresenta uma evolução semelhante ao longo do aumento 

da concentração do glicerol é o modelo PSRK, ou seja, segue um perfil de entalpia em excesso 

negativa, de acordo com os dados propostos. Ortiz et al. (2011) afirmam que o PSRK é o modelo 

que melhor se aplica ao sistema glicerol/água em condições supercríticas devido a menores 

desvios em relação as curvas de entalpia da fase líquida e vapor, quando comparado com outros 

modelos, e apresentar resultados satisfatórios em relação à mistura de de componentes polares 

e apolares, confirmando, a partir da análise desta propriedade térmica, o que o autor afirma em 

realação ao modelo. 
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Os modelos PR e SRK se comportam de maneira semelhante, observando que em 

baixas concentrações de glicerol apresentam menores desvios positivos de entalpia em excesso. 

O modelo PCSAFT apresenta também desvios positivos de entalpia em excesso, entretanto 

menores que PR e SRK. O modelo SR-POLAR apresentou desvios muito elevados de entalpia 

em excesso fora da escala analisada, por isso não está disposto na Figura 16, ou seja, para a 

propriedade de entalpia em excesso o modelo SR-POLAR não se comportou de forma 

satisfatória. 

Dessa forma, pode-se afirmar que para a propriedade de entalpia em excesso, o modelo 

PSRK é o que melhor se adequa aos dados de Egorov e Makarov (2015), entretando a baixas 

concentrações de glicerol, os outros modelos PR, SRK e PCSAFT apresentam também baixos 

desvios da propriedade. Além disso, concluiu-se que para esta propriedade, o modelo SR-

POLAR não se comporta satisfatoriamente. 

Ao se analisar a entalpia em excesso, observa-se que o ponto de maior diferença dos 

dados experimentais com o calculado é na composição de 30% de glicerol e na condição de 

323,15K e 100 MPa. Utilizou-se o modelo de PR para calcular a entalpia de mistura nessa 

composição, por ser um modelo que apresenta a maior variação da entalpia em excesso nessa 

composição. 

A entalpia de mistura calculada para essa composição foi de -391810 J/mol e os dados 

de entapia em excesso experimental e calculado foram de -509,47 e +2197,1 J/mol, 

apresentando uma diferença de 2706,57 J/mol, representando esse valor um erro relativo a 0,6% 

de diferença da entalpia de mistura calculada, por não apresentar dados experimentais da 

entalpia de mistura. Ou seja, para a maior diferença de entalpia em excesso dos dados 

experimentais com os calculados, o erro foi baixo, demonstrando assim que em composições 

menores os dados apresentaram erros ainda menores. 

Desta forma os modelos podem ser utilizados para dimensionamento do projeto, como 

em trocadores de calor e reformadores, apresentando erros relativos na entalpia da mistura e na 

energia térmica do processo adequados para a simulação. 
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4.2 ESTUDO E AVALIAÇÃO DO MODELO TERMODINÂMICO: EQUILÍBRIO 

QUÍMICO 

 

Para validar o melhor modelo do sistema glicerol/água supercrítica a ser utilizado no 

simulador para posteriormente aplicá-lo na modelagem e simulação da planta de reforma de 

glicerol, foi necessária a obtenção de dados experimentais em literatura da reação em condições 

supercríticas para a reforma. 

Inicialmente, foram utilizados os dados experimentais obtidos por Byrd, Pant  e Gupta 

(2008), que estudaram a produção de hidrogênio a partir de glicerol em água supercrítica com 

catalisador de Ru/Al2O3, em um reator tubular de leito fixo, em uma temperatura de 700-800°C, 

pressão de 241 bar e uma composição de alimentação de 5 a 40%, em massa, de glicerol e o 

tempo de residência de 1 segundo. 

Para validação dos modelos utilizados, alguns autores como Voll et al (2009), Freitas 

e Guirardello (2014), Castello e Fiori (2015),  Patcharavorachot et al (2018) e Hantoko et al 

(2018) utilizaram os dados experimentais de Byrd, Pant  e Gupta (2008) como base para 

validação dos seus trabalhos para reforma de glicerol em água supercrítica. 

Os dados de temperatura, pressão e composição fornecidos pelo trabalho de Byrd, Pant 

e Gupta (2008) foram utilizados como condições de operação de entrada no software Aspen 

Plus®, utilizando diferentes modelos termodinâmicos e comparando os resultados de 

composição molar de saída (em base seca) dos gases H2, CO2, CH4 e CO com os dados 

experimentais de saída experimentais.  

Os modelos termodinâmicos utilizados para análise dos dados foram de Peng-

Robinson (PR), Soave-Redlich-Kwong preditivo (PSRK), Soave-Redlich-Kwong (SRK), 

Schwartzentruber-Renon (SR-POLAR) e PCSAFT. O fluxograma para análise dos resultados 

de saída do simulador foi apresentado pela Figura 11 . 

Com os dados de saída, foi possível calcular a raiz quadrada do erro médio quadrático 

(RMSE) para cada resultado obtido pelos modelos de acordo com a equação 33: 

 

RMSE (%)=√
∑ ∑ (Xexp,i n-Xcalc,i n)²n

i=1
𝑠
𝑛=1

𝑆𝑁
. 100                                            (33) 

 

em que S é a quantidade de dados experimentais a uma temperatura (T) e pressão (P),  N é o 

número total de componentes do sistema,  a fração em mol é representada por x,  os subscritos 
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n e i são os componentes e o sistema a uma T e P, respectivamente, exp e calc são os dados 

experimentais e os dados calculados. 

Inicialmente foi calculado o RMSE por pontos experimentais do Byrd, Pant e Gupta 

(2008), utilizando o valor S=1. Os dados de composição, em base seca, do produto gasoso (H2, 

CO2, CH4 e CO) foram comparados e calculados com os resultados de produtos gasosos de 

saída do simulador e podem ser observados na Tabela 3. 

Tabela 3 – RMSE (%) de diferentes modelos termodinâmicos com dados experimentais de 

composição molar, em base seca, dos produtos gasosos de saída 

Fonte: O Autor (2019). 

 

A partir dos dados da Tabela 3 , é possível observar que o modelo PSRK é o que apresenta 

o maior desvio em todas as temperaturas e em todas as composições de glicerol, demonstrando 

que um modelo preditivo como o PSRK não é adequado. O menor desvio em relação aos dados 

experimentais em 800°C foi com uma concentração de 40% de glicerol para todos os modelos, 

sendo com os modelos de SRK e do SR-POLAR o menor valor de erro para a temperatura de 

800°C. 

Em relação à temperatura de 750°C, o modelo SR-POLAR obteve o menor desvio, com 

uma concentração de entrada de 15% de glicerol, de todos os modelos termodinâmicos em todas 

as condições de temperatura e composição, com um RMSE de 1,30%. Na composição, 750°C 

e 15% de glicerol, os modelos apresentaram os melhores valores de desvio, com exceção do 

PSRK. De uma maneira geral, analisando todos os resultados de RMSE, os desvios foram 

Experimental (P=241 bar) RMSE (%) por modelo termodinâmico 

T (°C) Alimentação (%Massa) PR PSRK SSRK SRPOLAR PCSAFT 

800 

5 4,08 2,75 3,15 2,77 2,50 

15 3,28 6,62 3,50 3,56 3,42 

20 2,93 6,50 3,07 3,12 3,01 

30 3,37 6,65 3,25 3,27 3,31 

35 3,90 6,62 3,58 3,56 3,77 

40 4,30 6,95 4,04 4,03 4,21 

750 

2,5 2,38 2,95 2,40 2,40 2,40 

5 1,67 3,16 1,79 1,82 1,77 

15 1,60 4,59 1,31 1,30 1,38 

30 5,27 6,55 4,77 4,70 4,97 

700 5 2,49 3,48 2,78 2,84 2,78 
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relativamente baixos e com o aumento da concentração de glicerol, apresentou-se aumento dos 

erros. 

Foi calculado também o RMSE geral por modelo, em que o número de dados 

experimentais são 11, ou seja, S=11, utilizando a equação 48, como se observa na Tabela 4. 

Tabela 4 – RMSE (%) geral por modelo a partir dos dados experimentais de composição molar, em 

base seca, dos produtos gasosos de saída 

Fonte: O Autor (2019). 

 

Com os dados da Tabela 4, pode-se observar que os  modelos SRK e SR-POLAR são os 

que apresentam o menor desvio aos dados experimentais do Byrd, Pant e Gupta (2008), com 

um valor de 3,2%, seguidos dos modelos PR e PCSAFT, com 3,4%, seguido do modelo PSRK, 

com um erro relativo de 5,4% respectivamente. 

Os modelos de equação de estado cúbicos como SRK e PR conseguem modelar sistema 

em condições supercríticas quando comparados com os modelos mais arrojados como o SR-

POLAR e o PCSAFT, uma vez que apresentam desvios com relação aos dados experimentais 

próximos e com poucas diferenças entre os modelos. 

O modelo PSRK foi o que apresentou o maior desvio entre os modelos estudados, apesar 

de ser apenas de 5,4%, uma vez que Ortiz et al. (2011) afirma que esse seja o melhor modelo 

termodinâmico para caracterizar as propriedades dos fluidos supercríticos envolvidos no 

processo. 

Para validar outros dados experimentais com os modelos disponíveis no simulador, 

utilizaram-se os dados de Reddy, Nanda e Kozinski (2016) que estudaram a gaseificação da 

mistura glicerol/metanol em água supercrítica, a temperatura de 450/ 600°C e 23/25 MPa em 

um reator tubular contínuo com um tempo de residência de 45 segundos sem a presença de 

catalisador. O estudo do melhor modelo termodinâmico com esse experimento foi fundamental, 

pois é o que representa o glicerol bruto que é a mistura entre glicerol e o metanol. 

Reddy, Nanda e Kozinski (2016) estudaram a gaseificação do glicerol bruto (mistura 

de glicerol e metanol) a uma concentração de alimentação com 5% de glicerol puro e 5% de 

metanol (em massa) e o restante de água e obtiveram os produtos da gaseificação, em base seca, 

H2, CO2, CH4, CO e C2H6. Com os resultados experimentais de saída foi possível comparar os 

dados de saída do simulador com os diferentes modelos termodinâmicos. 

Os modelos termodinâmicos utilizados para análise dos dados foram os de PR, SRK, 

PSRK, SR-POLAR e PCSAFT e com os dados de saída dos modelos foi possível calcular a raiz 

quadrada do erro médio quadrático (RMSE) para cada dado experimental do modelo. O 

PR PSRK SRK SRPOLAR PCSAFT 

3,4% 5,4% 3,2% 3,2% 3,4% 
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fluxograma para análise dos resultados de saída do simulador foi apresentado pela Figura 11 

utilizando o mesmo fluxograma aplicado no Aspen Plus aos dados de Byrd, Pant e Gupta 

(2008). 

Os dados experimentais obtidos de Reddy, Nanda e Kozinski (2016) são dados em 

milimols do componente produzido por grama da mistura de alimentação (mmol/g), em que se 

mudou a base de análise para composição molar (%) dos gases de saída em base, calculando-

se a RMSE (%) dos dados experimentais pelos modelos termodinâmicos. Os valores de RMSE 

estão dispostos na Tabela 5. 

Tabela 5 – RMSE (%) de diferentes modelos termodinâmicos com dados experimentais de 

composição molar, em base seca, dos produtos gasosos 

 

Experimental RMSE (%) por modelo termodinâmico 

P (MPa) T (ºC) PR PSRK SRK SR-POLAR PCSAFT 

23 
450 2,25 3,46 2,86 2,97 3,59 

600 1,51 2,99 2,27 2,46 2,50 

25 
450 3,42 3,91 4,44 4,01 4,55 

600 2,10 3,65 2,98 3,19 3,21 

Fonte: O Autor (2019). 

 

A partir dos dados da Tabela 5, observa-se que o menor valor do desvio é na pressão de 

23 MPa, temperatura de 600°C e no modelo de PR de 1,51%, um erro muito baixo com relação 

ao dado experimental. Os dados experimentais de Reddy, Nanda e Kozinski (2016) são de 

gaseificação do glicerol bruto, ou seja, mistura de metanol e glicerol sem a presença de 

catalisador, demonstrando dados de erro menores que os experimentos do Byrd et al (2018), 

mesmo com os experimentos conduzidos apenas com glicerol puro/água e com catalisador.  

Para o sistema de glicerol bruto, que é a proposta do trabalho e os dados experimentais 

de Reddy, Nanda e Kozinski (2016), aplicando o modelo de Peng-Robinson para modelar um 

sistema glicerol bruto/água em condições supercrítica é possível obter valores de 

simulação/modelagem bem próximos aos valores dos dados experimentais. Para todos os outros 

modelos, PSRK, SRK, SR-POLAR e PCSAFT em relação à temperatura, se aumentá-la, o 

desvio diminui e em relação a pressão, se aumentar, a RMSE diminui.  

Para verificar quais dos modelos estudados tiveram menor desvio em relação aos dados 

experimentais, foi calculado o RMSE geral de cada modelo, conforme está apresentado na 

Tabela 6. 



72 

 

Tabela 6 - RMSE (%) geral por modelo a partir dos dados experimentais de composição molar, em 

base seca, dos produtos gasosos 

 

 

 

Fonte: O Autor (2019). 

 

Com os dados da Tabela 6 pode-se observar que o modelo PR é o que apresenta menor 

desvio aos dados experimentais de Reddy, Nanda e Kozinski (2016) com o valor de 2,4%, 

seguido dos modelos SRK e SR-POLAR com os valores de 3,1 e 3,2% respectivamente, 

seguindo do modelo PCSAFT com desvio de 3,5 % e PSRK com 3,7% de erro. 

Por estudar a mistura de glicerol bruto (glicerol e metanol) em água supercrítica o 

modelo de PR foi o que melhor se ajustou aos dados experimentais, os modelos SRK e SR-

POLAR apresentaram os mesmo valores de desvio, quando comparados com os dados de Byrd, 

Pant e Gupta (2008), similarmente com o modelo PCSAFT. 

O modelo PSRK mais uma vez foi o que apresentou o maior desvio entre os modelos 

estudados, apesar de ser menos de 1,5% quando se comparado com PR, uma vez que Ortiz et 

al. (2015) também afirmam que esse seja o melhor modelo termodinâmico para se utilizar no 

reator e no restante do processo utilizaram a equação de estado de Peng-Robinson. 

A partir da análise dos valores obtidos de erro e para o sistema glicerol/água em 

condições supercríticas, o modelo termodinâmico a ser utilizado para análise do processo será 

o modelo de Peng-Robinson, devido aos melhores desvios quando aplicado modelagem ao 

sistema glicerol bruto e água supercrítica e por apresentar um desvio baixo também quando 

estudado com o sistema glicerol puro/água supercrítica, além de ser o modelo utilizado por 

Castello e Fiori (2015) e Hantoko et al. (2018) na modelagem de sistemas na gaseificação com 

água supercrítica e apresentar valores de simulação satisfatórios. 

  

PR PSRK SRK SRPOLAR PCSAFT 

2,4% 3,7% 3,1% 3,2% 3,5% 
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4.3 ANÁLISE DAS VARIÁVEIS DE PROCESSO DO SISTEMA GLICEROL/METANOL 

EM ÁGUA SUPERCRÍTICA 

 

Depois da escolha do modelo termodinâmico, foi estudada a influência das variáveis de 

processo como temperatura, pressão e composição de alimentação (% molar) em base seca na 

saída dos gases H2, CH4, CO2, CO e C2H6 após o processo de gaseificação de glicerol bruto 

(mistura glicerol e metanol) em água supercrítica. 

Foi estudada a composição molar, em porcentagem, de saída dos gases utilizando o 

fluxograma da Figura 11  e o modelo de Peng-Robinson, por ser o modelo que apresentou os 

menores desvios em relação ao sistema em estudo. Observou-se a influência da temperatura, 

pressão e a composição de alimentação, variando uma propriedade de cada vez. 

Inicialmente, a influência da temperatura de gaseificação do glicerol bruto foi estudada, 

com pressão de 25, 35 e 45 MPa e a composição de 5% (em base mássica) tanto de glicerol 

quanto de metanol foi mantida constante e foi assumido regime permanente. Na Tabela 7 estão 

os dados de entrada no simulador. 

 

Tabela 7– Dados de entrada na alimentação do simulador Aspen Plus®: Efeito da temperatura 

Condições operacionais 

Temperatura, ºC 400-800°C 

Pressão, MPa 25-45 

Composição de alimentação  

Glicerol, % mássica 5 

Metanol, % mássica 5 

Modelo termodinâmico Peng-Robinson 

Fonte: O Autor (2019). 

 

Na Figura 17 está apresentada a influência da variação da temperatura do sistema de 

gaseificação do glicerol bruto na composição molar de saída de H2 em base seca em um 

processo a em três condições de pressão constante. 
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Figura 17 - Variação de temperatura, em diferentes pressões, na composição molar, em base seca, de 

H2 

 
Fonte: O Autor (2019). 

 

É observado que ao aumentar temperatura do sistema, a composição molar de H2 

também aumenta, chegando a um patamar de 67% dos gases de saída, em base molar, a 800°C 

e 25 MPa, ou seja, na formação de hidrogênio o aumento de temperatura tem uma grande 

influência. Isso se deve ao fato de que as reações de reforma a vapor são endotérmicas, 

formando, assim, mais hidrogênio (REDDY, NANDA E KOZINSKI, 2016).  

Em relação à influência da pressão do sistema, é percebido que para a composição de 

hidrogênio, uma pressão menor como a de 25 MPa produz mais hidrogênio que em uma pressão 

maior de 45 MPa, confirmando o que foi observado também por Hantoko et al. (2018). 

Na Figura 18 está apresentada a influência da variação da temperatura do sistema de 

gaseificação do glicerol bruto na composição molar de saída de CH4 em base seca em um 

processo, em três condições de pressão constante. Além de se observar, na Figura 18, a 

influência da temperatura na composição molar (em base seca) de CH4, em que se observa o 

seguinte perfil: ao aumentar a temperatura, há diminuição da composição de metano, 

confirmando o apresentado na Figura 17, uma vez que o metano está formando mais hidrogênio 

conforme se aumenta a temperatura. A tendência de diminuição na formação de metano foi 

obtida nos experimentos conduzidos por van Bennekom et al. (2011) ao se aumentar a 

temperatura de reação. 
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Figura 18 - Variação de temperatura, em diferentes pressões, na composição molar, em base seca, de 

CH4 

 

 
Fonte: O Autor (2019). 

 

Em relação ao aumento da pressão do sistema, mais metano aparece na composição 

molar, mas essa influência é pouca, pois mesmo passando de 25 MPa para 45 MPa, a 

composição de metano, em base molar, a 600°C é de 25% e 32% respectivamente, confirmando 

com os dados obtidos por Hantoko et al. (2018). 

Na Figura 19, está apresentada a influência da variação da temperatura do sistema de 

gaseificação do glicerol bruto na composição molar de saída de CO2, CO e C2H6 em base seca, 

em um processo, em três condições de pressão constante. Em relação à variação da temperatura, 

observa-se que para o CO2 e para o etano, a tendência é de diminuir as suas frações quando se 

aumenta a temperatura, e para o CO, a tendência é de aumentar a sua fração com o aumento da 

temperatura. O CO2 diminui de acordo com a reforma a seco do metano por ser uma reação 

endotérmica, formando hidrogênio e monóxido de carbono. 

As frações de etano e CO são frações muito baixas, mas mesmo assim é possível 

obervar uma tendência em relação à temperatura, confirmando os resultados encontrados por 

Pairojpiriuakul et al. (2014) que encontrou baixas concentrações de monóxido de carbono e 

etano na nos experimentos de gaseificação de glicerol a temperatura de 450 a 575 °C, como se 

observa na Figura 19. 
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Figura 19 - Variação de temperatura, em diferentes pressões, na composição molar, em base seca, de 

(a) CO2, (b) CO e (c) C2H6 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 
                                  (a)                                                                         (b) 

 

 
(c) 

Fonte: O Autor (2019). 

 

Ao se verificar a influência da pressão, percebe-se que para o CO2, CO e C2H6 não se 

observa influência significativa desse parâmetro na fração em mol de nenhum dos 

componentes. 

Foi estudada a influência da composição de entrada de glicerol de 5% a 35%, em base 

mássica, na composição de saída dos gases, mantendo a temperatura constante em 600°C, com 

a pressão nos valores de 25, 35 e 45 MPa e composição de metanol da alimentação constante 

de 5%, de acordo com dados apresentados na Tabela 8. 
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Tabela 8 - Dados de entrada na alimentação do simulador Aspen Plus®: Variação da composição de 

entrada de glicerol 

Condições operacionais 

Temperatura, ºC 600 

Pressão, MPa 25-45 

Composição de alimentação  

Glicerol, % mássica 5-35 

Metanol, % mássica 5 

Modelo termodinâmico Peng-Robinson 

Fonte: O Autor (2019). 

 

Na Figura 20 está apresentada a influência da concentração do glicerol, no processo 

de reforma do glicerol bruto, em água supercrítica, na composição molar de saída de H2 em 

base seca em um processo em três condições de pressão de 25, 35 e 45 MPa e temperatura 

constante de 600°C. 

Figura 20 - Variação da concentração de glicerol na alimentação, em diferentes pressões, na 

composição molar, em base seca, de H2 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 
 

Fonte: O Autor (2019). 

 

Observa-se que ao aumentar a concentração de glicerol na alimentação, a fração em 

mol de saída, em base seca, de hidrogênio diminui, mostrando que a decomposição do glicerol 

em outros componentes dificulta a formação de hidrogênio. O melhor valor de composição de 

entrada de glicerol, entre os simulados, é de 5%, em que se obtém a maior fração em mol de 

hidrogênio de 52%. Além de confirmar o que foi visto anteriormente, observou-se que o 

aumento de pressão diminui a fração em mol de saída de H2. 

Os resultados apresentados na Figura 20 corroboram os resultados obtidos por Tapah, 

Santos e Leeke (2014), que com o aumento da concentração do glicerol na corrente de entrada, 

a conversão e a produção de hidrogênio são afetadas, diminuindo seu valor. O valor de fração 

de hidrogênio reduz de 52% a para 21% quando varia a composição de glicerol de 5% a 35% a 
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25 MPa, de 47% para 17% a 35 MPa e de 42% para 15% a 45 MPa. Esses valores são 

confirmados com os dados de Bouquet (2012) em que a redução de água na alimentação 

desfavorece a formação de hidrogênio na reforma. 

A Figura 21 apresenta a influência da concentração do glicerol, na composição molar 

de saída de metano, em base seca, em um processo em três condições de pressão de 25, 35 e 45 

MPa e temperatura constante de 600°C. 

Figura 21 - Influência da concentração de glicerol na alimentação, em diferentes pressões, na 

composição molar, em base seca, de CH4 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 
Fonte: o autor (2019). 

Fonte: O Autor (2019). 

 

Em relação ao metano, o aumento da concentração de glicerol na alimentação favoreceu 

sua formação, obtendo um perfil inverso ao hidrogênio, ou seja, na decomposição de mais 

glicerol, a formação de metano é favorecida, confirmando os dados obtidos por Tapah, Santos 

e Leeke (2014), além de e seguir uma tendência de que quando mais metano for formado, menor 

a composição de hidrogênio. Sobre a pressão, o aumento da mesma gera uma fração em mol 

maior de metano na saída do sistema, conforme observado na Figura 21. 

A Figura 22 apresenta a influência da concentração do glicerol na composição molar 

de saída de CO2, CO e etano, em base seca, em um processo, em três condições de pressão de 

25, 35 e 45 MPa e temperatura constante de 600°C. 
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Figura 22 - Influência da concentração de glicerol na alimentação, em diferentes pressões, na 

composição molar, em base seca, de (a) CO2, (b) CO e (c) C2H6 
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(c) 

Fonte: O Autor (2019). 

 

Para a fração de CO2, CO e etano, com aumento da concentração de glicerol 

aumentaram todas as frações de saída, sendo que para o CO2 a variação de fração em mol é 

maior que para os outros, indo de 28% para 35%. Por outro lado, o monóximo de carabono 

varia de 1,2% para 2% e o etano de 0,0017% para 0,005%. No trabalho de Bouquet (2012) as 

concetrações de etano e de CO também foram baixas, confirmando os valores obtidos na 

variação da composição glicerol. 

Em relação à pressão, o CO2 e o C2H6 se comportam-se da mesma maneira, ou seja, com 

o aumento da pressão, aumenta-se também a respectiva fração em mol, entretanto com o CO é 

diferente, pois com o aumento da pressão, há uma diminuição na fração em mol, comportando-

se dessa maneira como o hidrogênio quando se varia a composição de alimentação, como 

apresentado na Figura 22. 

Similarmente ao glicerol, foi estudada a influência da composição do metanol na 

alimentação na fração em mol dos gases de saída. A temperatura de 600°C e a composição de 

entrada, 5% em base mássica, de glicerol foi mantida constante, enquanto que a composição de 
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metanol variou de 5% a 35%, em diferentes pontos de pressão de 25, 35 e 45 MPa. Na Tabela 

9 estão dispostos os dados de entrada de alimentação do simulador. 

Tabela 9 - Dados de entrada na alimentação do simulador Aspen Plus®: Variação composição de 

entrada de metanol 

Condições operacionais 

Temperatura, ºC 600 

Pressão, MPa 25-45 

Composição de alimentação  

Glicerol, % mássica 5 

Metanol, % mássica 5-35 

Modelo termodinâmico Peng-Robinson 

Fonte: O Autor (2019). 

 

A Figura 23 apresenta a influência da concentração do metanol na composição molar 

de saída hidrogênio, em base seca em um processo em três condições de pressão de 25, 35 e 45 

MPa e temperatura constante de 600°C. 

Figura 23 - Influência da concentração de metanol na alimentação, em diferentes pressões, na 

composição molar, em base seca, de H2 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 
 

Fonte: O Autor (2019). 

 

Ao aumentar a composição de alimentação de metanol, a fração em mol de hidrogênio 

diminui, reafirmando a influência da água na reação de metanação, por isso há menor fração de 

H2 e maior fração de metano de saída (BOUQUET, 2012). O mesmo perfil de comportamento 

foi observado na variação da composição de entrada glicerol, mostrando que ambos, tanto o 

glicerol como o metanol, favorecem a formação de metano e diminuem a fração em mol de 

hidrogênio. 

Reddy, Nanda e Kozinski (2016), em seus resultados experimentais, ao aumentar a 

concentração de metanol na entrada, também observaram menor formação de hidrogênio, 

confirmando o resultado apresentado na Figura 23, além da maior concentração de metanol na 
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alimentação de entrada ser responsável pela redução na formação de hidrogênio da reação de 

Water Gas Shift (Reddy et al. 2014). 

A Figura 24 apresenta a influência da concentração do metanol na composição molar 

de saída do metano, em base seca, em um processo em três condições de pressão de 25, 35 e 45 

MPa e temperatura constante de 600°C. 

 

Figura 24 - Influência da concentração de metanol na alimentação, em diferentes pressões, na 

composição molar, em base seca, de CH4 

 
Fonte: O Autor (2019). 

 

É observado o aumento da concentração de saída de metano, com o aumento da 

concentração de metanol, que pode ser devido à reação de metanólise  favorecida com o 

aumento da presença de metanol no meio reativo, consumindo assim hidrogênio e CO2 para 

formar metano conforme afirma, Susanti et al. (2014) 

Chakinala et al. (2013) afirmam que com a maior presença de metanol, produtos 

intermediários de C1 são formados e sob condições de reforma e pirólise do metanol, a formação 

de um gás, uma estrutura mais simples, como o metano, é mais facilmente formado, 

confirmando a maior formação de CH4 apresentada pela Figura 24. 

A Figura 25 apresenta a influência da concentração do metanol na composição molar 

de saída de dióxido de carbono, monóxido de carbono e etano, em base seca, em um processo 

em três condições de pressão de 25, 35 e 45 MPa e temperatura constante de 600°C. 
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Figura 25 - Influência da concentração de metanol na alimentação, em diferentes pressões, na 

composição molar, em base seca, de (a) CO2, (b) CO e (c) C2H6 

 

 

 

 

 

 

 

 

 
 

                              (a)                                                                   (b)  

 

 
(c) 

Fonte: O Autor (2019). 

 

Na Figura 25, a fração do CO2 decresce quando de aumenta a concentração de metanol, 

diferente do perfil obtido no glicerol, ou seja, o metanol de decompõe consumindo o CO2 

formando metano, sendo a metanação do CO2 facilitada com a presença do metanol (SUSANTI 

et al., 2014) 

As frações de CO e etano possuem um valor baixo, mas mesmo com o aumento de 

metanol, elevam as suas concentrações de forma sutil. Em relação ao aumento da pressão, 

aumentam-se as frações de dióxido de carbono e etano, entretanto diminuem-se as frações de 

CO. 
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4.4 ANÁLISE DE VIABILIDADE PRELIMINAR DO PROCESSO DE REFORMA DO 

GLICEROL BRUTO EM ÁGUA SUPERCRÍTICA 

 

Para a análise da viabilidade preliminar, foi analisado se o processo seria viável ou 

não, a partir dos custos iniciais com matéria-prima e com o que poderia ser gerado como 

produtos. 

Como análise inicial, utilizou-se a vazão de matéria-prima, com seu respectivo custo, 

de água e glicerol bruto na entrada do processo, e a vazão dos produtos, com os respectivos 

custos, de H2, CH4 e CO2, uma vez que são os produtos em maior quantidade na saída do 

processo, para a análise econômica. 

Para o custo da água, utilizou-se o valor fornecido por Turton et al. (1998) para água 

com alto nível de pureza para processo, ao valor de US$0,064/1000 kg (dólares/ mil quilos). O 

custo do glicerol bruto foi obtido a partir do COMEXSTAT (2019), um portal do Ministério da 

Indústria, Comércio Exterior e Serviços (MDIC) com todos dados estatísticos do comercio 

exterior do Brasil, em que cada produto possui uma nomeclatura específica chamada de NCM 

(Nomenclatura Comum do Mercosul) que identifica os produtos de importação/exportação; e o 

NCM para o glicerol bruto é o 1520.00.10. Segue a evolução do preço de exportação do glicerol 

bruto de 2016 a 2018 na Tabela 10. 

Tabela 10 – Evolução do preço de exportação brasileira do glicerol bruto 

Ano Valor (106 US$) Quilograma líquido (106 kg) Preço (US$/kg) 

2018 97,8 291,7 0,33 

2017 66,3 244,3 0,27 

2016 33,2 215 0,15 
Fonte: COMEXSTAT (2019). 

 

O custo utilizado para o glicerol bruto foi o valor de 0,33 US$/kg, uma vez que o preço 

do glicerol para exportação está em aumento, além de ser o maior valor de exportação dos 

últimos três anos. 

Para o preço de venda do hidrogênio (H2), como produto da reforma do glicerol bruto 

em água supercrítica, utilizou-se também o COMEXSTAT (2019), em que o NCM para o 

hidrogênio é o 2804.10.00 e também foi observada a evolução dos preços nos últimos três anos, 

confome se apresenta na Tabela 11. 

Tabela 11 - Evolução do preço de exportação brasileira de hidrogênio (H2) 

Ano Valor (US$) Quilograma líquido (kg) Preço (US$/kg) 

2018 46791 1724 27,14 
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2017 19241 214 89,91 

2016 9492 403 23,55 
Fonte: COMEXSTAT (2019). 

 

Quando se comparam os três últimos anos, o valor do ano de 2017 é bastante superior 

(89,91 US$/kg) aos outros anos, sendo necessária analisar a evolução do preço de hidrogênio. 

Assim, extraiu-se do COMEXSTAT (2019) os valores de exportação dos anos de 2005 até 2018 

para se comparar os preços de exportação, ao longo dos anos, conforme apresentado na Figura 

26. 

Figura 26 - Evolução do preço de exportação brasileira de hidrogênio (H2) - 2005 a 2018 

 
Fonte: COMEXSTAT (2019). 

 

A partir dos dados da evolução do preço de hidrogênio, foram-se somados todos os 

valores de preços pagos, ao longo dos anos (em dólares) e todo o valor líquído, ao logo dos 

anos (em kg) e feita uma média de preço, obtendo o valor de 32,13 US$/kg, ou seja, um valor 

superior ao do ano de 2018. Por isso, por ser um valor menor que a média ao longo dos anos, 

foi escolhido como preço de venda inicial do hidrogênio, o valor de 27,14 US$/kg. 

Para o preço de venda do dióxido de carbono (CO2), também como produto da reforma 

do glicerol bruto em água supercrítica, utilizou-se o COMEXSTAT (2019), em que o NCM 

para o CO2 possui a nomemclatura 2811.21.00, sendo também observada a evolução dos preços 

nos últimos três anos, confome apresentada na Tabela 12. 

Tabela 12 - Evolução do preço de exportação brasileira de CO2 

Ano Valor (103 US$) Quilograma líquido (103 kg) Preço (US$/kg) 

2018 533,2 1331,8 0,40 

2017 69,9 714,3 0,10 

2016 12,8 82,6 0,15 
Fonte: COMEXSTAT (2019). 
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Como o preço do CO2 aumentou no ano de 2018, foi necessário analisar os preços ao 

longo de mais anos, por isso, extraiu-se os dados do COMEXSTAT (2019) de exportação do 

dióxido de carbono dos anos de 2005 até 2018 para comparar uma média de preço e fazer uma 

avaliação da evolução do valor pela quantidade, ao longo dos anos. Segue na Figura 27 a 

evolução do preço do CO2 de exportação ao longo dos anos. 

Figura 27 - Evolução do preço de exportação brasileira de CO2 - 2005 a 2018 

 
Fonte: COMEXSTAT (2019). 

 

A partir dos dados da evolução do preço de dióxido de carbono foram somados os 

valores de preços pagos ao longo dos anos (em dólares) e os valores líquidos, aos logo dos anos 

(em kg) e feita uma média de preço, obtendo o valor de 0,15 US$/kg, ou seja, um valor menor 

que o obtido no ano de 2018 (0,4 US$/kg). Como o valor médio ao longo dos anos foi menor 

que o valor obtido em 2018, foi escolhido como preço de venda do CO2 o valor de 0,15 US$/kg. 

Os valores para o metano (CH4) foram obtidos por meio dos dados de Dincer, Midilli e 

Kucuk (2014), com um valor, em base volumétrica de 0,1US$/m³, assumindo que o gás natural 

é composto por 100% de metano. 

Com os preços das materias-primas e com valores de venda dos principais produtos da 

reforma do glicerol bruto, em água supercritica, analisou-se o fluxograma utilizado para a 

viabilidade econômica preliminar. 

 

4.4.1 Fluxograma do processo para análise econômica inical 

 

O fluxograma do processo utilizado para a análise econômica inicial foi desenvolvido a 

partir do aparato experimental produzido por Ortiz et al. (2013) e Ortiz et al. (2015),  e está 

disposto na Figura 12, do capítulo metodologia e agora como Figura 28. 

Figura 28 – Fluxograma para análise econômica inicial 



86 

 

 

 

 

 

 

Fonte: O Autor (2019). 

 

Logo após a saída do reator (RGIBBS), os produtos formados passam por 4 separadores, 

sendo precificados apenas os produtos de saída com maiores valores de vazão que são H2, CO2 

e CH4., uma vez que CO e C2H6 que saem do MIXSEP4, apresentam uma vazão baixa quando 

comparada com as outras correntes de saída. 

Com o fluxograma implementado, na Figura 12, para a análise economica é necessária 

a definição de dois parâmetros fundamentais: os equipamentos e o material de construção dos 

mesmos. 

 

4.4.2 Equipamentos e materiais de construção 

 

 Para a análise preliminar, os equipamentos utilizados no Aspen Ecomonics para  

representar o misturador de água/glicerol bruto (MIXER) e dos separadores (MIXSEP, 

MIXSEP2, MIXSEP3 e MIXSEP3) foram os tanques verticais. O equipamento tanque vertical 

foi escolhido por ser uma representação genérica tanto para um misturador, quanto para os 

separadores. O material de construção do tanque vertical é o aço inoxidável 304. 

Para a bomba em sistemas glicerol/ água supercrítica, os autores Byrd, Pant, Gupta 

(2008), Ortiz et al. (2013), Ortiz et al. (2015) e Reddy, Nanda e Kozinski (2016) utilizaram 

uma bomba de duplo pistão, Tapah, Santos e Leeke (2014) utilizaram uma bomba diafragma e 

Guo et al. (2012) e Pairojpiriyakul et al. (2014) utilizaram bombas de alta pressão e do tipo 

seringa, ou seja, bombas de deslocamento positivo. No Aspen Economics, as principais bombas 

de deslocamento positivo que se aplicam são as bombas diafragma, palhetas rotativas e pistão 

com motor, com os materias de construção aço carbono, bronze e aço carbono, respectivamente, 

para os equipamentos (ASPENTECH, 2012). A escolha da melhor bomba a ser utilizada na 

análise preliminar foi feita pelo menor preço de custo do equipamento e custo de instalação. 

No reator para o processo de glicerol bruto em água supercrítica nos trabalhos de Byrd, 

Pant, Gupta (2008) e Reddy, Nanda e Kozinski (2016) para se alcançar a temperatura para 

reforma foi utilizada uma fornalha térmica; nos trabalhos de Guo et al. (2012), Ortiz et al. 
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(2013), Ortiz et al. (2015) e Ortiz et al. (2016) foi utilizada um fornalha elétrica desde o inicio 

do reator; van Bennekom et al (2011) utilizaram trocadores de calor para aquecer a mistura e 

logo após uma fornalha para a reforma; Pairojpiriyakul et al. (2014) utilizaram um sistema de 

autoclave. 

No Aspen Economics, o reator para o processo pode ser representado por fornos ou 

fornalhas, pois são usualmente cilíndricos (aquecedores verticais) ou retangulares (aquecedores 

tipo caixa) no seu formato, em que o fluido do processo escoa em tubos horizontais, nas 

fornalhas tipo caixa ou em tubos verticais, em fornalhas verticais (ASPENTECH, 2012). O 

equipamento que foi utilizado para representar o reator do processo foi o reformador tipo caixa 

sem catalisador. 

Um fator importante para a reação de reforma é o material de construção do reator, 

pois deve ser um material que suporta altas pressões e temperaturas para reforma. Segue, na 

Tabela 13, os materiais dos reatores de autores que estudaram a reforma de glicerol, em água 

supercrítica, além da temperatura e pressão de operação das reações. O Inconel foi o material 

mais comumente utilizado pelos autores, sendo observado que para condições de mais alta 

temperatura (800 e 850°) o mesmo foi utilizado, observando que em condições mais críticas o 

Inconel é o material mais indicado. O Hasteloy foi usado em condições de temperatura de até 

600°C, assim como o Incoloy até 650°C e o SS316 até 600°C. Em relação à pressão de 

operação, não é observado uma influência da mesma na escolha do material de construção do 

reator. 
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Tabela 13 – Material de construção, temperatura e pressão de operação dos reatores de reforma 

glicerol/água supercrítica de diferentes autores 

Autores 
Material de 

Construção do reator 

Temperatura de 

operação 

Pressão de 

operação 

Byrd, Pant, Gupta (2008) Inconel 600 700-800°C 241 bar 

Onwudili e Williams (2010) Hastelloy C 300-450 °C 8,5-31 MPa 

van Bennekom et al (2011) Incoloy 825 450-650°C 255-270 bar 

Ortiz et al. (2013) Inconel 625 750-850°C 240 bar 

Guo et al. (2012) Hasteloy C276 445-600°C 25 MPa 

Tapah, Santos e Leeke 

(2014) 

Hasteloy C276 400-550°C 170-270 bar 

Pairojpiriyakul et al. (2014) Inconel 625 450-575°C 250 bar 

Ortiz et al. (2015) Inconel 625 500-800°C 240 bar 

Reddy, Nanda e Kozinski 

(2016) 

Aço inoxidável – 

SS316 

450-600 °C 23 -25 MPa 

Fonte: O Autor (2019). 

 

O Inconel foi o material mais comumente utilizado pelos autores, sendo observado que 

para condições de mais alta temperatura (800 e 850°) o mesmo foi utilizado, observando que 

em condições mais críticas o Inconel é o material mais indicado. O Hasteloy foi usado em 

condições de temperatura de até 600°C, assim como o Incoloy até 650°C e o SS316 até 600°C. 

Em relação à pressão de operação, não é observado uma influência da mesma na escolha do 

material de construção do reator. 

 

4.4.3 Análise preliminar dos equipamentos e materiais de construção do processo  

 

Para a simulação do processo e análise preliminar, foi adotado uma vazão de entrada 

de 20.000 kg/h da mistura água/glicerol bruto, onde a 10% (em base mássica) representa o 

glicerol bruto com 20% de metanol, e o restante sendo água, sendo aplicada a equação de Peng-

Robinson. 

 

4.4.3.1 Análise do tipo de bomba para o processo 

 

Para escolha da melhor bomba a ser utilizada no processo, foi feita uma análise 

econômica em diferentes níveis de pressão com diferentes tipos de bomba. Além do estudo da 

utilização de bombas de deslocamento positivo, no projeto de plantas, foi estudado também o 

valor da utilização de bomba centrífuga para sistemas de altas pressões. 
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Seguem na Tabela 14 os custos, em dolar, com equipamento e instalação de diferentes 

tipos de bombas, em diferentes pressões de operação, além das cargas associadas para o 

equipamento e instalação. 

Tabela 14 – Custos e carga de bombas e instalação em diferentes pressões de operação 

Pressão de 

Operação 

Tipo da 

Bomba 

Custo do 

Equipamento 

(USD) 

Custo de 

instalação 

(USD) 

Carga do 

equipamento 

(lbs) 

Carga da 

instalação 

(lbs) 

25MPa 

Diafragma 32000 78200 0 7699 

Rotativa 27500 73700 0 7699 

Pistão 129400 189200 16700 28790 

Centrífuga 834800 936600 47800 62234 

35MPa 

Diafragma 48900 133700 0 13227 

Rotativa 44400 129200 0 13227 

Pistão 163400 253600 22300 36845 

Centrífuga 1865300 1977000 109000 124448 

45MPa 

Diafragma 73800 164500 0 14075 

Rotativa 69300 160000 0 14075 

Pistão 203000 299000 27900 43293 

Centrífuga - - - - 
Fonte: O Autor (2019). 

 

Para sistemas em alta pressão, como no sistema em condições supercríticas, observa-

se que os custos tanto do equipamento, quanto da instalação do equipamento crescem com o 

aumento da pressão de operação do sistema. 

Em relação ao tipo de bomba, a bomba centrífuga foi a que apresentou maior valor 

unitário e maior valor de instalação, além de apresentar os maiores valores de carga do 

equipamento e de carga instalada, demonstrando que para a fabricação de uma bomba 

centrífuga com essa capacidade de operação, o custo do equipamento e de instalação é elevado. 

Na pressão de 45 MPa, não foi possível obter dados da bomba utilizando o Aspen Economics, 

confirmando o que Stewart (2019) afirma que para pressões elevadas as bombas centrífugas 

precisam ter configurações específicas, como a em série, por exemplo, além de ter melhor 

operação em pressão baixas ou moderadas. 

As bombas de deslocamento positivo, diafragma, palhetas rotativas e pistão com 

motor, apresentaram menores valores que a bomba centrífuga, confirmando o que afirma Basu 

(2019) sobre as bombas de deslocamento que possuem um custo operacional baixo, 

demostrando que para o tipo de planta em condições supercríticas, é recomendável a utilização 

desse tipo de bomba. 

Sobre os custos das bombas, a pistão com motor, dentre as bombas de deslocamento, 

foi a que apresentou o maior custo de equipamento e de instalação devido à utilização de um 
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motor elétrico acoplado, externo, de acionamento. É a única dos três tipos de bomba a 

apresentar uma carga associada ao equipamento, além de apresentar a maior carga instalada, 

tornando-se, assim, inviável sua utilização para a análise de viabilidade devido ao custo 

elevado. 

O custo para a bomba diafragma operar em uma pressão de até 25 MPa com uma vazão 

de 20000 kg/h da mistura água/glicerol bruto foi de 110,2 mil dólares, enquanto que o custo 

para a boma de paletas rotativas foi de 101,2 mil dólares, uma diferença de custo de 9 mil 

dólares, ou seja, uma diferença baixa, quando comparada a um projeto industrial. 

É possível perceber, com a análise da Tabela 14, que custos associados à instalação 

são superiores aos custos associados aos equipamentos em si, pois para a bomba diafragma, a 

25 MPa, o custo de instalação é aproximadamente 70% do valor do custo total, quanto que na 

bomba rotativa esse valor representa 72% do custo total. O custo com a instalação está 

associado a outras variáveis, como instrumentação, utilidades, elétrica associada, tubulação e 

horas trabalhadas da equipe, por isso o custo de instalção ser maior, como afirma também 

Peters, Timmerhaus e West (2004). 

Stewart (2019) afirma que as bombas diafragmas são capazes de bombear fluidos 

viscosos, erosivos, corrosivos ou conter grandes quantidades de sólidos em suspensão, 

apresentar uma fácil manutenção e conseguir funcionar periodicamente sem qualquer fluido. 

Entretanto, necessita frequentemente de manutenção, pois o diafragma tende a fatigar com o 

tempo e apresentar capacidade limitada de vazão. 

Sobre as bombas rotativas, Stewart (2019) comenta que fornecem uma pressão de 

descarga uniforme, funcionando bem com fluidos de baixa viscosidade, além de ser bombas 

mais baratas. No entanto para Basu (2019) são adequadas para fluido limpos (sem sólido em 

suspensão), além de apresentarem limitação com vazamento e vedação, perda de pressão com 

aumento da faixa de vazão, ter alto desgaste das palhetas e não poder operar sem fluido. 

Ou seja, ambas as bombas apresentam prós e contras e podem ser aplicadas aos 

sistemas de altas pressões, por isso, a escolha da bomba a ser utilizada no processo foi feita pela 

variável custo, logo se analisou com mais detalhes duas condições de pressão, a 35 e 45 MPa, 

e os custos do equipamento e de instalação associados as duas bombas. 

Na Tabela 14, observa-se que o custo total da bomba diafragma foi de 182,6 mil 

dólares e que a da bombra rotativa foi de 173,6 mil dólares, mantendo a diferença de 9 mil 

dólares. Entretanto a instalação aumentou, em porcentagem, quando comparada com o sistema 

operando a 25 MPa. O custo com a instalação para a difragmna representou 73% do custo toral 
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e para a rotativa 74% do custo total, demonstrando que com esse aumento de pressão, a 

instalação da mesma se tornou mais cara. 

É observado na Tabela 14 que o custo total para a bomba diafragma a 45 MPa é maior 

que a bomba rotativa, com o valor de 238,3 mil e 229,3 mil dólares, rescpetivamente, mantendo 

a diferença de custo de 9 mil dólares cada. Observa-se, a partir dos dados a 45 MPa, que a 

porcentagem relacionada com o custo de instalação diminui para ambas as bombas, 

representando o valor de 69% do custo total de ambas as bombas, demonstrando que, com o 

aumento da pressão de operação da bomba, o custo com o equipamento também aumentou em 

porcentagem. 

Pode-se afirmar que a bomba de palhetas rotativas apresentou o menor custo de todas 

as bombas estudadas e apresenta uma diferença de 9 mil dólares no custo total (instalação e 

equipamento), quando comparada à bomba diafragma. Entretanto, a bomba escolhida para o 

estudo de viabilidade da planta foi a diafragma, pois de acordo com Seider et al (2016), as 

bombas rotativas são melhores aplicadas em sistemas de baixa viscosidade e, conforme Basu 

(2019), as palhetas das bombas rotativas são mais suscetíveis à erosão, além de apresentarem 

uma diferença pequena para o projeto. 

Foi tentado utilizar bombas do tipo engrenagem, na simulação do projeto da planta, 

entretanto não foi possível obter dados devido a altas pressões requeridas, conseguindo afirmar 

que bombas do tipo engrenagem não são utilizadas no projeto de plantas de sistemas 

supercríticos. 

 

4.4.3.2 Análise do material de construção do reformador/reator do processo 

 

O material mais comumente utilizado para reformadores/reatores na reforma de 

glicerol em água supercrítica, é o Inconel (BYRD, PANT, GUPTA, 2008; ORTIZ et al. 2013;  

PAIROJPIRIYAKUL et al., 2014; ORTIZ et al. 2015; ORTIZ et al, 2016), que é classificado 

como uma superliga à base de níquel, 30 a 75%, com cromo, 14 a 17%, e ferro, 6 a 10%, todos 

em base mássica, com alta resistência à corrosão, ao calor em altas temperaturas e apresenta 

excelentes propriedades mecânicas (ELTTAYEF, ABASS, ABD AL-LATIF, 2019; 

MORINAGA, 2019). 

As ligas Hastelloy C e Incoloy 825 também foram encontradas como materiais de 

construção de reatores (ONWUDILI, WILLIAMS, 2010; VAN BENNEKOM et al, 2011; 

TAPAH, SANTOS,LEEKE, 2014) e são classifficadas também como superligas de níquel com 

excelentes propriedades mecânicas e anti-corrosivas, em que a Hastelloy C apresenta uma 
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composição de níquel, mínimo de 56%, molibdênio, 12,5 a 14,5%, e cromo, 20 a 22,5%, todos 

em base mássica,  e a Incoloy 825 apresenta uma composição de níquel, 38 a 46%, ferro, 

mínimo 22%, cromo, 19,5 a 23,5%, molibdênio ,2,5 a 3,5% e cobre 1,5 a 3%, todos em base 

mássica  (FARINA, 2011; CHAI et al, 2019;  NEIKOV, NABOYCHENKO, MURASHOVA, 

2019; REALUM, 2019). 

Outro material encontrado na construção de reatores de reforma de glicerol, em água 

supercrítica, foi o aço inoxidável 316 (REDDY, NANDA E KOZINSKI, 2016) que é uma 

superliga de aço austenítica, com composição de cromo, 16 a 28%,  níquel, 10 a 14%, e 

molibdênio (2 a 3%, em base mássica, apresentando excelente resistência à corrosão e excelente 

ductilidade (CARBÓ, 2008). 

O material de construção base do reformador do tipo caixa, que é o equipamento 

escolhido para representar o reator do processo no Aspen Economics, é o aço-carbono. 

Entretanto, não foi possível obter dados para tal material, por isso foi substituído o material de 

construção do reformador pelos materiais Inconel, Hastelloy C, Incoloy 825 e SS316, analisado 

o custo com equipamento e instalação em diferentes condições de temperatura. 

Segue, na Tabela 15, o custo do equipamento (reformador) e da sua instalação, em 

dólares, assim como a carga do equipamento e da sua instalação, em libras, com diferentes 

materiais de construção e em diferentes temperaturas (400, 500 e 600°C) e pressão de operação 

de 25 MPa. 

Tabela 15 - Custos e carga de reformadores e de sua instalação em diferentes temperaturas de 

operação com diferentes materiais de construção 

Temperatura 

de Operação 

Material de 

construção 

Custo do 

Equipamento 

(USD) 

Custo de 

instalação 

(USD) 

Carga do 

equipamento 

(lbs) 

Carga da 

instalação 

(lbs) 

400°C 

Inconel 9315400 9617000 613700 646840 

Hastelloy C 14927700 15258100 675700 708979 

Incoloy 825 14750400 15052000 617800 650940 

SS316 5310900 5568600 656700 690145 

500°C 

Inconel 18421000 18738500 1066400 1102451 

Hastelloy C 17199300 17539100 771600 807558 

Incoloy 825 16886600 17204200 702100 738158 

SS316 6152900 6420000 753200 789331 

600°C 

Inconel 42673000 42738000 - - 

Hastelloy C 24083800 24440600 1015100 1053582 

Incoloy 825 - - - - 

SS316 7671600 7946400 917000 955393 

Fonte: O Autor (2019). 
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É observado, a partir dos dados da Tabela 15, que com o aumento da temperatura 

desejada para a reforma, mais custo referente ao equipamento e à instalação são necessários 

para todos os diferentes materiais, além da carga do equipamento e de instalação que também 

aumenta quando se aumenta a temperatura de operação. Tanto o custo do equipamento, quanto 

o custo de instalação apresentam, relativamente, a mesma porcentagem em relação ao custo 

total. 

Quando foi simulado o custo do reformador para 600°C, no Aspen Economics, não foi 

possível obter nem os dados de custo do equipamento/instalação, nem quanto de carga do 

material Incoloy 825, uma vez que para altas temperaturas, no simulador, esse material não 

suportaria tais condições. Para o Inconel, foi possível obter os custos tanto de equipamento 

quanto de instalação; entretanto, a carga do equipamento e de instalação não foram obtidas 

devido à limitação do material, pelo simulador, que não seria adequado para a condição de alta 

temperatura (600°C). 

O Hasteloy C e o Incoloy apresentam preços de equipamento e de custo próximos, a 

400°C o custo do reformador feito de Hastelloy C é de 14,9 milhões de dólares enquanto que 

de Incoloy 825 é de 14,7 milhões e o custo da sua instalação foi de 15,2 e 15 milhões, 

respectivamente, dos mesmos materiais. 

 Quando à evolução do custo do reformador com Inconel, a 400°C, ele tem menor 

custo tanto de equipamento quanto de instalação, que o Hastelloy e o Incoloy. Entretanto, a 

500°C, ele apresenta o maior entre os custos, 18,4 e 18,7 milhões de equipamento e de 

instalação respectivamente, em frente a 17,1 e 17,5 milhões, com o equipamento e instalação, 

do Hastelloy C e 16,8 e 17,2 milhões, com equipamento e instalação, do Incoloy 825. 

A 600°C, é onde o reformador com Inconel apresenta seu maior valor de equipamento 

e custo, com valor de 42,6 e 42,7 milhões, representando uma diferença de 18,6 e 18,3 milhões, 

de equipamento e instalação, quando comparado com o Hastelloy C. 

O reformador de aço inoxidável, SS316, é o que apresenta menor custo de instalação 

entre os quatro materiais analisados, confirmando as caracteríticas do material, uma liga de aço 

inoxidável, com composição de elementos mais baratos e em menor quantidade que as 

superligas de níquel. Com o aumento da temperatura de operação, os custos do equipamento e 

da instalação ficaram mais caros, saindo de 5,3 milhões de custo do equipamento a 400°C para 

7,7 milhões a 600°C, junto com os 5,6 para 7,9 milhões da instalação de 400 para 600°C. 

De acordo com Callister Junior e Retwicsh (2012), o módulo de elasticidade dos metais 

reduzem com o aumento da temperatura, por isso que ao aumentar a temperatura do projeto, o 
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mesmo ficou mais caro, devido a um possível aumento de material a ser usado para confecção 

do reformador. 

A partir dos dados obtidos, escolheu-se os materiais Hastelloy C, por ser a superliga 

de níquel que melhor se adequou ao sistema estudado e o SS316 por apresentar o menor custo 

total e feita uma análise econômica preliminar do processo em geral em diferentes condições 

de operação. 

 

4.4.4 Análise econômica e viabilidade preliminar do processo 

 

Para a análise econômica e viabilidade preliminar do processo, tanto o misturador 

quanto os tanques de separação foram padronizados como tanques verticais com o material de 

construção aço inoxidável austenítico 304. A bomba utilizada foi a do tipo diafragma com o 

material de construção de aço carbono e o reator foi do tipo reformador do tipo caixa sem 

catalisador, utilizando dois tipos diferentes de materiais o Hasletlloy C (superliga de níquel) e 

o aço inoxidável 316. 

 

4.4.4.1 Análise econômica do processo com diferentes temperaturas e distintos materias de 

construção do reator construído  

 

A viabilidade econômica foi analisada a partir dos dados de entrada apresentados na 

Tabela 16 em diferentes temperaturas de operação, 400 a 600°C, com dois diferentes tipos de 

materiais de construção dos reatores. A partir dos dados de saída, foi possível avaliar os 

parâmetros econômicos de viabilidade preliminar do processo. 
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Tabela 16 - Dados de entrada no simulador para viabilidade econômica preliminar – variação de 

temperatura 

Condições operacionais 

Vazão de entrada, kg/h 20000 

Temperatura, ºC 400-600 

Pressão, MPa 25 

Composição de alimentação  

Glicerol, % mássica 8 

Metanol, % mássica 2 

Água, % mássica 90 

Modelo termodinâmico Peng-Robinson 

Preços das correntes 

Água, USD/ton 0,064 

Glicerol, USD/kg 0,33 

H2, USD/kg 27,14 

CH4, USD/m³ 0,1 

CO2, USD/kg 0,4 

Fonte: O Autor (2019). 

 

Com os dados de saída do simulador foram avaliadas as vazões e o preço 

correspondente às correntes de saída de hidrogênio, metano e dioxido de carbono em diferentes 

temperaturas de operação, observando-se a influência sobre a temperatura como está disposto 

na Tabela 17. 

Tabela 17 – Vazões e preços das correntes de saída na análise econômica preliminar – variação de 

temperatura 

    Temperatura (°C) 

  400 500 600 

Corrente Unidade Vazões da corrente de saída 

H2 kg/h 8,72 38,99 97,44 

CH4 m³/h 9,18 9,55 8,49 

CO2 kg/h 1139,92 1300,09 1595,94 

  Preços das correntes de saída 

H2 USD/h 236,56 1058,10 2644,10 

CH4 USD/h 0,92 0,95 0,85 

CO2 USD/h 170,96 194,98 239,35 

Fonte: O Autor (2019). 

 

É observado que ao aumentar a temperatura a vazão mássica de hidrogênio aumenta 

de 8,72 kg/h para 97,44 kg/h; consequentemente, aumentando o valor associado à corrente de 

saída, passando de 237 dolares por hora para 2644 dolares por hora. Existe um aumento, 

também, na produção de CO2 com o aumento da temperatura, passando de 1140 para 1569 kg/h, 

levando a um aumento de ganho, no valor associado à corrente, de aproximadamente, 70 dólares 
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por hora. O metano não apresenta um aumento considerável de vazão, sendo influenciado no 

custo unitário das suas correntes de saída. 

Com os valores das correntes de saída, é necessário perceber a influência do custo de 

utilidades no processo. Dessa forma, são apresentadas na Tabela 18 as utilidades com a variação 

de temperatura de operação do processo. 

Tabela 18 – Custos com utilidade – variação de temperatura 

   Temperatura (°C) 

Equipamento Utilidade Unidade 400 500 600 

Bomba Eletricidade USD/h 18,51 18,51 18,51 

Reformador Combustível USD/h 397,34 469,29 531,77 

Fonte: O Autor (2019). 

 

O custo com eletricidade se mantém constante, com o valor de 18,51 dólares por hora, 

sendo o parâmetro influenciado exclusivamente pela operação da bomba que mantém a pressão 

constante, 25 MPa, antes da mudança de temperatura. Com o aumento da temperaura, os custos 

com combustível foram elevados saindo de 397,44  para 531,77 dólares por hora, como se 

observa na Tabela 18. 

A partir dos dados de saída, foi possível obter o custo total do projeto, custo total de 

operação, custo com material-prima, custo com utilidades, venda de produtos e período de 

retorno, além de serem analisados os parêmetros econômicos de IRR, MIRR, NRR, ARR e 

índice de rentabilidade do projeto por tipo de material do reator. 

 

4.4.4.1.1 Material Hastelloy C 

 

Com as correntes de saída do processo e a sua precificação, foram analisadas variáveis 

econômicas do processo, alternando a temperatura de operação de 400°C, 500°C e 600°C, 

utilizando, como equipamentos do processo, o misturador e os separadores como tanques 

verticais de aço inoxidável 304, bomba do tipo diafragma de aço carbono e o reator do tipo 

reformador do tipo caixa sem catalisador, com material de construção Hastelloy C. 

A Tabela 19 apresenta os valores de custo capital total do projeto, com a operação, 

com matéria prima, com utilidades e com vendas de produtos, além de apresentar o período de 

retorno do investimento, e as variáveis IRR, MIRR, NSS, ARR e o índice de rentabilidade para 

temperaturas de operação e reformador feito de Hasteloy C. 
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Tabela 19 – Análise econômica da variação da temperatura do processo com reator construído com o 

material Hastelloy C 

 Unidade Temperatura 

  400°C 500°C 600°C 

Custo capital total  106USD 24,6 27,7 37,2 

Custo total de operação 106USD/ano 5,9 6,7 7,5 

Custo total com matéria-prima 106USD/ano 0,6 0,6 0,6 

Custo total com utilidades 106USD/ano 3,6 4,2 4,8 

Vendas totais de produtos 106USD/ano 3,5 10,9 25.2 

Período de retorno anos 0 0 5,4 

IRR % 0 0 35,9 

MIRR % 7,3 17,5 22,1 

NRR % -65,1 -16,6 21,2 

ARR % -48,2 -5,9 34,5 

Índice de rentabilidade  0,32 0,81 1,19 
Fonte: O Autor (2019). 

 

A partir dos dados de avaliação econômica da Tabela 19, observa-se que ao aumentar 

a temperatura de operação de 400°C para 600°C, aumenta-se o custo capital total, de 24,6 

milhões de dólares para 37,2 milhões de dólares, também o custo total de operação, de 6 milhões  

para 7,6 milhões por ano, além dos custos com utilidade, uma vez que ao aumentar a 

temperatura de operação, o investimento em utilidades deve ser também aumentado, saindo de 

3,6 milhões para 4,8 milhões de dólares por ano. O custo com matéria-prima é o mesmo, uma 

vez que as entradas são as mesmas nas diferentes temperaturas. 

A venda total de produtos observada na Tabela 19 é o que mais teve impacto, 

influenciando nos índices de viabilidade econômica do processo, saindo de 3,5 milhões de 

dólares para 25 milhões de dólares por ano, sendo amplamente influenciado por uma maior 

produção de hidrogênio quando se aumenta a temperatura. O período de retorno, ou seja, o 

tempo que a planta começa a ter lucro (ASPENTECH, 2012) para as de temperaturas de 400° 

e 500°C foram nulos, uma vez que o período econômico de vida para o projeto foi de 10 anos 

e é o valor de tempo que um projeto de indústria deve ter para dar início aos lucros (PETERS; 

TIMMERHAUS; WEST, 2004, ASPENTECH, 2012). 

O IRR para as temperaturas de 400 e 500°C, na Tabela 19, foi de valores nulos, ou 

seja, não existe uma taxa em que os custos se igualam aos lucros, isto é, para essas condições o 

projeto não é viável, além de apresentar o índice de rentabilidade menor que um, uma vez que 

um projeto só pode ser viável quando esses dois parâmetros IRR e indice de renatbilidade, no 

mínimo, estiverem de acordo (AL‐MALAH, 2017). O NRR e ARR também foram negativos 

https://onlinelibrary.wiley.com/action/doSearch?ContribAuthorStored=Al-Malah%2C+Kamal+IM
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nas duas temperaturas, ainda que o MIRR tenha sido o único parâmetro a obter valores positivos 

nas temperaturas de 400 e 500°C. 

A temperatura de 600°C com material Hastelloy C é a única condição em que o projeto 

preliminar é viável, apresentando um período de retorno de investimento em 5,4 anos, e os 

índices de IRR, MIRR e NRR positivos, um ARR de 34,58%, ou seja, a cada dólar investido, 

haverá um retorno de 34,58% a mais do que investido (ARNOLD, 2007), além do índice de 

rentabilidade maior que 1. 

  Segue, na Figura 29, o valor presente líquido (NPV) do processo, com o reformador 

de Hastelloy C, em diferentes temperaturas. 

Figura 29 – NPV em diferentes temperaturas com Hastelloy C 

 
Fonte: O Autor (2019). 

 

O valor do NPV é caracterizado pelo valor de todo o lucro líquido descontado de um 

período (ASPENTECH, 2012) que, pela Figura 29, são em anos. Como já observado, nas 

temperaturas de 400 e 500°C, todos os valores de NPV são negativos. Ao observar o perfil de 

400°C, o processo tende, ao longo dos anos, a valores ainda mais negativos; em 500°C, o 

processo apresenta valores crescentes de NPV. Entretanto, depois de 10 anos, o NPV ainda 

continua com valor negativo. Na temperatura de 600°C a planta, depois de 6 anos, apresenta 

um lucro líquido positivo, revelando no décimo ano um NPV positivo de 20,6 milhões de 

dólares. 

Dessa forma, para um reformador com o material de construção Hastelloy C, em 

diferentes temperaturas de operação, a temperatura de 600°C é a que apresenta melhor condição 
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de operação uma vez que os índices de viabilidade financeira são positivos nessa dada 

temperatura. 

 

4.4.4.1.2 Material SS 316 

 

Similarmente com o que foi feito com o material Hastelloy C, foi modificado o 

material de construção do reformador para a superliga de aço inoxidável austenítico SS316 e 

apresentados, na Tabela 20, os valores de custo capital total do projeto, operação, matéria-

prima, utilidades e vendas, além do período de retorno do investimento, e as variáveis IRR, 

MIRR, NSS, ARR e o índice de rentabilidade para diferentes temperaturas de operação. 

Tabela 20 - Análise econômica da variação da temperatura do processo com reator construído com o 

material SS316 

  Unidade Temperatura 

  400°C 500°C 600°C 

Custo capital total  106USD 11,3 12,5 14,6 

Custo total de operação 106USD/ano 5,6 6,3 7,7 

Custo total com matéria-prima 106USD/ano 0,6 0,6 0,6 

Custo total com utilidades 106USD/ano 3,6 4,2 4,8 

Vendas totais de produtos 106USD/ano 3,5 10,9 25,2 

Período de retorno anos 0 7,8 2,3 

IRR % 0 25,7 98,1 

MIRR % 10,8 20,5 25,0 

NRR % -53,3 5,7 52,0 

ARR % -62,1 23,2 134,2 

Índice de rentabilidade   0,45 1,04 1,51 
Fonte: O Autor (2019). 

 

A partir dos dados da análise economica da Tabela 20, observa-se que ao aumentar a 

temperatura de operação de 400°C para 600°C, eleva-se o custo capital total, de 11,3 milhões 

de dólares para 14,2 milhões de dólares, um aumento de 2,9 milhões no projeto. Para o custo 

total de operação foi percebido um aumento de 5,6 milhões para 7,0 milhões por ano, além do 

aumento de custos com utilidade, também aumentado, saindo de 3,6 milhões para 4,8 milhões 

de dólares por ano. 

Quando comparado aos valores obtidos com os diferentes materiais de construção 

Hastelloy C e SS 316, o custo capital total é o que mais impacta nos valores econômicos, 

chegando a uma diferença de até 22,6 milhões no custo do projeto (37,2 milhões a 600°C com 

a liga de níquel e 14,6 milhões a 600°C com a liga de aço inoxidável), mostrando que a 
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implantação de equipamento, como um reformador, com liga de níquel como material de 

construção é muito honeroso para o projeto. 

Em relação aos índices econômicos do projeto para a temperatura de 400°C 

apresentado na Tabela 20, o tempo de retorno foi nulo, ou seja, na vida econômica do projeto 

de 10 anos não foi obtido nenhum lucro líquido, apenas gastos. Além de apresentar IRR nulo, 

um baixo valor de MIRR, NRR e AAR negativos e um índice de retorno menor que 1, isto é, 

para a temperatura de 400°C e com o material mais barato, não é viável o projeto de reforma 

com reformador de aço inoxidável 316. 

Com as temperaturas de operação de 500 e 600°C, pelos dados da Tabela 20, existe 

uma diminuição do período de retorno, com o aumento da temperatura, sendo influenciado pelo 

aumento da formação de hidrogênio que, ao ter maior produção e venda, diminui o tempo de 

retorno do investimento saindo de 7,9 para 2,3 anos, reduzindo em quase 6 anos o período de 

retorno do investimento. O NRR apresentou um aumento significativo de 5,7 para 52% que é 

também um índice de rentabilidade do projeto, que analisa o lucro líquido pelos valores de 

custos (ASPENTECH, 2012). 

O índíce de rentabilidade também aumentou com o aumento da tempertatura, saindo 

do índice de 1,04, bem próximo do valor 1, que indica o “break-even point”, para 1,51. 

Podendo-se afirmar que para 600°C a operação é rentável, mas quando se opera em 500°C 

também se consegue ter um projeto viável utilizando um reformador de SS 316. 

Segue, na Figura 30, o valor presente líquido (NPV) do processo com o reformador de 

SS316, em diferentes temperaturas. A partir da Figura 30, é possível observar que, com a 

temperatura de 400°C, não foi possível obter nenhum valor de lucro líquido positivo, ou seja, a 

essa temperatura o processo não é viável. Em 500°C, no oitavo ano, o NPV se torna positivo, 

chegando ao décimo ano com o valor de 2,7 milhões de dólares, um valor inferior ao processo 

com a temperatura de operação em 600°C, que já a partir do terceiro ano apresenta lucro liquido 

positivo e ao final do décimo ano apresenta um valor de 39,3 milhões de dólares. 

  



101 

 

 

Figura 30 - NPV em diferentes temperaturas com SS316 

 

Fonte: O Autor (2019). 

 

Em suma, para um reformador com o material de construção SS 316 em diferentes 

temperaturas de operação, as temperaturas de 500°C e 600°C apresentam viabilidades no 

processo. Entretanto, a que apresenta maior lucro é com a temperatura de 600°C uma vez que 

os índices de viabilidade financeira são melhores para tal temperatura. 

 

4.4.4.2 Análise econômica do processo com diferentes pressões e distintos materias de 

construção do reator  

 

Para avaliar o processo de reforma, em distintas condições de operação foram 

analisadas diferentes pressões do sistema (25, 35 e 45 MPa), a partir dos dados de entrada 

apresentados na Tabela 21, com dois diferentes tipos de materiais de construção dos reatores. 

A partir dos dados de saída, avaliaram-se os parâmetros econômicos de viabilidade preliminar 

do processo. 
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Tabela 21- Dados de entrada no simulador para viabilidade econômica preliminar com variação de 

pressão 

Condições operacionais 

Vazão de entrada, kg/h 20000 

Temperatura, ºC 600 

Pressão, MPa 25-45 

Composição de alimentação  

Glicerol, % mássica 8 

Metanol, % mássica 2 

Água, % mássica 90 

Modelo termodinâmico Peng-Robinson 

Preços das correntes 

Água, USD/ton 0,064 

Glicerol, USD/kg 0,33 

H2, USD/kg 27,14 

CH4, USD/m³ 0,1 

CO2, USD/kg 0,4 

Fonte: O Autor (2019). 

 

Com os dados de saída do simulador, foram avaliadas as vazões e o preço 

correspondentes das correntes de saída de hidrogênio, metano e dióxido de carbono, em 

diferentes pressões e observada a influência da pressão em diferentes condições de operação 

nas vazões de saída como está disposto na Tabela 22. 

Tabela 22 - Vazões e preços das correntes de saída na análise econômica preliminar – variação de 

temperatura 

  Pressão (MPa) 

  25 35 45 

Corrente Unidade Vazões da corrente de saída 

H2 kg/h 97,44 74,60 58,87 

CH4 m³/h 8,49 6,89 5,87 

CO2 kg/h 1595,94 1477,16 1395,04 

  Preços das correntes de saída 

H2 USD/h 2644,10 2024,28 1597,35 

CH4 USD/h 0,85 0,69 0,59 

CO2 USD/h 239,35 221,54 209,22 

Fonte: O Autor (2019). 

 

É observado que ao aumentar a pressão de operação, de acordo com a Tabela 22, a 

vazão mássica de hidrogênio diminui de 97,44,72 kg/h para 58,87 kg/h, diminuindo o valor 

associado à corrente de saída, passando de 2644 dólares por hora para 1597,35 dólares por hora. 

Existiu uma redução na produção de CO2 e de CH4 com o aumento da pressão, passando de 

1595,94 para 1395,04 kg/h de dioxido de carbono e de 8,49 m³/h para 5,87 m³/h de metano, 
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diminuindo o valor associado à corrente de saída dos produtos e por consequência ao preço de 

saída. 

Sobre os preços das correntes de saída, a corrente de hidrogênio é a que teve maior 

redução, passando de 2664 para 1597 dólares por horas, seguindo da corrente de CO2 de 239 

para 209 dólares por hora, por último a de metano de 0,85 para 0,59 dólares por hora. 

Foram estudados os custos de utilidade com a variação da pressão de operação 

mantendo-se a temperatura constante (600°C), sendo apresentado as utilidades com a variação 

da pressão de operação do processo na Tabela 23. 

Tabela 23 - Custos com utilidade – variação da pressão 

   Pressão (MPa) 

Equipamento Utilidade Unidade 25 35 45 

Bomba Eletricidade USD/h 18,5 24,3 30,1 

Reformador Combustível USD/h 531,7 510,6 491,4 

Fonte: O Autor (2019). 

 

A partir dos dados da Tabela 23, é possível observer que com o aumento da pressão a 

eletricidade aumenta, sendo influenciada pelo maior trabalho da bomba para alcançar maiores 

níveis de pressão, mas o gasto com combustível foi reduzido. 

Dessa forma, foi possível obter o custo capital total, custo total de operação, custo com 

materia-prima, custo com utilidades, venda de produtos e período de retorno, além de serem 

analisados os parâmetros econômicos de IRR, MIRR, NRR, ARR, índice de rentabilidade e o 

valor presente líqudio do projeto por tipo de material de construção do reformador variando a 

pressão de operação. 

 

4.4.4.2.1 Material Hastelloy C  

 

A partir dos dados de saída do simulador  e com as correntes de saída do processo e a 

seu respectivo preço, foram analisadas variáveis econômicas do processo, variando a pressão 

de operação em 25MPa, 35 MPa e 45MPa, utilizando o mesmo fluxograma apresentado na 

Figura 11. 

Os equipamentos utilizados foram misturador e separadores como tanques verticais de 

aço inoxidável 304, bomba do tipo diafragma de aço carbono e o reator do tipo reformador do 

tipo caixa sem catalisador com material de construção Hastelloy C. 

A Tabela 24 apresenta as principais variáveis econômicas para diferentes pressõess de 

operação e reformador construído com o material Hastelloy C. 
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Tabela 24 - Análise econômica da variação da pressão do processo com reator construído com o 

material Hastelloy C 

  Unidade Pressão 

  25 MPa 35 MPa 45 MPa 

Custo capital total  106USD 37,2 45,5 54,8 

Custo total de operação 106USD/ano 7,5 7,6 7,7 

Custo total com matéria-prima 106USD/ano 0,6 0,6 0,6 

Custo total com utilidades 106USD/ano 4,8 4,6 4,5 

Vendas totais de produtos 106USD/ano 25,2 19,6 15,8 

Período de retorno anos 5,4 0 0 

IRR % 35,9 0 0 

MIRR % 22,1 19,4628 16,7 

NRR % 21,2 -2,39907 -21,5 

ARR % 34,58 7,4516 -7,2 

Índice de rentabilidade   1,19 0,95 0,76 

Fonte: O Autor (2019). 

 

Com os dados da Tabela 24, observa-se que ao aumentar a pressão de operação de 25 

MPa para 45 MPa, aumenta-se o custo capital total do projeto, de 37,2 milhões de dólares para 

54,8 milhões de dólares, além do aumento do custo total de operação de 7,57 milhões  para 7,73 

milhões por ano. Os custos com matéria-prima foram constantes, ao longo da variação de 

pressão. 

Os custos com utilidades foram reduzidos, saindo de 4,8 milhões para 4,5 milhões por 

ano, mesmo precisando de mais eletricidade para bomba alcançar um maior nível de pressão, o 

custo com combustível para aquecimento do reformador foi reduzido, mostrando que a alta 

pressão fornecida pela bomba facilitou a mistura água-glicerol alcançar a temperatura de 

reforma de 600°C.   

Quanto a venda total de produtos, foi reduzido seu valor quando se aumenta a pressão, 

saindo de 25,3 milhões de dólares para 15,8 milhões de dólares por ano, sendo influenciado, 

pela redução da produção de hidrogênio e dióxido de carbono. O período de retorno para as 

pressões de 35 e 45 MPa foi nulo, ou seja, com essas pressões de operação o processo não é 

viável, sendo confirmada pela taxa de IRR com valor nulo, com NRR e ARR negativos e com 

o índice de rentabilidade menor que 1. O MIRR é um parâmetro que deve ser analisado junto 

com o IRR, ou seja, como o MIRR é maior que o IRR (que é nulo) o processo não é viável (AL-

MALAH, 2017). 

Segue, na Figura 31, o valor presente líquido (NPV) do processo com o reformador de 

Hastelloy C, em diferentes pressões. 
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Figura 31 - NPV em diferentes pressões com Hastelloy C 

 
Fonte: O Autor (2019). 

 

A pressão de 25 MPa é a única condição que apresenta uma NPV positivo depois do 

sexto ano. A 35 MPa se aproxima do décimo ano, mas, mesmo assim, não é positivo, 

confirmando o índice de rentabilidade de 0,95, ou seja, bem próximo de 1 (break-even point). 

A condição de 45 MPa possui lucro líquido ainda mais negativo, afirmando que mesmo com 

aumento da pressão de operação do sistema, o processo não se torna viável.  

Desta forma, pode-se afimar que para o reformador feito com o material Hastelloy C, 

em diferentes pressões, a pressão menor de 25 MPa é a que torna o processo viável. 

 

4.4.4.2.2 Material SS 316 

 

Da mesma forma que foi feita uma análise com o a liga de níquel, fez-se com a liga de 

aço inoxidável austenitica 316, modificando apenas o material de construção do reformador, 

apresentando na Tabela 25 os valores de custo capital total, operação, matéria prima, utilidades 

e vendas, período de retorno do investimento e as variáveis IRR, MIRR, NRR, ARR e o índice 

de rentabilidade para diferentes pressões de operação, a partir dos dados de correntes de saída. 
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Tabela 25 - Análise econômica da variação da pressão do processo com reator construído com o 

material SS316 

  Unidade Pressão 

  25 MPa 35 MPa 45 MPa 

Custo capital total  106USD 14,6 17,1 19,8 

Custo total de operação 106USD/ano 7,0 6,9 6,9 

Custo total com matéria-prima 106USD/ano 0,6 0,6 0,6 

Custo total com utilidades 106USD/ano 4,8 4,7 4,6 

Vendas totais de produtos 106USD/ano 25,3 19,7 15,8 

Período de retorno Anos 2,3 3,6 5,9 

IRR % 98,1 55,2 32,8 

MIRR % 25,0 23,3 21,5 

NRR % 52,0 32,4 14,6 

ARR % 134,2 70,1 32,5 

Índice de rentabilidade   1,51 1,31 1,13 

Fonte: O Autor (2019). 

 

Com os dados da Tabela 25, observa-se que ao aumentar a pressão de operação de 25 

MPa para 45 MPa, eleva-se o custo capital total, de 14,6 milhões de dólares para 19,8 milhões 

de dólares, um aumento de 5,2 milhões no projeto. Para o custo total de operação, foi percebida 

uma redução do seu valor de 7,0  milhões para 6,9 milhões por ano, além da diminuição também 

dos custos com utilidade, saindo de 4,8 milhões para 4,6 milhões de dólares por ano, ou seja, o 

custo com utilidades influenciou diretamente o custo total de operação, uma vez que menos 

combustível foi utilizado para aquecimento do reformador devido a maior pressão da mistura 

água-glicerol bruto. 

Os custos com matéria-prima são os mesmos nas diferentes pressões e a diminuição 

das vendas de produtos é influenciada pela menor saída de hidrogênio e dióxido de carbono na 

saída do processo. 

Quando comparados os valores obtidos com os diferentes materiais de construção, o 

custo capital do projeto ainda é o que mais impacta nos valores econômicos, chegando à 

diferença de até 35 milhões no custo do projeto (54,8 milhões a 45 MPa com a liga de níquel e 

19,8 milhões a 45 MPa com a liga de aço inoxidável). 

Em relação aos índices econômicos do projeto para as diferentes pressões de 25 MPa, 

35 MPa e 45 MPa apresentadas na Tabela 25, em todos os casos o projeto é viável, modificando 

o período de retorno do investimento que ao aumentar a pressão o período de retonro também 

aumenta, variando de 2,33 anos para 5,97 anos com as pressões de 25 e 45 MPa, 

respectivamente, ou seja, o aumento da pressão do processo além de deixar os custos do projeto 

mais honeroso, aumenta o tempo de retorno do investimento. Ao se aumentar a pressão de 
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operação do sistema, as taxas de IRR, MIRR, NRR, ARR e o índice de rentabilidade diminuem, 

ou seja, apresentam menores, valores para a viabilidade do processo. 

O ARR é o que apresenta maior variação, na qual a 25 MPA apresenta um retorno de 

investimento de 138%, chegando ao valor de 32% a 45 MPa, perdendo 106% de retorno ao 

aumentar a pressão do sistema. O IRR apresenta também uma grande variação na sua taxa, de 

98% para 33%, seguindo no NRR que varia de 52 para 15% ao aumentar a pressão de 25 para 

45 MPa. O MIRR é a taxa mais estável por ser uma modificação do IRR, confirmando a 

afirmação de Al-Malah (2017) em que o IRR pode ser superestimado, quando comparado com 

o MIRR e por apresentar um valor maior que zero, junto às outras taxas, demonstra também a 

viabilidade do processo. 

O indíce de rentabilidade diminui com o aumento da pressão, saindo do valor de 1,51 

para 1,13 na pressão de 25 e 45 MPa respectivamente, ou seja, ambas as condições são viáveis 

para o processo. Entretanto a que apresenta melhores resultados de viabilidade é a condição a 

25 MPa. 

Segue, na Figura 32, o valor presente líquido (NPV) do processo com o reformador de 

SS316 em diferentes pressões. 

Figura 32 - NPV em diferentes pressões com SS316 

 
Fonte: O Autor (2019). 

 

A partir da Figura 32, é possível observar que para todas as condições de pressão, em 

um determinado periodo de tempo, o NPV se torna positivo depois de 3 anos, 4 anos e 7 anos, 

para 25, 35 e 45 MPa, respectivamente. Para a pressão 25 MPa, no décimo ano, o NPV em 

milhões de reais é de 39,3, assim como a 35 MPa se observa, no décimo ano, um valor de NPV 

de 22 milhões e em 45 MPa o valor de 9,2 milhões no décimo ano. 
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Assim, pode-se afirmar que para o reformador de SS316, variando a pressão de 

operação o processo é viável, mas a melhor condição de operação para viabilidade do projeto é 

com a pressão de operação de 25 MPa. 

 

4.4.4.3 Análise econômica do processo com diferentes composições de entrada e distintos 

materias de construção do reator  

 

Schwengber et al (2016) afirmam que o glicerol bruto apresenta de 20 a 60% de 

impureza, Valliyappan et al. (2008) demonstram que os principais componentes do glicerol 

bruto são glicerol e metanol e Ortiz et al. (2011) utiliza para simulação de glicerol bruto 80% 

de glicerol e 20% de metanol, desta forma utilizou-se a mesma composição para glicerol bruto, 

ao longo das simulações, de 80% de glicerol e 20% de metanol em massa. Assim sendo, foi 

estudado a influência da concentração do glicerol bruto na entrada do processo, em composição 

mássica, variando, assim, a composição de entrada em 10%, 20% e 30% do glicerol bruto. 

A viabilidade econômica foi avaliada, a partir dos dados de entrada apresentados na 

Tabela 26, com dois diferentes tipos de materiais de construção dos reatores e diferentes 

composições de glicerol bruto. Os valores da temperatura de 600°C e pressão 25 MPa foram 

utilizados por serem os melhores valores de variáveis de operação obtidos para viabilidade o 

processo. 

Tabela 26 - Dados de entrada no simulador para viabilidade econômica preliminar com variação de 

composição de entrada 

 

Condições operacionais 

Vazão de entrada, kg/h 20000 

Temperatura, ºC 600 

Pressão, MPa 25 

Composição de alimentação  

Glicerol bruto, % mássica 10-30 

Água, % mássica 90-70 

Modelo termodinâmico Peng-Robinson 

Preços das correntes 

Água, USD/ton 0,064 

Glicerol, USD/kg 0,33 

H2, USD/kg 27,14 

CH4, USD/m³ 0,1 

Fonte: O Autor (2019). 

 

Com os dados de saída do simulador foram avaliadas as vazões e o preço 

correspondente das correntes de saída de hidrogênio, metano e dióxido de carbono em 
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diferentes composições de entrada de glicerol/água supercrítica e observado a influência sobre 

as correntes saídas como está disposto na Tabela 27. 

Tabela 27 - Vazões e preços das correntes de saída na análise econômica preliminar – variação da 

composição de entrada 

  

Composição de glicerol bruto 

na corrente de entrada do 

processo 

  10% 20% 30% 

Corrente Unidade Vazões da corrente de saída 

H2 kg/h 97,44 102,40 100,93 

CH4 m³/h 8,49 20,54 32,83 

CO2 kg/h 1595,94 2689,24 3745,81 

  Preços das correntes de saída 

H2 USD/h 2644,10 2778,68 2738,81 

CH4 USD/h 0,85 2,05 3,28 

CO2 USD/h 239,35 403,32 561,77 

Fonte: O Autor (2019). 

 

É observado, ao analisar a Tabela 27 que ao aumentar a composição de entrada a 

formação de CO2 é aumentada significantemente, saindo de uma vazão mássica de 1596 kg/h 

com 10% para 3756 kg/h a 30%, ou seja, o aumento do glicerol e do metanol na alimentação 

influencia fortemente na conversão em dióxido de carbono. A vazão de metano também foi 

aumentada saindo de uma vazão volumétrica de 8,49 m³/h a 10% para 32 m²/h a 30%, um 

aumento em volume significativo. 

Sobre a produção de hidrogênio, o aumento da composição de entrada não foi 

significativo, saindo 97,4 kg/h a 10%, aumentando para 102,4 kg/h a 20% e diminuendo para 

101 kg/h a 30%, sendo assim para a produção de hidrogênio o aumento da composição de 

entrada de glicerol/metanol não é significativa. Para a precificação das correntes de saída, a 

corrente de CO2 é que apresenta maior ganho economico saindo de 239,35 dólares por horas a 

10% para 561,77 dólares por hora a 30%. 

Na Tabela 28 está apresentada a influência os custos com utilidade com a variação da 

composição de entrada, tanto com eletricidade como com combustível. 
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Tabela 28  - Custos com utilidade – variação da composição de entrada 

  

    
Composição de glicerol bruto na 

corrente de entrada do processo 

Equipamento Utilidade Unidade 10% 20% 30% 

Bomba Eletricidade USD/h 18,51 18,51 18,51 

Reformador Combustível USD/h 531,77 469,29 423,03 

Fonte: O Autor (2019). 

 

De acordo com o apresentado na Tabela 28, os custos de eletricidade com a bomba são 

constantes, pois a pressão de operação é constante (25 MPa) para diferentes composições de 

entrada. Já nos gastos com combustível para aquecimento do reformador, é observada uma 

diminuição de gastos, demonstrando que para aquecer uma mistura a uma temperatura de 

reforma de 600°C com menos água e maior composição de glicerol/metanol necessita de menos 

combustível a ser consumido, saindo de um gasto com essa utilidade de 531,77 dólares  por 

hora para 423 dólares por hora. 

A partir dos dados de saída, foi possível obter o custo capital total, custo total de 

operação, custo com material-prima, custo com utilidades, venda de produtos e período de 

retorno, além de serem analisados as taxas de IRR, MIRR, NRR, ARR, índice de rentabilidade 

e o valor presente líqudio do projeto por tipo de material de construção do reformador variando 

a composição de entrada do glicerol bruto. 

 

4.4.4.3.1 Material Hastelloy C  

 

A Tabela 29 apresenta os dados econômicos para diferentes composições de entrada 

de glicerol bruto e reformador cosntruido do material Hastelloy C. 
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Tabela 29 - Análise econômica da variação da composição de entrada do processo com reator 

construído com o material Hastelloy C 

 
Unidade Composição de glicerol bruto na 

entrada do processo 

  10% 20% 30% 

Custo capital total  106USD 37,2 34,7 32,2 

Custo total de operação 106USD/ano 7,6 7,6 7,6 

Custo total com matéria-prima 106USD/ano 0,6 1,2 1,7 

Custo total com utilidades 106USD/ano 4,8 4,3 3,9 

Vendas totais de produtos 106USD/ano 25,2 27,9 28,9 

Período de retorno anos 5,4 4,3 3,8 

IRR % 35,9 44,5 50,8 

MIRR % 22,1 23,0 23,5 

NRR % 21,2 29,8 34,8 

ARR % 34,5 48,1 58,2 

Índice de rentabilidade  1,20 1,28 1,34 

Fonte: O Autor (2019). 

 

A partir dos dados fornecidos pela Tabela 29 se observa que ao aumentar a composição 

de entrada do glicerol bruto, o custo capital total diminui de 37 milhões para 32 milhões, sendo 

esse valor influenciado pelo preço do reformador que ao modificar a composição de entrada, 

modifica-se o seu valor. 

A Tabela 30 apresenta a influência da composição de entrada de glicerol no custo do 

reformador e da sua de instalação e nas cargas do equipamento e de instalação do mesmo. 

Tabela 30 – Custo do reformador feito de Hastelloy C para diferentes composições de entrada de 

glicerol 

Composição 

de entrada do 

glicerol 

Custo do 

Equipamento 

(USD) 

Custo de 

instalação 

(USD) 

Carga do 

equipamento 

(lbs) 

Carga da 

instalação 

(lbs) 

10% 24083800 24440600 1015100 1053582 

20% 22660000 22309300 941900 978620 

30% 20765000 20420900 863700 898532 
Fonte: O Autor (2019). 

 

Com a Tabela 30  se observa que o custo do reformador ao se aumentar a composição 

do glicerol bruto na entrada do processo de reforma diminui, saindo de 24  para 21 milhões e 

de 24 para 20 milhões de custo de equipamento e instalação respectivamente a 10% e 30% de 

composição de entrada, assim como também reduz a carga do equipamento e de instalação ao 

se aumentar a composição de entrada. Desta forma, confirma-se o porquê do custo do projeto 

diminuir ao se aumentar a entrada de glicerol/metanol. 
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Sobre as outras variáveis fornecidas pela Tabela 29 o custo de operação é aumentado 

de 7,6 milhões para 7,7 milhões devido ao aumento dos custos com matéria-prima. O custo total 

com matéria-prima aumentou de 0,6 milhões por ano para 1,7 milhões por ano devido ao 

aumento de glicerol bruto na composição de entrada. O custo total de utilidades também foi 

reduzido devido a menor necessidade de combustível para que a mistura de glicerol/água 

supercrítica alcance a temperatura de reforma. 

Sobre o período de retorno, ainda apresentado pela Tabela 29, ao aumentar a 

composição de entrada de 10% para 30%, seu valor diminui passando de 5,43 anos para 3,87 

anos, sendo influenciado pelo aumento da vazão de saída do dióxido de carbono e do metano. 

As taxas de IRR, MIRR, NRR e ARR também crescem com o aumento do glicerol bruto na 

entrada do processo, além de aumentar o índice de rentabilidade de 1,20 para 1,34, 

demonstrando assim ser mais viável o processo com maior composição de entrada. 

Segue, na Figura 33, o valor presente líquido (NPV) do processo com o reformador de 

Hastelloy C em diferentes composições de entrada de glicerol bruto. 

Figura 33 - NPV em diferentes composições de entrada de glicerol bruto com Hastelloy C 

 
Fonte: O Autor (2019). 

 

A Figura 33 mostra que o processo para as três composições de entrada são viáveis 

apresentando NPV positivos depois de 6, 5 e 4 anos, respectivamente para 10, 20 e 30% de 

composição de entrada de glicerol, com um NPV após o décimo ano de 20,3 milhões para 10%, 

29,3 milhões para 20% e  34,2 milhões para 30%.  

Mesmo com um NPV mais alto e os índices e taxas de viabilidade um pouco melhores, 

o aumento da composição de entrada de glicerol bruto acarreta no aumento do volume de 

produção do CO2 e do metano, tendo pouca influência na formação do hidrogênio. A produção 

em excesso desses dois gases pode ser um futuro problema para o projeto da indústria de 
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reforma do glicerol, uma vez que a separação dos mesmos pode ser difícil e honerosa e o valor 

agregado aos mesmos são baixo quando comparado  ao do hidrogênio.  

Desta forma a escolha com a menor produção de CO2 e metano, ou seja, a composição 

com 10% de glicerol de entrada é a melhor opção para a viabilidade da planta com o reformador 

de Hastelloy C. 

 

4.4.4.3.2Material SS 316 

 

Similarmente como foi feito com a liga de níquel, Hastelloy C, foi feita uma análise 

com o aço inoxidável 316, modificando apenas o material de construção do reformador e 

apresentado, e apresentando na Tabela 31 os dados econômicos para diferentes composições de 

entrada de glicerol bruto a partir dos dados de correntes de saída. 

Tabela 31 - Análise econômica da variação da composição de entrada do processo com reator 

construído com o material SS316 

  
Unidade Composição de glicerol bruto na 

entrada do processo 

  10% 20% 30% 

Custo capital total  106USD 14,6 13,8 12,9 

Custo total de operação 106USD/ano 7,0 7,1 7,2 

Custo total com matéria-prima 106USD/ano 0,6 1,1 1,7 

Custo total com utilidades 106USD/ano 4,8 4,3 3,9 

Vendas totais de produtos 106USD/ano 25,3 27,9 28,9 

Período de retorno Anos 2,3 2,0 1,8 

IRR % 98,1 123,8 142,3 

MIRR % 25,0 25,6 25,8 

NRR % 52,0 58,9 62,1 

ARR % 134,2 166,8 189,0 

Índice de rentabilidade   1,51 1,58 1,61 
Fonte: O Autor (2019). 

 

A partir dos dados fornecidos pela Tabela 31 se observa que o custo de operação, com 

o aumento de 10 para 30% da concentração de glicerol aumentou devido ao aumento de 

matéria-prima, passando de 7 milhões para 7,2 milhões de dólares por ano, além do aumento 

do custo total de matéria-prima de 0,6 milhões por ano para 1,7 milhões por ano. Os custos de 

utilidade foram reduzidos, passando de 4,8 milhões a 10% para 3,8 milhões a 30% de glicerol 

bruto na entrada no processo. 
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O custo capital total diminui de 14,6 milhões para 12,9 milhões, sendo esse valor 

influenciado pelo preço do reformador que ao modificar a composição de entrada, modifica-se 

o seu valor, onde na Tabela 32 apresenta a influência da composição de entrada de glicerol no 

custo do reformador e da sua de instalação e nas cargas do equipamento e de instalação do 

mesmo feito de SS 316. 

Tabela 32 - Custo do reformador feito de SS316 para diferentes composições de entrada de glicerol 

Composição 

de entrada do 

glicerol 

Custo do 

Equipamento 

(USD) 

Custo de 

instalação 

(USD) 

Carga do 

equipamento 

(lbs) 

Carga da 

instalação 

(lbs) 

10% 7671600 7946400 917000 955393 

20% 7360100 7091500 851000 887632 

30% 6737700 6475700 780300 815044 
Fonte: O Autor (2019). 

 

De acordo com os dados da Tabela 32 se observa que o custo do reformador ao se 

aumentar a composição do glicerol bruto na entrada do processo de reforma diminui, assim 

como seu custo de instação, a carga do equipamento e de instalação. Assim se confirma que o 

preço do projeto para o processo com o reformador de SS 316 reduz o valor quando se pretende 

aumentar a composição de entrada de glicerol bruto. 

Sobre o período de retorno, ainda apresentado pela Tabela 31, ao aumentar a 

composição de entrada de 10% para 30%, seu valor diminui passando de 2,33 anos para 1,88 

anos, sendo influenciado pelo aumento da vazão de saída do dióxido de carbono e do metano. 

As taxas de IRR, MIRR, NRR e ARR também crescem com o aumento do glicerol bruto na 

entrada do processo, além de aumentar o índice de rentabilidade de 1,51 para 1,61, quando 

passa de 10 para 30% de glicerol na entrada, demonstrando assim ser mais viável o processo 

com maior composição de entrada. 

Segue na Figura 34 o valor presente líquido (NPV) do processo com o reformador de 

Hastelloy C em diferentes composições de entrada de glicerol bruto. 

  



115 

 

Figura 34 - NPV em diferentes composições de entrada de glicerol bruto com SS316 

 
Fonte: O Autor (2019). 

 

A Figura 34 mostra que o processo para as três composições de entrada são viáveis 

apresentando NPV positivos depois de 3 anos para as composições de 10 e 20%  e 2 anos para 

a de 30%. As curvas de NPV são bem próximas umas das outras, onde NPV após o décimo ano 

de 39,3 milhões para 10%, 47 milhões para 20% e 50,3 milhões para 30%. 

 

4.5 ANÁLISE DA VIABILIDADE DE UMA PLANTA DE REFORMA DO GLICEROL 

BRUTO EM ÁGUA SUPERCRÍTICA 

 

Por fim, foi possível realizar uma análise da viabilidade de uma planta de reforma do 

glicerol bruto, considerando os seguintes parâmetros operacionais dispostos na Tabela 33. 

Tabela 33 – Parâmetros operacionais para a planta de reforma de glicerol em água supercrtícia 

Condições operacionais 

Vazão de entrada, kg/h 20000 

Temperatura, ºC 600 

Pressão, MPa 25 

Composição de alimentação  

Glicerol bruto, % mássica 10 

Água, % mássica 90 

Modelo termodinâmico Peng-Robinson 

Fonte: O Autor (2019). 

 

A vazão de entrada é de 20000 kg/h, pois a melhor realação água/glicerol bruto é de 

90% de água para 10% de glicerol, e a vazão mássica de glicerol bruta média é de 2000 kg/h, 

por ser a média de produção de glicerol bruto de uma produtora de larga escala de biodiesel. A 

melhor temperatura de operação é a mais elevada, ou seja, de 600°C e a melhor condição de 
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pressão é a de menor pressão, ou seja, de 25 MPa. Além do modelo de Peng-Robinson por ser 

o que melhor se adequa ao sistema em condições supercríticas. 

Para os equipamentos principais do estudo da viabilidade da planta, seguem os 

utilizados na Tabela 34. 

Tabela 34 – Equipamentos para a planta de reforma de glicerol em água supercrtícia 

Equipamento Tipo Material de Construção 

Bomba Diafragma Aço-carbono 

Reator 
Reformador – Caixa sem 

catalisador 
Hastelloy C 

Fonte: O Autor (2019). 

 

A bomba utilizada foi a do tipo diafragma com o material de construçaõ de aço carbono 

e o reator é do tipo reformador do tipo caixa sem catalisador, utilizando o material Hastelloy C. 

O material SS316 é mais barato para o projeto de reforma, como foi observado ao longo do 

estudo, entretanto para reforma em água supercritica a maioria dos reatores são construidos das 

ligas de níquel de Hastelloy C ou Inconel, devido à combinação da resistência a corrosão, 

suportar altas temperaturas e disponibilidade comercial dos materiais (PINKARD et al, 2019). 

Tang et al (2005) afirmam que as ligas de níquel tendem a ganhar massa na presença 

de substância corrosiva, enquanto as ligas de aço inoxidável tendem a perder massa, ou seja, 

como confirma também Pinkard el at (2019), que depósitos de massa podem ser limpados 

periodicamente; entretanto a perda de massa, eventualmente, pode levar à falha no processo. 

Desta forma, para a planta do processo o material de construção do reator foi o Hastelloy C. 

Assim sendo, outros equipamentos precisam ser adicionados a planta de processo de 

reforma de glicerol, como se observa a seguir. 

 

4.5.1 Equipamentos complementares para a planta de reforma de glicerol em água 

supercrítica 

 

4.5.1.1 Turbina/Válvula 

 

Galera e Ortiz (2015) e Hantoko et al. (2018) utilizam, na simulação de reforma em 

água supercrítica, uma turbina para a redução da pressão após o reator a fim de recuperar energia 

no processo. Em teoria, a mistura água/efluentes após o reator, em alta pressão e temperatura, 

é promissora para geração energia, entretanto na prática a expansão direta em turbina desses 

efluentes não existe. 
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 No mercado não é possível obter uma turbina que opere com a mistura de vapor de 

água e gases, pois a característica do efluente é intermediária entre o vapor de água utilizado 

em turbinas a vapor e gases de combustão utilizados em turbinas a gás (GARCÍA-

RODRÍGUEZ et al, 2015). 

Dessa forma, para a planta em estudo, a redução da pressão do sistema foi feita por 

meio de válvulas, em que, para Queiroz (2014), a pressão pode ser reduzida através de válvulas 

de controle do tipo backpressure. Associado a uma redução de pressão está o efeito Joule-

Thompson, que é definido por Tay, Lau e Shariff (2016) como o resfriamento ou aquecimento 

causado pela expansão livre de um fluido através de uma válvula. 

 

4.5.1.2 Trocadores de Calor 

 

Como o reator do processo é um reformador do tipo caixa, ou seja, uma fornalha, 

inicialmente o aquecimento da msitura glicerol/água até as condições supercríticas foi feito no 

próprio reformador, entretanto na estratégia de minimizar custos com a fornalha por ser um 

processo mais caro (PINKARD et al., 2019), a utilização de trocadores de calor antes da entrada 

do reator e na saída do reator foi considerada para reduzir os custos do projeto da planta. 

 

4.5.1.3 Unidade de Separação de Hidrogênio 

 

Como se tem uma planta de reforma de glicerol em água supercrítica, a separação de 

produtos como o hidrogênio de alto valor agregado é fundamental para a viabilidade do 

processo. A unidade PSA (Pressure Swing Adsorption) é um processo de separação que se 

baseia na adsorção e é utilizado para purificação/separação do hidrogênio e dependendo do 

processo se utiliza adsorventes como carvão ativado, silica gel e zeólitas no leito das unidade 

da PSA, sendo capaz de produzir hidrogênio com alta pureza (ABDELJAOUED et al. 2018; 

BREA et al., 2019). 

O processo da unidade PSA é baseado em leitos de adsorção, em que gases em geral e 

hidrocarbonetos são adsorvidos pelo adsorvente e o hidrogênio puro é obtido, na qual a 

adsorção de gases é fortemente dependente da pressão. O leito saturado, após o processo, deve 

ser dessorvido e preparado para ser novamente utilizado, onde vários leitos são necessários no 

processo de produção de hidrogênio purificado; enquanto um dos leitos está adsorvendo os 

outros estão sendo regenerados ao mesmo tempo (MIVECHIAN, PAKIZEH, 2013; LI et al., 

2018). 
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Galera e Ortiz (2015) utilizaram uma unidade de PSA para a purificação de hidrogênio 

na simulação do processo, pois além de apresentar os leitos de adsorção/dessorção, o processo 

apresenta filtros coalescentes para prevenir a presença de qualquer liquido no adsorvente. A 

unidade opera à pressão de 15 bar e 35°C, obtendo hidrogênio com 99,999% de pureza com 

80% de recuperação de hidrogênio e pressão de saída de 1,1 bar (0,11 MPa). 

No trabalho de Hantoko et al. (2018), eles sugerem que a separação do hidrogênio seja 

feita por um separador da Hysep Technoloy, Hysep 1308 ECN com membrana de paládio, onde 

pode ser operada com um range de temperatura de 300-450 °C e uma pressão de 2-25 bar com 

uma pureza de hidrogênio de 99,5%. 

O módulo de separação de hidrogênio, tipo 1308 da Hysep, consiste em uma 

construção em aço inoxidável, incorporando membranas compostas de paládio como 

catalisador. No separador, o hidrogênio entra em contato com um fino filme de paládio que age 

como uma barreira seletiva, passando apenas pelo hidrogênio atômico através da camada, 

excluindo outros gases e o hidrogênio molecular é adsorvido na superfície onde é dissociado 

para se tornar hidrogênio atômico (HYSEP, 2019). 

Alguns dos benefícios do Hysep 1308 são a alta seletividade de hidrogênio e uma 

elevada recuperação (de 99,5 a 99,995%), não apresentar peça móvel, custos de capital mais 

baixos, alta taxa de separação de hidrogênio por unidade de membrana, menor custo 

operacional, além de apresentar expansão de capacidade pelo seu tamanho pequeno (HYSEP, 

2019). 

Esses são um dos processos que podem ser utilizados para a separação do hidrogênio, 

mas por apresentar um processo mais desenvolvido e com mais aplicações, a unidade PSA foi 

utilizada no processo de separação do hidrogênio para planta em estudo. 

 

4.5.2 Configuração e viabilidade de plantas de reforma de glicerol em água supercrítica 

 

A primeira configuração da planta de reforma de glicerol em água supercrítica está 

disposta na Figura 35, representando a configuração básica da planta, na qual a correntes de 

água (WATER) e glicerol bruto (GLYCEROL) entram no processo, saindo a corrente de 

hidrogênio (H2) e a mistura de gases de reforma (MIXGAS4) composta de hidrogênio, dioxido 

e monoxido de carbono, metano e etano. 

Figura 35 – Fluxograma da primeira configuração para o projeto de viabilidade da planta 
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Fonte: O Autor (2019). 

 

De acordo com a Figura 35, as correntes de água e glicerol bruto se misturam no 

misturador (MIXER), saindo a corrente MIX que é bombeada pela bomba (PUMP) até 25 MPa. 

A corrente de saída (MIXPUMP) é levada ao reformador (RGIBBS) ao mesmo tempo que 

aquece a corrente até a temperatura de 600°C acontece a reforma do glicerol. 

A corrente com os produtos de saída (MIXGIBBS) é conduzida a um separador de 

água, para separar o vapor superaquecido dos gases produzidos, gerando a correntes de água 

(SEPWAT) e de gases (MIXGAS) e, no separador, reduz-se também a temperatura. Os gases 

de saída (MIXGAS), passam por uma válvula redutora de pressão (VALVE) até 15 bar (1,5 

MPa), reduzindo também a temperatura da mistura de saída da válvula. 

A corrente de saída da válvula redutora de pressão (MIXGAS2) é conduzida para um 

segundo separador de água (WATSEP2), separando a água remanescente para a corrente de 

saída de água (SEPWAT2) e em uma nova corrente de mistura gasosa (MIXGAS3). A corrente 

de saída do segundo separador de água é conduzida a unidade PSA, separando 80% do 

hidrogênio da mistura gasosa a uma pureza de 99,999% na corrente de hidrogênio (H2) e o 

restante na mistura gasosa (MIXGAS4). 

Para análise do processo, o misturador, os separadores de água e a unidade PSA foram 

representados por tanques verticais de aço inoxidável 304, a bomba é do tipo diafragma de aço-

carbono e o reator é um reformador caixa sem catalisador feito de Hastelloy C. 

Para análise de viabilidade, utilizou-se inicialmente para quantificar o preço dos 

produtos apenas a corrente de saída do hidrogênio com o valor de 27,14 US$/kg, além das 

correntes de entrada com o valor de 0,33 US$/kg de glicerol bruto e 0,064 US$/ton de água. O 

custo com utilidades do processo está disposto na Tabela 35. 

  



120 

 

Tabela 35 – Custos com utilidade da primeira configuração de viabilidade da planta 

Utilidade Unidade  

Eletricidade USD/h 18,51 

Combustível USD/h 531,7 

Fonte: O Autor (2019). 

 

De acordo com a Tabela 35, o custo por hora de eletricidade é de 18,51 dólares, sendo 

a responsável por esse valor a bomba diafragma do processo, e o custo horário de combustível 

é de 531,7 dólares sendo o reformador responsável por tal valor. 

Para a análise econômica do processo da Figura 35, segue a Tabela 36 com os 

valores de custo de implantação da planta e os índices de viabilidade da mesma. 

Tabela 36 – Análise Econômica da primeira configuração de viabilidade da planta 

  
Unidade  

Custo com equipamentos 106USD 24,1 

Custo total de instalação 106USD 24,8 

Custo capital total  106USD 37,0 

Custo total de operação 106USD/ano 13,2 

Custo total com matéria-prima 106USD/ano 5,8 

Custo total com utilidades 106USD/ano 4,8 

Vendas totais de produtos 106USD/ano 18,5 

Período de retorno Anos 0 

IRR % 0 

MIRR % 17,8 

NRR % -15,1 

ARR % -6,8 

Índice de rentabilidade  0,83 
Fonte: O Autor (2019). 

 

Quando se observa o custo total dos equipamentos e a sua instalação, o equipamento 

que apresenta o maior custo é o reformador com material de construção Hastelloy C, dos 24,8 

milhões do custo total de instalação, 24,43 milhões são com o reformador, ou seja, 

aproximadamente 98,5% dos custos de equipamento e sua instalação são com o reformador. 

Em relação ao custo exclusivo com os equipamentos, dos 24,17 milhões de dolares totais 24,08 

milhões é apenas de custo com o reformador, ou seja, 99,6% do valor.  Em relação ao custo 

capital total do projeto, dos 37 milhões, 66% são gastos com o reformador (equipamento e 

instalação). 
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Em relação aos índices de viabilidade, em até dez anos, com apenas a venda de 

hidrogênio, a planta não consegue ter período de retorno, por isso o valor zero tanto no retorno 

quanto no IRR. O MIRR apresenta um valor positivo, entretando NRR e ARR apresentam 

valores negativos, ou seja, mais uma vez demonstrando que para a configuração do reformador 

no projeto, o projeto não é viável. O índice de rentabilidade menor que 1 confirma que para tal 

configuração o projeto não é possível obter rentabilidade, ou seja, o investimento no mesmo 

não trás retorno ao investidor. 

O reformador ser tanto o aquecedor da mistura, quanto o reator para a reforma, torna 

o projeto honeroso, ou seja, diminuir os custos relacionados ao reformador no projeto para que 

o processo seja viável é fundamental. Desta forma, para reduzir o custo do projeto, foi estudada 

uma segunda configuração para viabilidade da planta, utilizando o trocador de calor, do tipo 

casco-tubo de aço-carbono antes do reformador. 

Para a utilização do trocador de calor TEMA, a temperatuta máxima de operação para 

esse trocador é para uma saída da mistura 200°C. Assim, o trocador de calor aquece a mistura 

água-glicerol até 200°C (HEAT1) e o reformador aquece até 600°C, além de ser o reator para 

reforma. Segue na Figura 36 o fluxograma do processo com um trocador de calor antes do 

reformador. 

Figura 36 - Fluxograma da segunda configuração para o projeto de viabilidade da planta 

 

 

  

 

 

 

 

Fonte: o autor (2019). 

 

Utilizou-se novamente apenas a corrente de hidrogênio como corrente de venda de 

produto e os valores de água e glicerol como correntes de custo de material-prima. O custo com 

utilidades do processo está disposto na Tabela 37. 
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Tabela 37 - Custos com utilidade da segunda configuração de viabilidade da planta 

Utilidade Unidade  

Eletricidade USD/h 18,5 

Vapor (400 psi) USD/h 217,3 

Combustível USD/h 405,4 
Fonte: O Autor (2019). 

 

Observa-se que a partir dos dados da Tabela 37, os custos com eletricidade 

permanecem os mesmos, entretanto os custos com combustíveis reduzem em torno de 126,3 

dólares por hora, entretanto aumenta-se o consumo da nova utilidade adiciona ao processo que 

é vapor a 400 psi, aumentando assim o custo com utilidades, influenciando o custo de operação 

do projeto. 

Para a análise econômica do processo da Figura 36 segue a Tabela 38 com os valores 

de custo de implantação da planta e os indices de viabilidade da mesma. 

Tabela 38 - Análise Econômica da segunda configuração de viabilidade da planta 

 

  
Unidade  

Custo com equipamentos 106USD 17,1 

Custo total de instalação 106USD 18,1 

Custo capital total  106USD 31,5 

Custo total de operação 106USD/ano 13,9 

Custo total com matéria-prima 106USD/ano 5,8 

Custo total com utilidades 106USD/ano 5,6 

Vendas totais de produtos 106USD/ano 18,4 

Período de retorno Anos 0 

IRR % 0 

MIRR % 18,1 

NRR % -13,5 

ARR % -6,3 

Índice de rentabilidade  0,85 
Fonte: O Autor (2019). 

 

Com a utilização de um trocador de calor antes do reformador, melhorou o custo com 

equipamentos, o custo total de instalação e o custo capital total. O preço unitário do reformador 

construído de Hastelloy C ficou em 19,8 milhões de dólares e o trocador de calor, com um preço 

unitário, 70 mil dolares. Ou seja, o custo capital total do projeto saiu de 37 milhões para um 

valor de 31,5 milhões, uma redução de 5,5 milhões no custo total. Sobre os custos anuais de 
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utilidade foram aumentados devido à utilização de vapor para o trocador de calor, mesmo 

utilizando menos combustível para o reformador. 

Sobre a viabilidade o processo, mesmo com a redução do preço total do projeto e as 

reduções de custos anuais, o projeto não se paga em 10 anos, por isso o período de retorno é 

zero e o IRR também possui 0% de retorno. O MIRR aumentou e o ARR se tornou negativo, 

entretanto o NRR ainda apresenta um valor negative, reafirmando que o processo ainda não é 

viável. O índice de rentabilidade aumentou para mais próximo de 1, entretanto o processo ainda 

não é rentável. 

Mesmo com uma redução do valor projeto e dos custos de operação, a planta sugerida 

não é viável. Desta forma uma terceira configuração foi estudada, um bloco de reforma, 

composto por um reformador tipo fornalha com duas regiões de operações com diferentes 

materiais: a primeira região do reformador, tanto de aquecimento quanto de reação, fabricado 

com o material de construção SS316 e a segunda região do reformador, também de aquecimento 

e reação, feita de Hastelloy C. A intenção do arranjo é construir um reformador com diferentes 

tipos de materias para reduzir o custo do projeto, para assim tornar viável o processo. 

Foram estudadas três configurações do sistema: a primeira região de operação 

fabricada de SS316 (RGIBBS1) operando com as temperaturas até 450°C, 500°C e 550°C e a 

segunda região fabricada de Hastelloy C (RGIBBS2), operando sempre a 600°C. Na Figura 37 

está apresenta a terceira configuração para o projeto de viabilidade da planta.  

Figura 37 - Fluxograma da terceira configuração para o projeto de viabilidade da planta 

 

 

 

 
Fonte: O Autor (2019). 

 

Da Figura 37 o trocador de calor é tipo TEMA (HEAT1) com material de construção 

de aço-carbono que aquece a mistura até uma temperatura de 200°C, logo em seguinda se tem 

o o sistema de reforma que são dois reformadores do tipo caixa sem catalisador, RGIBBS1 e 

RGIBBS2, com os materiais de construção SS316 e Hastelloy C respectivamente. 

Estudou-se a operação da primeira região do reformador (RGIBBS1) de SS316 com 

diferentes temperaturas de operação, 400, 500 e 600°C, da mistura glicerol-água e a segunda 

região de operação (RBIGGS2) de Hastelloy C com temperatura final do reformador/reator de 
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600°C e 25 MPa. Para as configurações do RGIBBS1 de temperatura de saída 450°C, 500°C e 

550°C, o reformador RGIBBS2 funcinou também com um aquecedor até a temperatura de 

reforma de 600°C. 

Para a análise financeira, baseou-se apenas na venda do hidrogênio mais uma vez, uma 

vez que se o processo for viável apenas com a venda de hidrogênio, a venda dos outros gases 

(metano, etano, monóxido e dióxido de carbono e o hidrogênio restante) representa uma fonte 

maior de lucro para o projeto. 

Para a análise econômica do processo da Figura 37 segue a Tabela 39 com os valores 

de custo de implantação da planta com as diferentes temperaturas de operação de 400, 500 e 

600°C da primeira região do reformador (RGIBBS1) e os índices de viabilidade da mesma. 

Tabela 39 - Análise Econômica da terceira configuração de viabilidade da planta 

  
Unidade Temperatura de Operação 

RGIBBS1 

  450°C 500°C 550°C 

Custo com equipamentos 106USD 9,1 8,4 7,5 

Custo total de instalação 106USD 9,9 9,2 8,3 

Custo capital total  106USD 16,8 15,9 14,7 

Custo total de operação 106USD/ano 13,5 13,5 13,5 

Custo total com matéria-prima 106USD/ano 5,8 5,8 5,8 

Custo total com utilidades 106USD/ano 5,6 5,6 5,6 

Vendas totais de produtos 106USD/ano 18,4 18,4 18,4 

Período de retorno Anos 0 0 9,7 

IRR % 0 0 21,4 

MIRR % 19,8 19,8 20,0 

NRR % -1,0 -0,1 1,1 

ARR % 14,1 16,7 20,5 

Índice de rentabilidade  0,98 0,99 1,00 

Fonte: O Autor (2019). 

 

Observa-se a partir da Tabela 39 que o custo com equipamentos e instalação são 

reduzidos, à medida que se aumenta a temperatura de operação da primeira região do 

reformador (RGIBBS1) com material de construção SS316. Podendo ser explicado que ao 

aumentar a temperatura de operação da primeira região do reformador, menor será a demanda 

energética para segunda região do reformador (RGIBBS2), e por isso o equipamento de 

Hastelloy C, por ser de um material mais caro, torna o custo do projeto mais barato. O custo 

com material-prima e utilidades são uniformes e o custo com operação é reduzido devido à 

diminuição também do custo de instalação. 
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Em relação às variáveis de viabilidade, quando se opera a 450 e 500°C na primeira 

região do reformador o projeto não é viável, pois apresenta o período de retorno e IRR iguais a 

zero, além do índice NRR negativo. MIRR e ARR foram positivos, mas juntos com o índice de 

rentabilidade menor que 1, o projeto não trás rentabilidade para o investimento. 

Apenas para a condição de operação de 550°C, o projeto se torna viável, com um 

período de retorno de 9,72 anos, IRR de 21,46%, além de MIRR, NRR e ARR nos valores de 

20%, 1,11% e 21%, respectivamente. O índice de rentabilidade ficou bem próximo do ponto de 

equilíbrio, demonstrando que o projeto está no limiar da viabilidade. 

Por isso outra configuração desse sistema foi estudada para tornar o projeto da planta 

viável em um menor espaço de tempo, melhorando a configuração do sistema para redução de 

custos. Dessa forma uma quarta configuração foi estudada, agora realizando a integração 

energética da saída do reformador (RGIBBS2) com a entrada da corrente de mistura no trocador 

de calor. Segue a quarta configuração da planta apresentada na Figura 38. 

Figura 38 - Fluxograma da quarta configuração para o projeto de viabilidade da 

planta 

 

 

 

 

 

 

 

 Fonte: O Autor (2019). 

 

Para a quarta configuração, utilizou-se o trocadlor do tipo HEATX (HEATX1), como 

se observa na Figura 38, do Aspen Plus, na qual pode realizar integração energética.ou seja, a 

corrente de alimentação do trocador calor (MIXPUMP) passar a ser aquecida pela corrente de 

saída do reformador (MIXGIB2), reduzindo assim a necessidade de utilidade como o vapor a 

400 psi para aquecimento da mistura e assim reduzir os custos para que a planta tenha um 

retorno sobre os investimentos maior. 

A integração energética no caso da planta de reforma em condição supercrítica é 

fundamental, pois a corrente de saída do reformador saí a alta pressão e a alta temperatura, ou 

seja, com uma alta carga energética, podendo assim existir a troca de calor com a corrente que 

precisa ser aquecida, reduzindo custo com utilidade. 
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A configuração do trocador de calor da Figura 38 é um HEATX (HEATX1) é um 

duplo tubo aletado de aço carbono, onde a corrente fria (MIXPUMP), é corrente que saiu da 

bomba (PUMP) e passa pelo casco, saindo como corrente fria aquecida (MIXHEAT1) que 

segue para o a primeira região do reformador (RGIBBS1). A corrente que sai da segunda região 

do reformador (RGIBBS2) e passa pelo tubo do trocador de calor (HEATX1) é a corrente 

quente de entrada (MIXGIB2) que troca calor com a corrente fria, saindo corrente quente 

resfriada (MIXHEAT2), seguindo então o fluxo do processo. 

Para o estudo da configuração com integração energética, foram estudados dois casos: 

o quarto caso com a saída da corrente fria, com a temperatura de 200°C e o quinto caso com a 

saída da corrente fria a 300°C. 

A Tabela 40 apresenta os custos com utilidades com a integração energética proposta 

pela quarta configuração estudada, ou seja, com a corrente saída do reformador aquecendo a 

corrente de alimentação do reformadaor, com a temperatura de saída da corrente fria a 200°C. 

Tabela 40 - Custos com utilidade da quarta configuração de viabilidade da planta com integração 

energética e saída da corrente fria do trocador a 200°C 

 

Utilidade Unidade  

Eletricidade USD/h 18,51 

Combustível USD/h 405,4 

Fonte: O Autor (2019). 

 

Percebe-se que, a partir da Tabela 40, os custos com vapor de aquecimento não entram 

mais no custo com utilidades utilizadas, entretanto os valores com eletricidade e combustível 

permanecem os mesmos quando comparados com o processo sem integração energética. A 

utilização da corrente de saída do reformador para aquecimento da alimentação do mesmo foi 

fundamental para a redução dos custos de utilidade e consequentemente auxiliar a viabilidade 

do projeto da planta de reforma do glicerol em água supercrítica. 

Com a integração energética e definida a temperatura de saída da corrente fria em 

200°C, avaliou-se a viabilidade da planta em três condições de operação da primeira região da 

reformador (RGIBBS1), nas temperaturas de 450, 500 e 550°C, assim como o custo total dos 

equipamentos e instalação, como o custo capital do projeto, operação, material-prima, 

utilidades e vendas. Segue na Tabela 41 a análise econômica e de viabilidade da quarta 

configuração da planta. A partir dos dados da Tabela 41, pode-se perceber que ao aumentar a 

temperatura da primeira região do reformador, o custo do projeto, equipamento, instalação e 
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total, diminuem devido a redução do custo do equipamento/instalação devido ao material SS316 

é mais barato que o Hastelloy C. 

Tabela 41 - Análise Econômica da quarta configuração de viabilidade da planta: com integração 

energética e temperatura de saída da corrente fria a 200°C 

 

  
Unidade Temperatura de Operação 

RGIBBS1  

  450°C 500°C 550°C 

Custo com equipamentos 106USD 11,8 10,3 8,7 

Custo total de instalação 106USD 13,1 11,9 10,1 

Custo capital total  106USD 21,4 19,5 17,2 

Custo total de operação 106USD/ano 11,5 11,5 11,5 

Custo total com matéria-prima 106USD/ano 5,8 5,8 5,8 

Custo total com utilidades 106USD/ano 3,7 3,7 3,7 

Vendas totais de produtos 106USD/ano 18,4 18,4 18,4 

Período de retorno Anos 9,9 8,6 7,5 

IRR % 21,4 23,6 26,7 

MIRR % 20,0 20,3 20,6 

NRR % 1,4 3,4 5,9 

ARR % 16,2 20,7 27,4 

Índice de rentabilidade  1,00 1,02 1,05 
Fonte: O Autor (2019). 

 

Em relação aos valores de projeto, pode-se observar que o custo capital, com a primeira 

região operando a 450°C sem a integração energetica (vide Tabela 39) é de 16,8 milhões 

enquanto que com a integração energética é de 21,4 milhões de dólares, a 500°C o custo capital 

total sem integração é de 15,9 milhões e com ela é 19,5 milhões e o custo sem integração 

energética a 550°C é de 14,7 milhões enquanto que com ela é de 17,2 milhões. Ou seja, com a 

integração energética na planta, o custo capital total do projeto aumentou consideravelmente, 

devido a utilização de trocador de calor mais robusto com a passagem da corrente fria de 

alimentação do reformador pelo casco e da corrente quente de saída do reformador pelos tubos. 

Mesmo com o custo capital do projeto sendo maior no esquema com integração 

energética, é importante perceber que, ao comparar o projeto com e sem integração, existe uma 

redução considerável com utilidades. O custo com utilidades da configuração sem a integração 

energética é de 5,6 milhões de dólares anuais, enquanto que com a integração energética é de 

3,7 milhões de dólares anuais. A influência de utilidades foi fundamental para a viabilidade da 

planta. 

Quando se compara os índices de viabilidade da Tabela 41 nas três condições 

estudadas, a planta é viável com tempos de retorno distinto. Quando se aumenta a temperatura 
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de operação do pra primeira seção do reformados, o período de retorno fica menor, saindo de 

9,79 anos a 450°C para 7,51 anos a 550°C. Ou seja, sem integração energéticas apenas com a 

operação a 550°C se tornava viável, entretando agora para as três temperaturas de operação da 

primeira etapa do reformador, o projeto é viável. 

Visando melhorar a viabilidade do projeto, uma quinta configuração foi estudada com 

integração energética. A diferença estudada foi com relação a a temperatura de saída da corrente 

fria, ou seja, da corrente de alimentação (MIXHEAT1) na primeira seção do reformador 

(RGIBBS1), que foi escolhida como 300°C. O fluxograma é o mesmo apresentado na 

configuração com integração energética (Figura 38). 

A Tabela 42 apresenta os custos com utilidades com a integração energética proposta 

na quinta configuração estudada. 

Tabela 42 - Custos com utilidade da quinta configuração de viabilidade da planta com integração 

energética e saída do fluido frio a 300°C 

Utilidade Unidade  

Eletricidade USD/h 18,51 

Combustível USD/h 319,5 

Fonte: O Autor (2019). 

 

Observa-se, a partir da Tabela 42 que o custo com combustível foi reduzido de 405,4 

para 319,5 dólares por hora devido ao aumento da temperatura da corrente fria de saída do 

HEATX1, reduzindo a necessidade de combustível dos reformadores. Como observado 

anteriormente, o custo com utilidades impacta diretamente com a melhora da viabilidade e da 

rentabilidade da planta de reforma, sendo assim, com a redução de combustível utilizado, menor 

será o custo com utilidades. 

Com a configuração definida e temperatura de saída da corrente fria em 300°C, 

avaliou-se a viabilidade da planta em três condições da temperatura de operação 450, 500 e 

550°C, da primeira região da reformador (RGIBBS1), assim como o custo total dos 

equipamentos e instalação, como o custo do projeto, operação, material-prima, utilidades e 

vendas. Segue a Tabela 43 com a análise econômica e de viabilidade da quinta configuração da 

planta. Ao analisar a Tabela 43, percebe-se a redução do custo com equipamentos, instalação e 

capital, uma vez que a corrente de alimentação do reformador na configuração cinco já chega a 

uma temperatura maior que a configuração quarto. O custo anual com utilidades foi expressivo, 

uma vez que existe a redução de 3,7 milhões de dolares para 2,9 milhões de dolares por ano, 

um ganho de 0,8 milhões anuais apenas utilizando menos combustível para aquecer os 

reformadores. 
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Tabela 43 - Análise Econômica da quinta configuração de viabilidade da planta: com integração 

energética e temperatura de saída da corrente fria a 300°C 

  
Unidade Temperatura de Operação 

RGIBBS1 

  450°C 500°C 550°C 

Custo com equipamentos 106USD 10,8 9,4 7,9 

Custo total de instalação 106USD 12,6 11,2 9,6 

Custo capital total  106USD 20,8 18,8 16,6 

Custo total de operação 106USD/ano 10,7 10,7 10,6 

Custo total com matéria-prima 106USD/ano 5,8 5,8 5,8 

Custo total com utilidades 106USD/ano 2,9 2,9 2,9 

Vendas totais de produtos 106USD/ano 18,4 18,4 18,4 

Período de retorno Anos 8,1 7,3 6,4 

IRR % 24,9 27,5 31,1 

MIRR % 20,4 20,7 21,0 

NRR % 4,9 7,1 9,7 

ARR % 22,2 27,4 35,1 

Índice de rentabilidade  1,03 1,06 1,08 
Fonte: O Autor (2019). 

 

O período de retorno do investimento também foi reduzido, passando de 9,8 para 8,1 

anos na temperatura de operação de 450°C, de 8,7 para 7,3 anos para a operação a 500°C e de 

7,5 para 6,4 anos para a temperatura de 550°C do RGIBBS1, mostrando que o aumento da 

temperatura da corrente de alimentação do reformador influencia no aumento do periodo de 

retorno do investimento do projeto. 

Os índices analisados, IRR, MIRR, NRR e ARR mostram que a configuração cinco da 

planta nas três condições analisadas foram rentaveis, inclusive com o aumento do indice de 

rentabilidade de 1,04 a 450°C para 1,09 em 550°C. 

Desta forma, com os equipamentos até a saída do reformador dimensionados e 

calculado de forma a tornar a planta de reforma de glicerol em água supercrítica viável, é 

possível apenas com a venda do hidrogênio apresentar viabilidade na planta proposta. 

Entretanto, deve-se analisar as condições de operação da planta após o reformador e a operação 

das correntes dos produtos. Na análise econômica das configurações anteriores os valores dos 

equipamentos estavam contidos no calculo do projeto, entretanto a configuração dos 

equipamentos e a operação das correntes serão estudadas. 

Após a saída do reator e passagem pelos tubos no trocador de calor, foi estudada a 

melhor configuração para a corrente de saída (MIXHEAT2) em alta temperatura e alta pressão 

ser resfriada e dos equipamentos para redução da temperatura e pressão da mesma. Duas novas 
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configurações foram estudadas: a configuração em diminuir primeiro a temperatura para depois 

reduzir a pressão da corrente de saida do reformador e a outra configuração ser de reduzir 

primeiro a pressão para posteriormente reduzir a temperatura da corrente. Segue na Figura 39  

o fluxograma da sexta configuração em estudo. A sexta configuração tem o objetivo de reduzir 

primeiro a temperatura da corrente de saída do reformador para posteriormente reduzir a sua 

pressão. O fluxograma do processo que está disposto na Figura 39 apresenta que após a saída 

do trocador de calor, a corrente de saída do reformador perde temperatura na integração 

energética no HEATX1, saindo como a corrente MIXHEAT2. 

Figura 39 - Fluxograma da sexta configuração para o projeto de viabilidade da 

planta: redução da temperatura para posterior redução da pressão 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 
 

Fonte: O Autor (2019). 

 

A sexta configuração tem o objetivo de reduzir primeiro a temperatura da corrente de 

saída do reformador para posteriormente reduzir a sua pressão. O fluxograma do processo que 

está disposto na Figura 39 apresenta que após a saída do trocador de calor, a corrente de saída 

do reformador perde temperatura na integração energética no HEATX1, saindo como a corrente 

MIXHEAT2. 

Como estratégia da sexta configuração é reduzir primeiro a temperatura, a corrente 

MIXHEAT2 passa por um trocador de calor (HEAT2), tipo U de aço inoxidável, para reduzir 

a temperatura até 100°C. A corrente de saída do trocador (MIXHEAT3) é encaminhada ao 

primeiro separador de água (SEPWAT) que é um tanque flash adiabático, representado um 

tanque vertical de aço inoxidável 304, que separa 99% da água dos produtos produzidos, saindo 

do separador a corrente gasosa (MIXGAS) e a corrente de água (SEPWAT), ambas as correntes 

a 100°C e a 25 MPa. 

Após a passagem pelo separador de água, a mistura gasosa segue para o redutor de 

pressão, sendo uma válvula adiabática (VALVE) que reduz a pressão da corrente de entrada 

(MIXGAS) de 25 MPa para 1,5 MPa (15 bar), saindo também a uma temperatura menor do que 
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a entrada, a 66,2°C, devido ao efeito Joule-Thompson na válvula. Além de reduzir a pressão, a 

válvula auxilia na redução da temperatura, saindo após a válvula a corrente MIXGAS2. 

A fim de chegar à temperatura de 35°C, que é temperatura de operação do PSA, novo 

trocador calor, do tipo casco-tubo de aço carbono, é adicionado (HEAT3), saindo após o 

trocador a corrente a corrente MIXHEAT4, a 35°C e a 1,5 MPa (15 bar).  A corrente de saída 

do trocador HEAT3 é levada mais uma vez a outro separador de água, flash adiabático 

representado por um tanque vertical de aço inoxidável 304, para a separação de água que ainda 

exista na corrente gasosa de produtos (MIXHEAT4), saindo após o separador com a corrente 

gasosa de produtos (MIXGAS3) e com a corrente restante da água separada (SEPWAT2). 

A corrente gasosa dos produtos (MIXGAS3) segue para a unidade de PSA onde 80% 

do hidrogênio é separado com uma pureza de 99,999% do restante dos gases, metano, dióxido 

e monóxido de carbono, etano e o restante de hidrogênio que saem na corrente MIXGAS4. A 

pressão de saída da unidade PSA é de 0,11 MPa (1,1 bar). 

A Tabela 44 apresenta os dados operacionais das correntes do fluxograma da Figura 

39 que representa a sexta configuração para estudo de viabilidade, com a redução temperatura 

da corrente de saída primeiro para posterior redução da pressão. A partir da Tabela 44, observa-

se todo o funcionamento das correntes da planta analisando as variações de pressão que ocorrem 

de 0,1 para 25 MPa na bomba, de 25 para 1,5 MPa na válula e de 1,5 para 0,11 MPa no PSA,  

além das variações de temperatura de 25 para 20,5°C no misturador devido a mistura do 

glicerol/água e de 20, para 26,1°C na bomba além de 26,1 para 300°C no primeiro trocador de 

calor, sendo aquecido pela corrente de saída do reformador. Houve variação de temperatura de 

300°C para 500°C na primeira região do reformador, de 500 para 600°C na segunda região do 

reformador, de 600°C para 343,8°C na integração energética com a corrente de entrada, além 

da redução de 343,8°C para 100°C no segundo trocador de calor na etapa de resfriamento da 

corrente de saída, de 100°C para 66,2°C na válcula devido ao efeito Joule-Thompson e por fim 

de 66,2°C para 35°C no terceiro e ultimo trocador, alcançando a temperatura de operação da 

PSA. A vazão mássica de cada corrente analisada também está disposta na Tabela 44. 

Tabela 44 – Dados das correntes do processo na sexta configuração para viabilidade da planta: 

redução da temperatura para posterior redução da pressão 

CORRENTES 

Equipamento 

de saída da 

corrente 

Equipamento 

de chegada da 

corrente 

  

Variáveis de Processo  

Temperatura 

(°C) 

Pressão 

(MPa) 

Vazão 

mássica 

(kg/h) 

GLYCEROL  MIXER 25 0,101325 2000 

WATER  MIXER 25 0,101325 18000 

MIX MIXER PUMP 20,5 0,101325 20000 
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MIXPUMP PUMP HEATX1 26,1 25 20000 

MIXHEAT1 HEATX1 RGIBBS1 300 25 20000 

MIXGIB1 RGIBBS1 RGIBBS2 500 25 20000 

MIXGIB2 RGIBBS2 HEATX1 600 25 20000 

MIXHEAT2 HEATX1 HEAT2 343,8 25 20000 

MIXHEAT3 HEAT2 WATSEP 100 25 20000 

MIXGAS WATSEP VALVE 100 25 2109,5 

SEPWAT WATSEP - 100 25 17890,5 

MIXGAS2 VALVE HEAT3 66,2 1,5 2109,5 

MIXHEAT4 HEAT3 WATSEP2 35 1,5 2109,5 

MIXGAS3 WATSEP2 PSA 35 1,5 2095,5 

SEPWAT2 WATSEP2 - 35 1,5 14 

MIXGAS4 PSA - 35 0,11 2018 

H2 PSA - 35 0,11 77,5 
Fonte: O Autor (2019). 

 

A temperatura de operação da primeira seção do reformador (RGIBBS1) escolhida, 

como se observa na Tabela 44, para a configuração estudada foi a de 500°C, pois é um valor 

intermediário das condições anteriormente analisadas, além de cada região do reformador 

contribuir com o aumento em 100°C na mistura glicerol/água. 

Após a análise das correntes do processo foi analisado o custo com utilidades  com a 

adição dos dois novos trocadores de calor para a sexta configuração da planta como está 

disposto na Tabela 45. 

Tabela 45 - Custos com utilidade da sexta configuração de viabilidade da planta 

Utilidade Unidade  

Eletricidade USD/h 18,5 

Água de 

resfriamento 
USD/h 

22,2 

Combustível USD/h 319,5 
Fonte: O Autor (2019). 

Com os dados apresentados na Tabela 45, se observa o aumento de custo de utilidades 

devido a presença de água de resfriamento para os dois novos trocadores de calor, com um 

custo de 22,2 dólares por hora. O custo com combustível é o mesmo que a quinta configuração, 

pois a temperatura de saída da corrente fria, do primeiro trocador da integração energética, é de 

300°C, além do mesmo valor de eletricidade devido a bomba. 

Desta forma, analisou-se a viabilidade desta configuração da planta assim como o 

custo total do projeto, dos equipamentos, da instalação, do capital, da operação, com materia-

prima, utilidades e vendas. Segue na Tabela 46 a análise econômica e de viabilidade da sexta 

configuração da planta de reforma do glicerol em água supercrítica. 
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Tabela 46 - Análise econômica da sexta configuração de viabilidade da planta: redução da temperatura 

de saída do reformador primeiro para posterior redução da pressão 

  
Unidade  

Custo com equipamentos 106USD 9,6 

Custo total de instalação 106USD 11,7 

Custo capital total  106USD 19,9 

Custo total de operação 106USD/ano 10,9 

Custo total com matéria-prima 106USD/ano 5,8 

Custo total com utilidades 106USD/ano 3,1 

Vendas totais de produtos 106USD/ano 18,4 

Período de retorno Anos 8,0 

IRR % 25,2 

MIRR % 20,5 

NRR % 5,1 

ARR % 23,4 

Índice de rentabilidade  1,04 
Fonte: O Autor (2019). 

 

O custo com equipamentos aumentou de 9,48 para 9,56 milhões e o custo de instalação 

de 11,24 para 11,73 milhões, devido a instalação dos dois novos trocadores de calor, 

aumentando o custo capital total do projeto de 18,82 para 19,87 milhões de dólares, além de 

aumentar o custo com utilidades, passando de 2,96 para 3,16 milhões de dólares por ano com 

utilidades. 

Mesmo com os aumentos do custo capital e dos custos anuais com utilidades a 

configuração é viável, com um periodo de retorno do investimento de 8,02 anos, IRR de 

25,24%, MIRR de 20,48%, NRR de 5,12% e ARR em 23,37%, além do projeto ser rentável 

com um índice de 1,04. 

Desta forma, para reduzir a temperatura primeiro e depois reduzir a pressão foi 

necessária a adição de dois trocadores de calor ao projeto e, ainda assim, a planta continuou 

viável. Na sétima configuração do sistema, a pressão foi reduzida primeiro para depois ser 

reduzida a temperatura. Nesse sentido, a posição da válvula será modificada ficando logo após 

a corrente de saída do reformador e o trocador de calor ficará após o separador de água. Segue 

na Figura 40 o fluxograma representativo da sétima configuração em estudo, com a redução da 

pressão primeiro para posterior redução da temperatura. 

Figura 40 - Fluxograma da sétima configuração para o projeto de viabilidade da 

planta: redução da pressão para posterior redução da temperatura 
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Fonte: O Autor (2019). 

 

Conforme a estratégia da sétima configuração, como apresentado na Figura 40,  é 

reduzir primeiro a pressão para depois reduzir a temperatura. A corrente de saída do reformador 

que fez integração energética com a corrente de alimentação (MIXHEAT2), passa por uma 

válvula (VALVE) em que reduz a pressão de 25 MPa para 1,5 MPa (15 bar). Além de reduzir 

a pressão, a válvula auxilia também na redução da temperatura devido ao efeito Joule-

Thompson, reduzindo a temperatura de 343,8 para 190,8°C sem precisar de um trocador de 

calor para isso, saindo uma corrente com uma pressão e também uma temperatura menor 

(MIXVALVE). 

A corrente de saída da válvula (MIXVALVE) é encaminhada ao primeiro separador 

de água (SEPWAT) que é um tanque flash adiabático, representado um tanque vertical de aço 

inoxidável 304, separando parte da água dos produtos produzidos, saindo do separador a 

corrente gasosa (MIXGAS) e a corrente de água (SEPWAT), ambas as correntes a 190,2°C e a 

1,5 MPa. 

Após a passagem pelo separador de água, a mistura gasosa segue para trocador de calor 

(HEAT2), do tipo casco-tubo de aço carbono, que reduz a temperatura da corrente de entrada 

(MIXGAS) de 190,8° para 35°C, utilizando apenas 1 trocador de calor para a configuração, 

saindo após o trocador de calor a corrente MIXGAS2. 

A corrente de saída (MIXGAS2) do segundo trocador (HEAT2) é levada, mais uma 

vez, a outro separador de água, representado por um flash adiabático como tanque vertical de 

aço inoxidável 304, para a separação de água ainda existemte na corrente gasosa de produtos 

(MIXGAS2), saindo após o separador com a corrente gasosa de produtos (MIXGAS3) e com a 

corrente restante da água separada (SEPWAT2). 

A corrente gasosa dos produtos (MIXGAS3) segue para a unidade de PSA onde 80% 

do hidrogênio é separado com uma pureza de 99,999% saindo na corrente H2 e o restante dos 
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gases: metano, dióxido e monóxido de carbono, etano e o restante de hidrogênio saindo na 

corrente MIXGAS4, ambas correntes saem a 0,11 MPA (1,1 bar) do PSA. 

Na Tabela 47, apresentam-se os dados operacionais das correntes que foram 

adicionadas do fluxograma da Figura 40 que representam a sétima configuração para estudo de 

viabilidade, com a redução pressão da corrente de saída primeiro para posterior redução da 

temperatura. 

Tabela 47 - Dados das correntes do processo na sétima configuração para viabilidade da planta: 

redução da pressão para posterior redução da temperatura 

CORRENTES 

Equipamento 

de saída da 

corrente 

Equipamento 

de chegada da 

corrente 

  

Variáveis de Processo  

Temperatura 

(°C) 

Pressão 

(MPa) 

Vazão 

mássica 

(kg/h) 

MIXGIB2 RGIBBS2 HEATX1 600 25 20000 

MIXHEAT2 HEATX1 VALVE 343,8 25 20000 

MIXVALVE VALVE WATSEP 190,8 1,5 20000 

MIXGAS WATSEP HEAT2 190,8 1,5 14174,1 

SEPWAT WATSEP  190,8 1,5 5825,9 

MIXGAS2 HEAT2 WATSEP2 35 1,5 14174,1 

MIXGAS3 WATSEP2 PSA 35 1,5 2161,2 

SEPWAT2 WATSEP2  35 1,5 12012,9 

H2 PSA  35 0,11 77,7 

MIXGAS4 PSA  35 0,11 2083,5 
Fonte: O Autor (2019). 

 

A Tabela 47 apresenta as correntes distintas da sexta configuração, ou seja, após a 

corrente de saída do reformador (MIXGIB2), com as variações de pressão, temperatura e de 

vazão mássica. Em relação a temperatura, a corrente de saída do reformador realize integração 

energética, reduzindo a temperatura de 600°C para 343,8°C mantendo a pressão de operação 

em 25 MPa. 

Após a passagem na válvula, a pressão de operação da corrente reduz para 1,5 MPa 

(15 bar) que é a pressão de operação do PSA. A utilização da válvula, além de reduzir a pressão, 

auxilia na redução da temperatura, tendo-se um ganho para o processo para a sétima 

configuração, saindo da temperatura de 343,8 para 190,9°C sem a necessidade de trocador de 

calor, reduzindo a necessidade de água de resfriamento para reduzir a temperatura. 

Na sétima configuração apenas um trocador de calor foi necessário para reduzir a 

temperatura de 190,8°C para 35°C, devido à utilização anterior da válvula. A temperatura de 

35°C é utilizada por ser a temperatura de operação do PSA, onde os trocadores utilizados para 
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o resfriamento até a temperatura de operação estão localizados após o primeiro separador de 

água.  A temperatura de operação da primeira seção do reformador (RGIBBS1) escolhida 

também foi a de 500°C. 

Após a análise das correntes do processo, o custo com utilidades foi estudado  com a 

adição da válvula, auxiliando a redução da temperatura e da adição de apenas ums trocador de 

calor para a sétima configuração da planta, como está disposto na Tabela 48. 

Tabela 48 - Custos com utilidade da sétima configuração de viabilidade da planta 

Utilidade Unidade  

Eletricidade USD/h 18,5 

Água de 

resfriamento 
USD/h 23,2 

Combustível USD/h 319,5 

Fonte: O Autor (2019). 

 

Observa-se que o gasto com água de resfriamento aumentou de 22,2 para 23,2 dólares 

por hora, o mesmo aconteceu devido ao trocador utilizado para a sétima configuração necessitar 

de mais água de resfriamento para reduzir a temperatura até 35°C em uma pressão de 1,5 MPa 

por se tratar de uma ampla faixa de temperatura,de  190,8°C para 35°C, além de apresentar uma 

mistura liquida-gasosa para a faixa de temperatura. 

Dessa forma, foram estudados os índices econômicos e de viabilidade para a 

configuração sete, ou seja, ocorrendo a redução da pressão primeiro que a redução da 

temperatura e apresentado na Tabela 49. 

 

Tabela 49 - Análise econômica da sétima configuração de viabilidade da planta: redução da pressão de 

saída do reformador primeiro para posterior redução da temperatura 

  
Unidade  

Custo com equipamentos 106USD 9,4 

Custo total de instalação 106USD 10,6 

Custo capital total  106USD 17,9 

Custo total de operação 106USD/ano 10,9 

Custo total com matéria-prima 106USD/ano 57,7 

Custo total com utilidades 106USD/ano 3,1 

Vendas totais de produtos 106USD/ano 18,4 

Período de retorno Anos 6,9 

IRR % 28,6 

MIRR % 20,7 

NRR % 7,7 
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ARR % 29,5 

Índice de rentabilidade  1,07 
Fonte: O Autor (2019). 

 

A partir dos dados da Tabela 49, observa-se que houve redução em todos os índices de 

custo do projeto, com exceção do custo de utilidades que aumentou de 3,157 para 3,165 milhões 

de dólares por ano. Os indices de viabilidade apresentam uma melhora de 8,02 para 6,96 anos 

no tempo de retorno, além do aumento dos índices de IRR, MIRR, NRR, ARR e do índice de 

rentabilidade. 

Entretanto, como houve o aumento do valor da utilidade de água de resfriamento, foi 

também estudada a oitava configuração, adicionando assim um trocador de calor na saída da 

válvula redutora de pressão como se apresenta na Figura 41. 

Figura 41 - Fluxograma da oitava configuração para o projeto de viabilidade 

 

 

 

 

 

 

 

 

Fonte: O Autor (2019). 

A estratégia de estudar a adição de mais trocador de calor após a válvula foi para 

analisar se a redução dos custos com utilidade iria compensar a aquisição de mais um trocador 

de calor. Nesse sentido, segue a análise econômica e de viabilidade da oitava configuração com 

mais um trocador após a válvula, na Tabela 50. 

Tabela 50 - Análise econômica da oitava configuração de viabilidade da planta 

  
Unidade  

Custo com equipamentos 106USD 9,4 

Custo total de instalação 106USD 10,6 

Custo capital total  106USD 18,0 

Custo total de operação 106USD/ano 10,9 

Custo total com matéria-prima 106USD/ano 5,8 

Custo total com utilidades 106USD/ano 3,1 

Vendas totais de produtos 106USD/ano 18,5 
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Período de retorno Anos 7,0 

IRR % 28,31 

MIRR % 20,7 

NRR % 7,6 

ARR % 29,2 

Índice de rentabilidade  1,06 
Fonte: O Autor (2019). 

 

Quando se compara os valores da configuração sete, sem o trocador de calor, e a 

configuração oito, com o trocador, o custo de equipamento e de instalação, os custos são 

menores para a configuração com 1 trocador a mais, saindo de 9,43 para 9,40 milhões de dólares 

para equipamentos e de 10,605 para 10,600 no custo de instalação, além da redução do custo 

com utilidades de 3,165 para 3,159 milhões por por ano de utilidades. 

Entretanto o custo capital total do projeto para a configuração sete é menor que o da 

configuração oito, saindo de 17,95 para 18,03 milhões de custo total. Observa-se também que 

os índices de viabilidade estão bem próximos como, por exemplo, o período de retorno que para 

a configuração sete é de 6,96 anos, enquanto que para a configuração oito é de é de 7,05. Os 

indices IRR, MIRR, NRR, ARR e o de rentabilidade apresentam para a configuração sem o 

trocador de calor após a válvula valores um pouco mais elevados do que a configuração com o 

trocador. 

Em uma análise de mais dados do projeto, percebeu-se que o custo capital relacionado 

a tubulação, instrumentação, isolamento, pintura e contigenciamento deixava o custo do projeto 

total um pouco mais caros para o sistema com mais um trocador. Assim, a adição de mais um 

equipamento a planta em estudo deve ser avaliada, pois mesmo que o valor de adquirir mais 

um equipamento seja mais barato para que custos com utilidades consigam ser reduzidos, os 

parâmetros de custo capital interferem diretamente em melhorar a viabilidade para o processo. 

Assim sendo, a planta que apresenta melhor configuração e melhor viabilidade para 

ser utilizada é configuração sete das plantas avaliadas, por apresentar os melhores indices 

econômicos, além dos melhores indices de periodo de retorno e rentabilidade do projeto, com 

isso é a melhor configuração de planta para a reforma de glicerol em água supercrítica. 

 

4.5.3 Operação da melhor configuração escolhida 

 

A melhor configuração para a planta de reforma de glicerol em água supercrítica, entre 

as oito possibilidades, foi a sétima que apresentou melhores resultados de viabilidade 
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econômica. Diante disso segue, como já apresentado na Figura 40 e agora como Figura 42, o 

fluxograma da melhor configuração da planta para reforma. 

Figura 42 - Fluxograma da configuração da planta mais viável para o projeto de reforma do glcerol em 

água supercrítica 

 

 

 

 

 

 

 

Fonte: O Autor (2019). 

 

Para a planta apresentada na Figura 42, segue a descrição e especificação de cada 

equipamento utilizado para a planta de processo de reforma do glicerol em água supercrítica 

apresentado na Tabela 51. 
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Tabela 51 – Especificações dos equipamentos utilizados para a planta de reforma 

Código Equipamento 
Especificação de 

operação 
Especificação do 

equipamento 

Material 

de 

construção 

MIXER Misturador Queda de pressão: 0 MPa Tanque vertical 
Aço 

inoxidável 

304 

PUMP Bomba 
Pressão de saída: 25 MPa 

Eficiência: 0,52 
Bomba diafragma 

Aço 

carbono 

HEATX

1 
Trocador de Calor 

Modelo: Shortcut - 

contracorrenteTemperatu

ra do fluido frio na saída: 

300°C  

Trocador de calor 

duplo-tubo 

aletado 

Aço 

carbono 

RGIBBS

1 
Reator Gibbs 

Temperatura de 

operação: 500°C 

Reformador do 

tipo caixa sem 

catalisador 

Aço 

inoxidável 

316 

RGIBBS

2 
Reator Gibbs 

Temperatura de 

operação: 600°C 

Reformador do 

tipo caixa sem 

catalisador 
Hastelloy C 

VALVE 
Modificador de 

pressão 
Tipo: Adiabático Pressão 

de saída: 1,5 MPa  
Válvula redutora 

de pressão 
_ 

WATSE

P 
Separador - Tanque 

flash  
Adiabático Tanque vertical 

Aço 

inoxidável 

304 

HEAT2 Trocador de Calor 
Temperatura de saída: 

35°C 
Trocador de calor 

casco-tubo 
Aço 

carbono 

WATSE

P 

Separador - Tanque 

flash 
Adiabático Tanque vertical 

Aço 

inoxidável 

304 

PSA 

Unidade de 

Separação de 

Hidrogênio  

Separação de 80% de 

hidrogênio Pressão de 

saída: 0,11 MPa 

Tanque vertical 

Aço 

inoxidável 

304 

Fonte: O Autor (2019). 

 

4.5.3.1 Reutilização da água de processo 

 

Bastante água é utilizada no processo, desta forma a água que não reagiu e que foi 

separada dos produtos gasosos nos tanques flash adiabáticos pode ser reutilizada como água de 

processo. Dos 18 mil kg/h de água que entram no processo no misturador, saem pelos dois 

separadores 17843 kg/h. 

A água que sai dos dois separadores representa 99% da água que entra no processo, 

desta forma pode ser reutilizada ao longo da planta. Como o custo com água de processo é de 
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US$0,064/1000 kg, e é gasto efetivamente 1% da mesma no processo, o custo efetivo da água 

com a reutilização de toda água captada pelos separadores é de US$0,00064/1000 kg. 

 

4.5.3.2 Custo com a unidade PSA 

 

A unidade PSA (Pressure Swing Adsorption) apresenta um processo simples, 

entretanto  o design de uma planta de PSA é complexo (MIVECHIAN; PAKIZEH, 2013). Por 

isso, para quantificar o custo da implementação de uma unidade de PSA, utilizou-se os dados 

de custo de uma planta de PSA pela produção de hidrogênio da mesma. 

Mivechian e Pakizeh (2013) calcularam que o custo anual de uma unidade PSA era de 

1446345 milhões de dólares por ano e para essa unidade 66,72 kmol/h de hidrogênio eram 

produzidos. Nesse sentido, pode-se quantificar o custo da planta de PSA com a produção de 

hidrogênio, para assim descontar do preço do hidrogênio o custo da unidade de separação do 

hidrogênio. 

Mivechian e Pakizeh (2013) calcularam o custo da planta de acordo com o ano de 

2011, por isso, ajustando o custo da unidade, na qual normalmente aumenta seus custos devido 

a inflação, pelo índice CEPCI (Chemical Engineering Plant Cost Index), o custo corrente é 

calculado pela Equação 34 (GALERA; ORTIZ, 2015): 

 

𝐶𝑢𝑠𝑡𝑜 𝑐𝑜𝑟𝑟𝑒𝑛𝑡𝑒 = 𝐶𝑢𝑠𝑡𝑜 𝑛𝑜 𝑎𝑛𝑜 𝑋 .
𝐶𝐸𝑃𝐶𝐼 𝑑𝑜 𝑎𝑛𝑜 𝑐𝑜𝑟𝑟𝑒𝑛𝑡𝑒

𝐶𝐸𝑃𝐶𝐼 𝑑𝑜 𝑎𝑛𝑜 𝑋
                    (34) 

 

Assim sendo, o CEPCI para o ano 2011 foi de 585,7 e o CEPCI do ano de 2018 foi de 

603,1 (JENKINS, 2019), desta forma o custo corrente da unidade PSA para o ano de 2018 foi 

de 1488289 dólares por ano. Assim, assumindo um ano com 365 dias, tem-se que o custo da 

unidade é de 196,89 US$/h. Com a vazão mássica do hidrogênio igual a 133,44 kg/h, o custo 

da PSA com relação ao hidrogênio é de 1,47 US$/kg de hidrogênio. 

Logo, para descontar o custo do valor da unidade de separação do hidrogênio (PSA), 

será descontado 1,47 US$/kg do preço de venda de hidrogênio. Como o preço de venda do 

hidrogênio, a partir dos dados do COMEXTAT, é de 27,14 US$/kg, retirando o custo com a 

PSA, o valor efetivo para venda de hidrogênio precisa ser de 25,67 US$/kg. Com tais resultados, 

pode-se calcular a análise econômica e a viabilidade final da planta de reforma. 
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4.5.3.3 Análise Econômica e viabilidade final 

 

Com os valores efetivos da corrente de água no processo e do custo da PSA ajustado 

no valor do preço de venda de hidrogênio, pode-se realizar a análise econômica final do projeto 

da planta de reforma do glicerol, em água supercrítica. É importante perceber que os ganhos da 

planta estão diretamente associados com a venda exclusiva de hidrogênio, sendo possível assim 

o aumento da viabilidade da planta pela venda dos outros subprodutos da saída, como CO2, CO, 

CH4, C2H6 e o hidrogênio residual restante da saída da corrente dos gases. Seguem, na Tabela 

52, os dados de entrada no simulador para a planta final de reforma do glicerol em água 

supercrítica. 

Tabela 52 - Dados de entrada no simulador para a planta de reforma 

Condições operacionais 

Vazão de entrada, kg/h 20000 

Composição de alimentação  

Glicerol bruto, % mássica 10 

Água, % mássica 90 

Modelo termodinâmico Peng-Robinson 

Preços das correntes 

Água, USD/ton 0,00064 

Glicerol, USD/kg 0,33 

H2, USD/kg 25,67 (preço real 27,14) 

Fonte: O Autor (2019). 

 

A partir dos dados de entrada da Tabela 522, junto com os dados operacionais da 

Tabela 51, foi possível obter a análise de viabilidade final do processo da planta de reforma, 

assim como os dados econômicos do projeto e da operação da mesma. 

Segue na Tabela 53 os dados dos custos totais para o projeto da planta de reforma do 

glicerol em água supercrítica. 
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Tabela 53 – Custos da planta final de reforma de glicerol em água supercrítica 

Custos totais Unidade  

Custo capital total  USD 17953800 

Custo total com matéria prima USD/ano 5784590 

Custo total com venda de produtos USD/ano 17474500 

Custo total com trabalhadores e manutenção USD/ano 676078 

Custo total com utilidades USD/ano 3165750 

Custo total de operação USD/ano 10891800 

Custos parciais   

Custos com mão-de-obra operacional USD/ano 482130 

Custos de manutenção USD/ano 193948 

Taxas operacionais USD/ano 120533 

Custos indiretos da planta USD/ano 338039 

Subtotal dos custos operacionais USD/ano 10085000 

Custos gerais e administrativos (Custos G e A) USD/ano 806799 
Fonte: O Autor (2019). 

 

A partir dos dados da Tabela 53 se tem um custo capital total do projeto final da planta 

de 17,95 milhões de dólares, além de um custo total com materia-prima , trabalhadores e 

manutenção, utilidades e operação de 5,78, 6,76  31,65 e 10,89  milhões de dólares por ano 

respectivamente. 

Além dos custos totais, os custos parciais também foram apresentados na Tabela 53. 

O custo mão-de-obra operacional é o custo associado com os envolvidos na operação da planta, 

o custo de manutenção é relativo as horas de operação anual da planta, as taxas operacionais 

que são os custos com suprimentos operacionais e despesas com laboratório e os custos 

indiretos da planta (plant overhead) que consistem em cobranças a mais durante a produção da 

indústria para serviços, instalações e despesas gerais. Apresenta-se também os custos G e A 

(gerais e administrativos) que representam os custos gerais e administrativos decorrente da 

produção, como salários e despesas administrativas, pesquisa e desenvolvimento (P&D) e 

custos com distribuição e vendas dos produtos (ASPENTECH, 2012). 

O custo total com trabalhadores e manutenção é a soma dos custo com mão-de-obra 

operacional e custo com manutenção, além do subtotal dos custos operacionais ser dado pela 

soma dos custos totais com material-prima, com trabalhadores e manutenção, utilidades e das 

taxas operacionais e custos indiretos, que para a planta em estudo foi de 10,09 milhões de 

dólares por ano. Para o custo total de operação da planta se soma o subtotal dos custos 
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operacionais e os custos G e A (gerais e administrativos) que como visto anteriormente foi de 

10,89 milhões. 

Seguem, na Tabela 54, os custos capitais distribuidos do projeto, além do custo capital 

total e o custo capital total do projeto ajustado. Sobre os custos capitais totais apresentados na 

Tabela 54 para o projeto da planta de reforma de glicerol, o custo com equipamento apresenta 

53% do custo toral do projeto, ou seja, mais da metade do custo com os equipamentos do 

processo. Logo após o custo com “Outros”, com 16%, que representa os custos com design, 

engenharia e aquisições, encargos de material (frete e impostos) e os custos indiretos 

relacionados a construção civil (benefícios adicionais, encargos, ferramentas, seguro, aluguel 

de equipamentos, terraplanagem, serviços de supervisão e start-up de plantas).  Os custos com 

contingenciamento são o terceiro maior valor dos custos, com 15% do valor total, sendo 

fundamental para custos adicionais necessários para conclusão do projeto. 

Tabela 54 – Custos capitais do projeto final da planta de reforma de glicerol em água supercrítica 

Custos capitais do projeto Unidade  

Equipamento USD 10098200 

Ajuste de equipamento USD 37994 

Tubulação USD 641411 

Construção civil USD 112513 

Aço USD 4363 

Instrumentação USD 627784 

Elétrica USD 722408 

Isolamento USD 66703 

Pintura USD 132856 

Outros USD 3016000 

Custos G e A indiretos USD 424508 

Taxas de contratos USD 461831 

Contingênciamento USD 2920860 

Custos totais   

Custo capital total USD 19147900 

Custo capital total ajustado USD 17953800 
Fonte: O Autor (2019). 

 

Os custos com a parte elétrica do projeto, além da tubulação, instrumentação e taxas 

de contrato assumiram a porcentagem de 4, 3, 3 e 3 % respectivamente no custo total do projeto. 

Os custos restantes correspondem a menos de 2% do custo total, mas com importância no total 

a ser investido. 

A partir dos valores do custo capital distribuidos, o valor do capital total do projeto é 

de 19,15 milhões, entretanto é utilizado o custo capital total ajustado. O valor do capital total 
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representa a planta já construída e o valor ajustado representa a planta da data base de custos 

do projeto até a data de início da construção da planta. Para a viabilidade da planta foi utilizado 

o custo capital total ajustado, que apresentou o valor de 17,95 milhões de dólares. 

Depois de analisar os custos econômicos para operação e do projeto, os índices de 

viabilidade foram analisados como se apresenta na Tabela 55. A partir do estudo da Tabela 55, 

percebeu-se que periodo de retorno aumentou mesmo com a redução do custo da água, saindo 

de 6,96 para 8,24 anos  para o retorno de investimento. No entanto, o principal fator 

influenciador do aumento do tempo foi pela diminuição do valor de venda do hidrogênio devido 

aos custos relacionado a PSA, saindo de 18,47  para 17,47 milhões por ano, ou seja, uma perda 

de aproximandamente 1 milhão de dólares por ano de vendas de hidrogênio, mesmo com a 

redução do custo com água de processo. 

Tabela 55 – Indices de viabilidade do projeto final da planta de reforma de glicerol em água 

supercrítica 

Viabilidade do projeto Unidade  

Período de retorno Anos 8,2 

IRR % 24,7 

MIRR % 20,4 

NRR % 4,3 

ARR % 22,6 

Índice de rentabilidade  1,03 
Fonte: O Autor (2019). 

 

O índice IRR reduziu de 28,6 para 24,7%, o MIRR saiu de 20,8 para 20,4%, o NRR 

saiu de 7,8 para 4,3% e o ARR de 29,6 para 22,6%. Os índices que mais sofreram alteração de 

valor foram o NRR e ARR que estão diretamente ligados com a venda dos produtos. O indice 

de rentabilidade também foi reduzido, saindo de 1,07 para 1,03.  Mesmo com a diminuição dos 

indices de viabilidade do processo, IRR, MIRR, NRR e ARR e rentabilidade do hidrogênio 

associado aos custos da unidade PSA, a planta permanece rentável como se apresentaram os 

valores dos índices. 

Segue, na Figura 43, a evolução do NPV (Net Present Value) ou valor presente total 

do projeto final da planta de reforma. 
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Figura 43 – NPV do projeto final da planta de reforma de glicerol em água supercrítica 

 

Fonte: O Autor (2019). 

 

A partir da Figura 43 se observa que o projeto começa a apresentar um NPV positvo 

entre o oitavo e nono ano, como foi visto pelo periodo de retorno de 8,24 anos, além de 

apresentar no décimo ano o valor de NPV de de 3,3 milhões de dólares. 

A partir da análise da planta é possível perceber que o processo de reforma de glicerol, 

em água supercrítica, é viável e a planta proposta apresentou rentabilidade de 3,3 milhões de 

dólares apenas com a venda do hidrogênio em 10 anos de operação, com um periodo de retorno 

de 8,24 anos. 

No Apêndice A estão dispostos os parâmetros gerais utilizados para o estudo da 

viabilidade da planta. 

 

4.5.3.4 Preço final do hidrogênio 

 

O preço de venda do hidrogênio em 27,14 dólares por quilo (com o desconto do custo 

do PSA em 1,47 USD/kg o valor reduz para 25,67 USD/kg) apresenta uma planta viável com 

um tempo de retorno. Foi estudada a variação de preço do hidrogênio a fim de chegar a um 

valor mínimno de preço a fim de que a planta se torne viável em até dez anos. Foram estudados 

os preços de venda de hidrogênio dos valores de 26 USD/kg (24,53 no valor ajustado), 25,5 

USD/kg (24,03 no valor ajustado) e 25 USD/kg (23,53 USD/kg) e apresentado os valores de 

NPV para cada caso na Figura 44. 
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Figura 44– NPV para diferentes valores de venda de hidrogênio 

 

Fonte: O Autor (2019). 

 

Como se observa na Figura 44, para o preço de 26 dólares por quilo na venda de 

hidrogênio, o ponto de equilíbrio (onde a curva cruza o eixo x) é entre 9 e 10 anos, ou seja, para 

esse valor de venda o projeto ainda é viável, apresentando no ano 10 um valor de NPV de 1,1 

milhões de dólares. Para o valor de 25,5 dólares por quilo de hidrogênio, a curva cruza o eixo 

(ponto de equilíbrio do investimento) bastante próximo no ano 10, apresentando um valor de 

NPV de 161 mil dólares. 

Para o valor de 25 dólares por quilo de hidrogênio, a curva não tem ponto de equilíbrio 

e apresenta o valor de NPV negativo de 778 mil dólares, ou seja, para a venda do hidrogênio 

neste valor, a planta não é mais viável. 

Assim sendo, o mínimo valor aplicável para o preço hidrogênio, tornando a planta 

viável e para que o processo de reforma glicerol em água supercrítica apresente rentabilidade 

apenas com a venda de hidrogênio, deve ser de, aproximadamente, 25,5 USD/kg. 

 

4.5.4 Possibilidade e aproveitamento dos subprodutos 

 

Como observado, o valor mínimo de preço do hidrogênio para que a planta seja viável 

é o valor de 25,5 USD/kg. Entretanto os gases de saída da PSA, como CO2, CO, metano, etano 

e o restante de hidrogênio podem ser uma alternativa para aumentar a viabilidade e o 

aproveitamento esse subproduto. Segue, na Tabela 56, a vazão mássica de saída (corrente 

MIXGAS4), em kg/h, de cada um dos subprodutos após o PSA. 
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Tabela 56 – Vazão mássica dos subprodutos de saída da unidade PSA – corrente MIXGAS4 

Componente Vazão mássica (kg/h) Fração mássica (%) 

H2 19,42 0,93% 

CO2 1591,15 76,63% 

CH4 441,07 21,24% 

CO 24,66 1,18% 

C2H6 0,02 0,01% 
Fonte: O Autor (2019). 

 

Como achar, em literatura, o valor dessa mistura com essa composição, em específico, 

não é possível, foi feita uma média ponderada com os respectivos preços e as respectivas frações 

mássicas das substâncias a fim de encontrar um preço médio da mistura.  

Utilizou-se o valor de 27,13 USD/kg de hidrogênio e 0,4 USD/kg por quilo de dióxido 

de carbono obtidos a partir do COMEXSTAT, o preço de metano no valor de 0,12 USD/kg 

definido por Ziyai et al. (2019), e os valores do CO e do etano definidos também por 0,12 

USD/kg.  Desta forma foi obtido a partir da média ponderada de composição mássica de cada 

substância, um preço médio para a mistura no valor de aproximadamente 0,59 USD/kg da 

mistura, sendo esse valor o maior preço que se pode pagar pela mistura dos subprodutos que 

sairam da unidade PSA. 

Sendo assim, estudou-se valores de preços da mistura de saída e avaliou-se o periodo 

de retorno para tais valores de mistura e com o preço do hidrogênio em 27,14 USD/kg (sabendo 

que o preço do hidrogênio ajustado é 25,67 USD/kg devido ao custo da PSA). Segue na Figura 

45 o gráfico de influência do preço da mistura gasosa no periodo de retorno no investimento. 

Figura 45 – Influência do preço da mistura gasosa da saída do PSA no período de retorno do processo 

 

Fonte: O Autor (2019). 

Pode-se perceber que ao colocar o preço da mistura gasosa em 0,2 USD/kg, o período 

de retorno passa de 8,24 para 5,01 anos, uma diminuição no periodo de retorno de 3,23 anos, 
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ou seja, os custos com o projeto se pagam em um tempo menor. Para um preço da mistura em 

0,4 USD/kg, o periodo de retorno do investimento acontece em 3,71 anos e quando se utiliza o 

preço máximo de venda da mistura, aproximadamente 0,6 UDS/kg, obtem-se o valor de 2,98 

anos de retorno. 

Desta forma, variou-se o preço do hidrogênio em 25, 20, 15 e 10 USD/kg para as três 

condições de preço da mistura gasosa 0,2, 0,4 e 0,6 UDS/kg e avaliou-se o tempo de retorno de 

investimento, como se apresenta na Tabela 57. Com os dados da Tabela 57 se observa que para 

o preço de venda da mistura gasosa em 0,2 USD/kg, o preço do hidrogênio deve ficar entre 25 

e 20 USD/kg, uma vez que para 20 dólares por quilo de hidrogênio o tempo de retorno é zero. 

Para um preço de mistura de 0,4 USD/kg, o preço mínimo para a venda de hidrogênio é de 15 

USD/kg, sendo esse o valor para que a planta atinja o ponto de equilíbrio em 10 anos. Para o 

preço máximo de venda da mistura gasosa em 0,6 USD/kg, o valor mínimo para o preço de 

venda do hidrogênio deve ser em torno de 10 dólares por quilo, uma vez que o período de 

retorno é de 9,55 anos. 

Tabela 57  -  Período de retorno do investimento em diferentes configurações de preço de venda de 

hidrogênio e da mistura gasosa de saída do PSA 

 

 
Preço da mistura gasosa 

(USD/kg) 

 0,2 0,4 0,6 

Preço hidrogênio 

(USD/kg) 
Período de retorno (anos) 

25 5,91 4,13 3,24 

20 0 5,74 4,03 

15 0 10 5,57 

10 0 0 9,55 
Fonte: O Autor (2019). 

 

A partir dos dados observados na Tabela 57 se avaliou os valores mínimos de venda 

de hidrogênio para que o ponto de equillíbrio da planta seja alcançado em 10 anos, simulando 

para o preço de 0,2 USD/kg da mistura gasosa valores entre 25 e 20 USD/kg de hidrogênio para 

obter um tempo de retorno de 10 anos. 

Para o preço de 0,6 USD/kg da mistura gasosa, simularam-se valores abaixo de 10 

UDS/kg de hidrogênio para se alcançar um valor de tempo de retorno de 10 anos, já para o valor 

de 0,4 USD/kg da mistura, o preço de venda minimo de hidrogênio deve ser de 15 USD/kg. 

Seguem, na Tabela 58, os valores mínimos obtidos para a venda de hidrogênio para diferentes 

preços de venda da mistura gasosa. 
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Tabela 58 – Valores mínimos de venda de hidrogênio para diferentes preços de venda de mistura 

gasosa para viabilidade da planta 

 
Preço da mistura gasosa 

(USD/kg) 

 0,2 0,4 0,6 

Preço mínimo para 

venda de hidrogênio 

(USD/kg) 

20,26 15,00 9,65 

Fonte: O Autor (2019). 

 

Observa-se que quando não se vende a mistura de gases na saída da PSA, como 

mostrado na seção 4.5.3.4, o preço de venda do hidrogênio deve ser de 25,50 UDS/kg, quando 

se vende a mistura gasosa, pode-se conseguir um valor de hidrogênio a um preço mais barato. 

Para a venda da mistura a 0,2 USD/kg, o preço mínimo de venda de hidrogênio para 

se conseguir uma planta viável é de 20,26 USD/kg, para uma venda de 0,4 USD/kg da mistura 

gasosa, o preço para o H2 é de 15 USD/kg e para o preço da mistura em 0,6 USD/kg, o 

hidrogênio pode ser vendido até 9,65 USD/kg. 

O preço de venda do hidrogênio, segundo Eichman et al. (2016) pode variar de de 3 a 

10 USD/kg, desconsiderando o custo de compressão do gás e entrega para o cliente. Entretanto, 

segundo Galera e Ortiz (2015) o custo de hidrogênio proveniente de produtos e meios 

renováveis são relativamente mais caros devido a um processo e equipamentos mais complexo, 

chegando ao valor de 12 USD/kg no processo de gaseificação de madeira, além dos dados 

fornecidos pelo CAFCP (2016), o hidrogênio como combustível possui um preço médio de 

13,99 USD/kg. 

Desta forma, avaliando o preço mínimo do hidrogênio obtido para a planta, quanto 

maior for o valor de venda da mistura gasosa, menor será o valor de venda do H2, podendo 

alcançar a um valor mínimo de venda 9,65 USD/kg de hidrogênio para a condição máxima de 

venda da mistura gasosa. 

Outras possibilidades além da venda direta da mistura gasosa de saída podem ser 

utilizadas, para viabilizar ainda mais o preço de venda do hidrogênio, entretanto a adição de 

mais equipamentos ao processo de reforma de glicerol não é objetivo final do trabalho, pois 

apenas com a venda da mistura final viabiliza a planta de reforma. Mas algumas possíbilidades 

podem ser adicionados ao processo de reforma do glicerol como se apresenta no diagrama de 

possibilidades da Figura 46. 

Figura 46 – Diagrama de possibilidades para a mistura gasosa de saída do PSA 
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Fonte: O Autor (2019). 

 

A corrente da mistura gasosa após a saída do PSA pode passar por uma torre 

absorvedora onde se separa apenas o dióxido de carbono e o mesmo ser estocado e vendido 

para as principais industriais químicas e de alimentos (HANTOKO et al. 2018) e logo após a 

passagem pela coluna, os gases resultantes como metano, etano, CO e o restante do hidrogênio 

podem ser direcionados a um queimador para gerar energia para os reformadores.  

Outra possibilidade é inicialmente queimar toda a mistura de gases resultantes e 

aproveitar a energia para aquecimento dos reformadores, com o CO2 resultante da queima 

passar por uma torre de absorção para retirar as impurezas decorrentes da combustão e estocar 

CO2 para posterior venda. 

Foi produzido pelo processo, através da planta estudada, uma vazão volumétrica 

padrão de metano de 10253 l/min, enquanto que ao observar a necessidade de combustível para 

os reformadores é de uma vazão de volumétrica padrão de 4305 l/min, ou seja, o metano pode 

ser utilizado como combustível para aquecimento dos reformadores, além de conseguir suprir 

outras necessidades térmicas, através da queima do metano, em outros processos da planta. 

A venda direta, que foi o caso escolhido para o estudo, pode ser comercializar a mistura 

de saida da PSA para indústrias de reforma de metano, para industrias de separação de CO2, 

além de conseguir vender para queima e geração de energia. 
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Desta forma, é possível entender que existem diversar possibilidades para utilização 

da mistura de gases de saída da PSA e as mesmas precisam ser estudadas para concluir se são 

viáveis ou não para o processo. 
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5 CONCLUSÕES 

 

Desenvolver aplicações para o glicerol bruto é muito importante para garantir a 

sustentabilidade da produção global de biodiesel. Uma alternativa para a reutilização do glicerol 

bruto é no processo junto aos fluidos supercríticos e uma das mais promissoras valorizações 

termoquímicas do glicerol é na produção de hidrogênio. A reforma do glicerol foi analisada a 

fim de estudar a viabilidade de uma planta com água supercrítica como meio de reação. 

Sobre o estudo das propriedades do sistema água-glicerol, para as propriedades 

volumétricas de massa específica e volume em excesso o modelo que melhor se adequou aos 

dados experimentais foi o modelo de Peng-Robinson e para entalpia em excesso o modelo que 

melhor se ajustou aos dados experimentais foi o modelo preditivo de Soave-Redlich-Kwong. 

Os modelos estudados apresentaram diferenças pequenas quando comparados com os dados 

experimentais, possíveis de serem utilizados no dimensionamento e custo dos equipamentos. 

O modelo termodinâmico que apresentou menor desvio médio dos valores 

experimentais de equilíbrio de reação e utilizado no estudo foi o modelo de Peng-Robinson que 

apresentou um desvio máximo de 2,4%, para um sistema em estudo de reforma do glicerol 

bruto em água supercrítica utilizando modelo não estequiométrico de equilíbrio do reator 

RGIBBS do Aspen Plus. 

Na análise do processo, variou-se a temperatura, pressão e composição de entrada, 

observando que para produção de hidrogênio a melhor combinação é aumento da temperatura, 

redução da pressão e menores composições de glicerol e metanol de entrada. Para um aumento 

na formação de dióxido de carbono, metano, monóxido de carbono e etano, parâmetros de 

redução da temperatura e o aumento das composições de entrada de glicerol e metanol são 

percebidos; entretanto o aumento da pressão auxilía apenas na formação de dióxido de carbono, 

metano e etano, enquanto que a redução da pressão facilita a formação de monóxido de carbono. 

Para os equipamentos do processo, a bomba diafragma foi escolhida com material de 

construção de aço carbono com custo total de equipamento instalado, operando a 25 MPa, de 

110 mil dólares. O reator utilizado foi um reformador tipo caixa sem catalisador e os materiais 

de construção Hastelloy C e SS316 foram os que apresentaram melhores resultados e um custo 

total de 48,52 e 15,62 milhões de dólares respectivamente para os dois materiais com operação 

a 600°C. 

Com as escolhas dos equipamentos do processo, foi feita uma análise de viabilidade 

preliminar do projeto da planta com diferentes materiais de construção do reformador e em 

diferentes condições de processo. As melhores condições operacionais foram a 600°C, 25 MPa 
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e na concentração de glicerol bruto a 10%, base mássica, em relação a vazão de entrada, 

apresentando tempo de retorno, IRR e índices de rentabilidade maiores quando se utilizou 

SS316 como material de construção. 

Para análise de viabilidade final do processo, foram estudadas diferentes configurações 

da planta de reforma, na qual a configuração com melhor viabilidade foi aquela que, vendendo 

apenas o hidrogênio de saída, apresentou a corrente de alimentação de entrada do reformador 

aquecida até 300°C pela corrente de saída do reformador, realizando integração energética, e o 

reformador configurado por duas seções de operação distintas, a primeira seção construída de 

SS316 e operando a 500°C e a segunda seção operando a 600°C e construída de Hastelloy C. 

Sobre a saída da corrente após o reformador, a melhor configuração foi aquela que precisou 

primeiramente reduzir a pressão, aproveitando o efeito Joule-Thompson da válvula, para logo 

em seguida reduzir a temperatura. 

Para a melhor configuração de estudo da planta, a água do processo foi reutilizada, o 

custo da unidade de separação de hidrogênio (PSA) foi de 1,47 USD/kg de hidrogênio 

produzido e apresentou um custo total do projeto de 17,95 milhões de dólares, onde 53% do 

custo foi com instalação e aquisição de equipamentos. O custo total de operação foi de 10,89 

milhões de dólares por ano, sendo 5,78 milhões de dólares por ano com gasto de matéria prima 

e 3,17 milhões por ano com gasto em utilidades além do lucro com venda de produtos de 17,47 

milhões de dólares por ano. 

 Sobre os índices de viabilidade da planta final, o período de retorno foi de 8,24 anos, 

IRR de 24,72%, MIRR de 20,29%, NRR de 4,32%, ARR de 22,64% e índice de rentabilidade 

de 1,03, além de apresentar após o décimo ano um NPV de 3,3 milhões de dólares. O menor 

preço de venda de hidrogênio para que a planta final seja viável é de 25,50 USD/kg, com o 

lucro da venda de produtos apenas do hidrogênio de saída da unidade de PSA. 

Quando se aproveita a mistura gasosa de saída da PSA, que contém dióxido e 

monóxido de carbono, metano, etano e o hidrogênio restante, para venda, o preço mínimo para 

venda do hidrogênio diminui, chegando a valores de 20,5 USD/kg para venda da mistura no 

valor de 0,2 USD/kg, 15 USD/kg para venda da mistura de 0,4 USD/kg e 9,65 USD/kg no venda 

de hidrogênio para um valor da mistura de 0,6 USD/kg. 

5.1 PERSPECTIVAS FUTURAS 

 

O processo de reforma do glicerol em ASC é uma alternativa para valorização 

econômica das biorrefinarias. Não existem plantas em escala industrial de reforma de glicerol 

em ASC, apenas em escala de laboratório, por isso a ampliação estudo da planta e da viabilidade 
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econômica da mesma é fundamental para desenvolvimento e fomento desta tecnologia para as 

gerações futuras, uma vez que não existem estudos de viabilidade publicados do tema. 

A construção de uma unidade de reforma do glicerol em água supercrítica deve estar 

associada a uma planta de produção de biocombustíveis, uma vez que a unidade de reforma 

poderá estar ligada a produção de energia e utilidades da mesma. A instalação de uma planta 

piloto é fundamental para o início do desenvolvimento do processo de reforma, além da 

necessidade de conhceimento do funcionamento de máquinas, equipamentos e do material de 

construção que suporta as altas temperatura e pressão que o processo em água supercrítica 

necessita. 

Para a viabilidade da planta, mais dados experimentais em diferentes pressões, 

temperaturas e composição de entrada são necessárias para uma melhor modelagem do processo 

e dos equipamentos. Mais dados experimentais da reação do glicerol/metanol em água 

supercrítica e dos seus parâmetros cinéticos são necessários para conhecer a cinética de 

decomposição dos reagentes e formação dos produtos para o melhor dimensionamento do 

reator, além melhorar aproveitamento dos subprodutos da reação de reforma. 

Para tornar as biorrefinarias cada dia mais sustentáveis e rentáveis, em especial as de 

biodiesel, a utilização do processo de reforma do glicerol em água supercrítica será necessário, 

uma vez que o grande volume de glicerol gerado necessitará de soluções eficientes para sua 

reutilização, além de gerar valor agregado ao processo de produção do biocombustível. 
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APENDICE A – PARÂMETROS UTILIZADOS PARA VIABILIDADE 

Período de tempo Unidade  

Horas de operação horas/ano 8766 

Semanas de operação semanas/ano 52 

   

Cronograma     

Duração da fase EPC (Engineering, Procurement, 

Construction) Semanas 18 

Duração do período para start-up Semanas 20 

Duração da fase de construção Semanas 10 

   

Parâmetro de custo capital     

Capital de giro %/ano 5 

   

Parâmetro de custo de operação     

Taxas operacionais (% do custo com mão-de-obra 

operacional)  %/ano 25 

Custos indiretos da planta (% custo total com trabalhadores e 

manutenção) %/ano 50 

Custos gerais e administrativos  (% subtotal dos custos 

operacionais)  %/ano 8 

   

Parâmetros gerais de investimento     

Taxa de impostos %/ano 40 

Taxa de juros %/ano 20 

Vida útil econômica do projeto ano 10 

Valorização do investimento % 20 

Método de depreciação  

Linha Reta - Straight 

line 

   

Escalonamento (Aumento)     

Produtos %/ano 5 

Matéria-Prima %/ano 3,5 

Operação e Manutenção %/ano 3 

Utilidades %/ano 3 


