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RESUMO

Para garantir a sustentabilidade da producéo global de biodiesel, o desenvolvimento
de diferentes aplicacdes para o glicerol bruto, um dos seus principais subprodutos, é crucial.
Um dos mais promissores métodos € a utilizacao do glicerol para producdo de hidrogénio com
agua supercritica como meio de reacdo. No presente trabalho foi estudada a reforma do glicerol
em agua supercritica utilizando software Aspen Plus® para simulagio do processo e para analise
de viabilidade econdmica. O modelo termodindmico utilizado foi o de Peng-Robinson por
apresentar resultados consistentes na avaliacdo de propriedades do sistema &gua-glicerol, além
de apresentar erro de apenas 2,4% utilizando a modelagem do equilibrio e o método da
minimizacdo da energia livre de Gibbs (reator RGIBBS do Aspen Plus®) quando comparado
com resultados experimentais de reforma do glicerol bruto. Na analise das variaveis de
operacdes do processo, observa-se que 0 aumento da temperatura, reducao da pressao e menores
valores de composi¢cdes de glicerol/metanol na alimentagdo favorecem a formacdo de
hidrogénio (H2) e que o inverso facilita a formacéo de metano (CHa) e diéxido de carbono
(CO2). Na anélise de viabilidade inicial do projeto da planta, os melhores pardmetros de
operacdo foram 600°C, 25 MPa e concentragdo de glicerol bruto de 10% em relacdo a vazéo de
entrada. Para a melhor configuracdo da planta estudada foi necessario realizar integracao
energética da corrente de alimentacdo com a de produtos, utilizar um reformador com duas
secdes de diferentes materiais de construcdo (SS316 e Hastelloy C) e reduzir primeiro a pressdo
para depois reduzir a temperatura da corrente de saida apds o reformador. O custo capital total
da planta foi 17,95 milhdes de dolares, com 53% do preco total gasto em equipamento, além
do custo total de operacdo ser de 10,89 milhdes de ddlares por ano, reutilizando a 4gua do
processo e com custo da unidade de separacao de hidrogénio de 1,47 USD/kg de hidrogénio
produzido. O periodo de retorno da planta foi de 8,24 anos com um indice de rentabilidade de
1,03 para vida atil do projeto de 10 anos. O pre¢o minimo de venda do hidrogénio foi de 25,50
USD/kg para a planta com lucro proveniente apenas da venda de H,. Quando se vende a mistura
gasosa proveniente dos subprodutos de processo € possivel obter um prego minimo de venda
de até 9,65 USD/kg de hidrogénio.

Palavras-chave: Reforma do glicerol. Agua supercritica. Aspen Plus®. Anélise econdmica.

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 (Hz). Conversely, lower temperatures, as well as increased
pressure and glycerol / methanol ratios, facilitate the formation of methane (CH.) 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 H,. 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 H> 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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1 INTRODUCAO

O seculo XXI tem sido marcado pelo avanco nos campos de tecnologia, informacao,
pesquisa e desenvolvimento, junto com a melhoria da qualidade de vida. Entretanto, quanto
mais a populacdo cresce, maior a sua demanda energética (SIKARWAR et al, 2017), além de
que quanto mais a economia mundial cresce, maior a demanda por combustivel (THOAI et al.,
2017).

A crise energética global estd se tornando um fato controverso devido ao rapido
crescimento populacional que requer um aumento da energia e menos consumo de recursos de
combustiveis fosseis (SANCHEZ-CANTU et al.,2019), e a preocupacio com a utilizacio de
combustiveis derivados do petroleo ser uma crescente consideravel nos ultimos anos (DE
JESUS et al., 2019).

De acordo com a Organizacdo de Paises Exportadores de Petr6leo (OPEC), a demanda
por combustiveis do petréleo continua a crescer, onde em 2017 foram utilizados 97,2 milhdes
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 sera de 2,4 mb/d até 2023 e de 2,9
mb/d até 2040 (OPEC, 2018).

A produgdo mundial de energia em 2016 foi de 13764 Mtoe (milhdes de toneladas de
6leo equivalente), onde o combustivel féssil representou 81% de toda producdo (IEA, 2018),
demonstrando a dependéncia mundial por esse tipo de combustivel. Além de sérios problemas
ambientais estarem associados a utilizacdo dos mesmos (KNOTHE; RAZON, 2017).

Para minimizar os gases responsaveis pelo efeito estufa e para reducdo na utilizacdo dos
combustiveis derivados de petrdleo, o mercado mundial dos biocombustiveis tem sido
estimulado (HASAN; RAHMAN, 2017; PEITER et al., 2016). A utilizacdo dos
biocombustiveis tornou-se uma solucdo por provir de uma fonte de energia renovavel e
sustentavel (VAN BENNEKOM et al., 2011) e de acordo com a Agéncia Internacional de
Energia (IEA), o mercado de combustiveis ndo féssil aumentou em 2016, com uma participacdo
no mercado internacional de 9,8% (IEA, 2018).

A utilizacdo do biodiesel como uma fonte alternativa de combustivel tem sido uma
importante estratégia no desenvolvimento de novas fontes de energia, pois 0 mesmo pode ser
produzido por meio de varias materias-primas renovaveis (MONTEIRO et al., 2018). Quando
comparado ao diesel proveniente do petréleo, o biodiesel ndo possui enxofre, produz menos
diéxido de carbono, e hidrocarbonetos, além de possuir mais oxigénio livre (HASAN;
RAHMAN, 2017).
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A producéo global de biodiesel cresceu em torno de 1% em 2017, com o valor de 30,7
bilhdes de litros de biodiesel proveniente do processo de transesterificagdo de acido graxo e o0s
Estados Unidos foram o pais com a maior producéo global (16%), seguido pelo Brasil (11%),
pela Alemanha (9%), Argentina (9%) e a Indonesia (7%) (REN21, 2018), sendo esperado até
2027 um aumento de 9% na producdo 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
obrigatdria a adicdo de 2 % de biodiesel no 6leo diesel, mediante a lei 11.097 de 13 de janeiro
de 2005. A partir de margo de 2018, a mistura de 10%, em volume, de biodiesel ao 6leo diesel
vendido ao consumidor final (B10) foi obrigatdria, conforme Lei 13.263 de 26 de margo de
2016 (ANP, 2018a).

A producdo mundial de biodiesel em 2017 foi de 36 bilhGes de litros e se espera até
2027 um aumento para 39 bilhdes de litros (OECD/FAO, 2018). Atualmente o Brasil possui 51
plantas produtoras de biodiesel autorizadas pela ANP para opera¢do no pais, correspondendo a
uma capacidade total autorizada de 23.470,02 m®/dia (ANP, 2018c), produzindo 4,3 bilhdes de
litros no ano de 2017, representando um aumento de 4,5% em relacdo ao ano de 2016 (MME,
2018) e ficando em segundo lugar, com 11% de participacdo, entre os maiores produtores de
biodiesel do mundo (REN21, 2018).

Mesmo com toda tecnologia comercial para o biodiesel ja consolidada, a producédo de
biodiesel continua a sofrer com os problemas associados ao grande consumo de energia e com
o controle da poluicdo da agua residual. Um esfor¢o continuo para o desenvolvimento de um
processo ainda mais sustentavel e ambientalmente favoravel, como novos catalisadores, melhor
tecnologia de separacdo do biocombustivel e novas rotas de conversao do glicerol bruto esta
sendo desenvolvido e tornando-se o foco de diversas pesquisas na area (QING et al, 2018).

A diferenca de preco entre o biodiesel e o diesel de origem fdssil deve ser equiparada
para fazer a producédo de biodiesel atrativa, sendo a converséo de glicerol em commodities de
valor uma saida para compensar a diferenca de custos entre o biodiesel e diesel, além de
aumentar a viabilidade do mercado do biodiesel (KHANDAY; OKOYE; HAMEED, 2017).

Uma desvantagem desse cenario promissor para o biocombustivel, é que os custos da
producéo de biodiesel ndo sdo competitivos quando comparados com o0s custos de producgéo
dos combustiveis fosseis, mesmo com toda preocupacdo com o meio ambiente e emissoes
atmosféricas, legislagdes mais severas e diversos subsidios governamentais (MONTEIRO et

al., 2018). Além da existéncia de um fator limitante para maior desenvolvimento da producéo
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de biodiesel que é a formacéo de glicerol bruto, o principal subproduto processo, que cria sérios
problemas quanto ao seu descarte (ANUAR; ABDULLAH, 2016).

Com o0 aumento do desenvolvimento em larga escala da producdo global de biodiesel, a
quantidade de glicerol bruto tem crescido rapidamente. A reacdo de transesterificacdo produz
uma taxa volumétrica de 10:1 de biodiesel para glicerol, ou seja, a cada 1m?3 de biodiesel, 0,1
m3 de glicerol bruto é produzido (KNOTHE; GERPEN; KRAHL, 2005). Como a producéo
mundial de biodiesel em 2017 foi de 36 bilhdes de litros (OECD/FAO, 2018), foram produzidos
aproximadamente 3,6 bilhdes de litros de glicerol bruto no mundo em 2017.

A quantidade gerada de glicerol bruto excede a demanda de mercado para 0 mesmo,
resultando em uma diminuicdo no prego do glicerol e desvalorizacdo dos beneficios econémicos
da producdo do biodiesel, onde para reverter essa situacdo, converter o glicerol bruto em
derivados com valor agregado € a melhor solucdo (QING et al, 2018).

Desenvolver aplicacbes para o glicerol bruto é muito importante para garantir a
sustentabilidade da producéo global de biodiesel, uma vez que o glicerol pode se transformar
em uma barreira no crescimento da producdo de biodiesel e ameacar 0os ganhos ambientais
provenientes da troca dos combustiveis fosseis pelos renovaveis (MONTEIRO et al., 2018),
uma vez que como subproduto da producdo é gerado 1 L de glicerol a cada 10 L de biodiesel
produzido (SERETIS; TSIAKARAS, 2015).

O glicerol ndo pode ser simplesmente queimado porque polimeriza em altas
temperaturas e produz acroleina, um produto altamente toxico por meio da combustdo
incompleta, portanto as aplicacdes diretas de glicerol bruto sdo escassas. O acumulo de glicerol
bruto, ndo so dificulta o desenvolvimento da indUstria de biodiesel, mas também cria problemas
econdmicos e ambientais (LIN, 2013), além do que a utilizacdo do glicerol bruto deve ser
crucial para o desenvolvimento de processos inovadores na industria do biodiesel (ORTIZ et
al, 2011).

Por ser considerado um material bruto, o glicerol proveniente da producéo de biodiesel
para que seja reutilizado é necessario passar por refinos e por um sistema de limpeza para ser
aproveitado seja pelo setor industrial ou para fins energeéticos. Por esse motivo diversos autores
publicaram solugdes alternativas para o uso do glicerol bruto, na qual essas possibilidades
incluem producdo de produtos quimicos, aditivos de combustivel, produgdo de hidrogénio,
desenvolvimento de células de combustivel, producdo de metanol ou etanol, codigestdo e
cogaseificacdo, tratamento de residuos (LEONETI; ARAGAO-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 recuperacdo de produtos quimicos e como aditivo em
diferentes formulacbes de combustiveis (AYOUB; ABDULLAH, 2012). Dessa forma, existe
um grande interesse no seu reaproveitamento direto sem tratamento, proporcionando ao
processo de producdo de biodiesel maior competitividade e valorizagdo crescente no mercado
de biocombustiveis (KOSMIDER; LEJA; CZACZYK, 2011).

Uma alternativa para a reutilizacdo do glicerol bruto é no processo junto aos fluidos
supercriticos (FSC). Os processos que envolvem FSC sdo sustentaveis, ambientalmente
amigaveis e eficientes, além de oferecerem a possibilidade de obtencdo de novos produtos e a
principal vantagem reside na possibilidade de separacdo do produto por expansao simples; além
disso, 0 gas pode ser recuperado, reciclado e reutilizado sem a necessidade de passos de
purificacdo (KNEZ et al., 2014).

Uma das mais promissoras valorizaces termoquimicas do glicerol é a producdo de
hidrogénio (AVASTHI; REDDY; PATEL, 2013), com agua supercritica (ASC) como meio de
reacao. A reforma em agua supercritica (RASC) é uma das tecnologias emergentes com mais
vantagens, pois catalisadores ndo sdo necessarios, a energia necessaria para reforma em
condicBes supercriticas € menor que os processos de reforma a vapor e a alta pressdo dos
produtos pode ser convertida em energia elétrica por um processo de expansdo (GALERA;
ORTIZ, 2015).

Um dos processos que vem sendo bastante estudado para a conversao do glicerol bruto
é 0 uso de agua supercritica (ASC) como meio de reacdo e a ASC desempenha um papel
primordial no processo como solvente, reagente, catalisador ou precursor catalitico (KRUSE;
DAHMEN, 2014), sendoum meio de reacdo adequado para a reforma e oxidacao 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 agua supercritica 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 cataliticos e
ndo cataliticos em escala laboratorial. Entretanto, o estudo de viabilidade de uma planta de
reforma de glicerol e seus respectivos equipamentos em uma escala real de producéo de glicerol
bruto ainda néo foi estudado.

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

de reforma de glicerol em agua supercritica, aplicada a uma realidade nacional de geracéo de
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glicerol bruto proveniente da producéo de biodiesel, para que se torne uma fonte competitiva
em biorrefinarias, uma vez que um grande montante de glicerol esta disponivel pelo aumento
da producdo de biodiesel e ndo existe um mercado efetivo para a aplicacdo direta desse

subproduto. Sendo os objetivos especificos dados por:
a) modelar propriedades de mistura de glicerol/agua supercritica, com diferentes
condigdes e composicoes;
b) avaliar as variaveis 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 &gua supercritica no software Aspen Plus;

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

software Aspen Economics para estimar 0s custos.

Com base no apresentado acima, a presente tese esta estruturada da seguinte forma: os
aspectos tedricos referentes ao tema abordado sdo apresentados no Capitulo 2, enquanto no
Capitulo 3 a metodologia do trabalho. No Capitulo 4 serdo descritos os resultados e as

respectivas discussdes, assim como no Capitulo 5 a conclusao do trabalho.
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2 FUNDAMENTAGCAO TEORICA

Nesta secdo sera discutido a fundamentacdo tedrica do trabalho, partindo das
propriedades da agua supercritica e da reforma do glicerol, posteriormente discutido sobre
modelagem termodinamica e o software Aspen Plus ®, finalizando com a abordagem sobre
viabilidade econdmica de processo.

2.1 AGUA SUPERCRITICA (ASC)

Fluidos supercriticos sdo fluidos valiosos na quimica e possuem uma grande variedade
de aplicacdes na tecnologia de protecdo ambiental, especialmente a dgua supercritica que é
comumente utilizada no estudo da producdo de hidrogénio e remocao de residuos organicos.
Devido as condigBes supercriticas apresentarem uma solubilidade muito boa e excelentes
propriedades de difusdo, a ASC consegue dissolver compostos insollveis e acelerar as reacées
quimicas (YANG; CHENG; JIA, 2018)
Processos em agua supercritica se caracterizam basicamente por operacdo sob condi¢cfes
de pressédo e temperatura superiores aqueles que definem o ponto critico da dgua (221 bar e 374
°C), onde, com 0 aumento da pressdo e da temperatura para as fases liquida e de vapor em
equilibrio, na fase liquida diminuem-se as interacBes intermoleculares devido a expansdo
térmica. Entretanto, para a fase vapor o efeito da compressdo é predominante ao da expansao
térmica, resultando em uma maior interacio (MIGUELEZ, 2000). Assim, as propriedades de
liquido e de vapor se aproximam, até que, no ponto critico, coincidem. Nesse ponto, ha apenas
uma fase (fase supercritica) com propriedades intermediarias entre as dos liquidos e gases,
como observado no diagrama de fase na Figura 1.

Figura 1 — Diagrama de fases para dgua supercritica
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Quando a pressdo e temperatura critica sao ultrapassadas, a agua nao é mais um liquido,
uma vez que ndo se tem a fase liquida quando a temperatura critica é superada. No entanto, a
agua também ndo é vapor, uma vez que ndo é possivel uma fase vapor com pressoes superiores
a pressdo critica. Como consequéncia, um estado completamente novo é atingido, o qual €
chamado estado supercritico, sendo, portanto, entre um liquido e um géas, onde algumas das
suas propriedades fisicas estdo mais proximas de um gas, enquanto algumas outras propriedades
correspondem as de um liquido (CASTELLO, 2013).

Por causa das mudancas drasticas que sofrem as propriedades da agua no ponto critico
nos processos conduzidos sob essas condigdes, 0s principais inconvenientes das operagoes
realizadas em condicGes abaixo do ponto critico sdo eliminados, devido as propriedades
especiais contidas no estado supercritico (PIORO; MOKRY ,2013).

2.1.1 Propriedades da &gua supercritica

A massa especifica da agua supercritica é relativamente elevada, quando comparada
com vapor (BROLL et al, 1999). Na Figura 2, a densidade é apresentada em funcdo da
temperatura a uma dada pressdao. Pode-se notar, abaixo da pressdo critica (221 bar), uma
mudangca de fase observada pelas linhas retas verticais, o que indica uma queda brusca de massa
especifica, como no caso da agua passar do estado liquido para o estado de vapor, na qual a
temperatura (temperatura de ebuli¢cdo) aumenta a medida que a presséo € elevada (CASTELLO,
2013). Os dados de massa especifica foram retirados de Wagner e Pruf3 (2002).

Figura 2 — Massa especifica da &gua como funcdo de T e P
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VariacOes de massa especifica sdo particularmente importantes nos processos com agua
supercritica, pois afeta diretamente a vazdo volumétrica de alimentacdo. Nesse sentido, a ASC
requer maiores volumes para reatores do que a dgua em condi¢Ges normais, e isso representa
uma desvantagem em relac&o a essa tecnologia (DE BLASIO; JARVINEN, 2017).

A 4gua supercritica possui uma massa especifica que é facilmente modificada pela
pressao e temperatura e na regido supercritica ndo se observam linhas retas, embora em torno
do ponto critico o valor de massa especifica diminua, (BRUNNER, 2014, MANJARE;
DHINGRA, 2019).

Um fator bastante importante é que todas as propriedades fisicas da dgua supercritica
mostram uma variabilidade muito elevada em torno do ponto critico. Em torno dessa regiao,
uma variagdo muito pequena na temperatura provoca uma mudanca importante nas
propriedades do fluido, ficando evidente na capacidade calorifica isobarica, Cp, da agua

supercritica em funcdo da temperatura e pressdo observada na Figura 3.

Figura 3 - C, da 4gua como fungdo de T e P
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Fonte: O Autor (2019).

Um comportamento notavel da &gua supercritica € o comportamento da constante
dielétrica estatica, €. O parametro expressa a polaridade de um solvente, que é a capacidade das
moléculas para formar dipolos, onde essa propriedade determina se certa substancia pode ser
dissolvida em um determinado solvente ou ndo. Agua 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 supercritico, a constante dielétrica se reduz a
valores tipicos de solvente ndo polar (BRUNNER, 2014; CASTELLO, 2013).
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A reducdo da constante dielétrica acontece devido a reducdo do nimero de pontes de
hidrogénio na 4gua em altas temperaturas (WEINGARTNER; FRANCK ,2005). Na Figura 4,
€ mostrado o comportamento da constante dielétrica em funcdo da pressdo e temperatura,

confome os autores Uematsu e Franck (1980).

Figura 4 — Constante dielétrica da &gua € em fungdo da temperatura
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Fonte: O Autor (2019).

Weingértner e Franck (2005) afirmam que a agua supercritica € um solvente muito
interessante, pois a agua, como o fluido supercritico, € um solvente eficaz para os compostos
organicos, como por exemplo, o glicerol. E completamente miscivel com muitos gases,
incluindo oxigénio, ou seja, processos oxidativos em uma Unica fase supercritica possuem
baixas resisténcias a transferéncia de massa (MIGUELEZ, 2000), além disso, o pequeno valor
da constante dielétrica faz com que os sais inorganicos sejam praticamente insollveis em agua
supercritica, precipitando-os, o que favorece sua separacdo, mas também a corrosdo dos

equipamentos que operam com agua supercritica (BERMEJO;COCERO, 2006).

Outra caracteristica importante de &gua supercritica é o seu produto idnico que é
definido como o produto entre a concentracdo molar dos ions HzO" e OH™ que estdo em
equilibrio com as moléculas de &gua ndo-dissociada. Em condigdes de ambiente, o produto
ionico da agua pura Kw é dado por 10™* M ou, pKw € 14, dando uma medida de quantos jons
estdo presentes, 0 que é determinante para o equilibrio acido-base e para a seletividade em
relacdo a certos tipos de reacdo (CASTELLO, 2013). A Figura 5 dispde o pKw em funcgéo da

temperatura e pressao de acordo com Marshall e Franck (1981).
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Figura 5 - pKw como fungdode T e P
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Fonte: O Autor (2019).

Uma vez que o ponto critico é ultrapassado, o pKw aumenta drasticamente de modo que
a gua se torna um meio pobre para reacdes ibnicas e reacGes de radicais livres sdo favorecidos
e 0 processo de reforma/oxidacao nessas condicOes parece ter lugar por meio de um mecanismo
de radicais livres (MIGUELEZ, 2000).

A agua supercritica tem uma viscosidade de uma ordem de grandeza menor do que a
agua liquida e, por consequéncia, os coeficientes de difusdo e a mobilidade i6nica sdo uma
ordem de magnitude maior (DE BLASIO; JARVINEN, 2017). Quando a massa especifica da
agua supercritica € alta, a sua viscosidade é baixa em comparacdo com o liquido correspondente
sob condicdes normais. Desta forma, as moléculas de soluto conseguem difundir-se facilmente
por meio da agua supercritica, o que ajuda a fazer com que seja muito favoravel para as reacoes
em ambiente de alta velocidade (MIGUELEZ, 2000).

Liu, He e Zhang (2012) reportaram que existe que uma diminui¢do importante da
viscosidade da &gua em uma temperatura entre 300 e 500°C, na qual se observou uma
viscosidade de 88,5 mPa.s a uma temperatura e pressao de 573 K e 21 MPa, enquanto que na
mesma pressdo em uma temperatura de 712 K a viscosidade passou para 26 mPa.s, na qual a
pressdo ndo apresentou efeitos na variagdo de viscosidade. Segue na Figura 6 a influéncia da

temperatura e pressdo na viscosidade dinamica.
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Figura 6 — Viscosidade dindmica em funcdo de T e P

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

De acordo com a Figura 7, que apresenta a entalpia em fungédo da temperatura, com a
pressdo acima de 22 MPa, ndo ha mudanca de fase (liquido ou vapor), com isso ciclos de
poténcia supercriticos oferecem vantagens quando comparados com os ciclos comuns, pois 0s
fluidos supercriticos oferecem maior eficiéncia térmica, menor taxa volume/energia fornecida
e menor cavitagdo e erosdo nas turbinas (DE BLASIO; JARVINEN, 2017).

Figura 7 — Variagdo de entalpia especifica em funcdo de T e P

-12000
-12500
-13000 A
-13500 -
-14000
-14500 A
-15000 A
-15500
-16000

Entalpia Especifica (kJ/kg)

100 200 300 400 500 600
Temperatura (°C)

——50bar =——100Dbar 200bar =——300bar =——400bar

Fonte: O Autor (2019).

A &gua supercritica, portanto, oferece um ambiente de reacdo Unico, com muitas

aplicacbes potenciais interessantes, tornando-se um meio de reagdo muito promissor para
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reacOes de reforma, pois se comporta como um solvente organico de baixa polaridade,

eliminando as barreiras para transferéncia de massa conduzida em uma Unica fase homogénea.

2.2 REFORMA DO GLICEROL EM AGUA SUPERCRITICA

Nesta secdo serdo discutidos os principais processos relacionados aos processos em agua
supercritica, 0s principais mecanismos de reacdes envolvendo o glicerol em agua supercritica

e 0s respectivos processos de reforma.

2.2.1 Processos com agua supercritica

A polaridade da &gua muda com a pressao e a temperatura em condicdes supercriticas e
se torna um solvente ndo polar completamente miscivel com organicos. A &gua supercritica
demonstra total miscibilidade com oxigénio, criando um meio de reacdo homogéneo, o que
torna a ASC um meio muito apropriado para a reforma e oxidacédo (IBRAHIM; AKILLI, 2019,
MANJARE; DHINGRA, 2019).

A reforma em agua supercritica (RASC) destaca-se por operar com um sistema de alta
pressao e alta temperatura seja ele com ou sem a inser¢do de catalisadores, fluxo continuo ou
intermitente, se existe fluido de arraste, entre outros fatores (TEIXEIRA, 2012).

O processo de reforma em &gua supercritica apresenta varias vantagens, a primeira delas
é a alta solubilidade dos intermediarios da reacdo que conseguem reduzir a formacéo de coque
devido a maior colisdo entre a &gua e a molécula organica (KRUSE, 2008), a alta solubilidade
do gas produzido devido a reacdes em uma fase Unica, pois 0s principais produtos gasosos,
como alcanos, monoxido e didxido de carbono, hidrogénio e oxigénio sdo completamente
misciveis em agua supercritica (WEINGARTNER; FRANCK, 2005). Elimina o alto consumo
de energia com a secagem de biomassa que contenha dgua, como vaporizacdo na pir6lise ou
destilacdo em processos bioquimicos, uma vez que 0s processos tipicos precisam de no maximo
10% de 4gua em massa (SUSANTI; KIM; YOO, 2014).

Uma importante caracteristica da reforma em agua supercritica se deve, também, ao fato
de que, no processo, diversos tipos de reagentes podem ser utilizados devido a variacdo da
constante dielétrica da ASC, pois, controlando a massa especifica e a temperatura, a agua
supercritica pode agir como um solvente polar, semipolar e apolar, que consegue solubilizar

compostos de carbono que sdo matérias primas tipicas para a producao de hidrogénio, reduzindo
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a barreira de transferéncia de massa nos sistemas de reacdo convencionais do processo de
reforma (SUSANTI; KIM; YOO, 2014).

Altas pressbes de trabalho significam altas massas especificas do fluido que permite
gaseificadores mais compactos, incluindo reatores e unidades de processo (TAYLOR et al.,
2003). Além da reacdo em Unica fase e baixa resisténcia, a transferéncia de massa melhora a
gaseificagdo de materiais, facilitando reagcdes como as de hidrdlise e pir6lise, com um pequeno
tempo de residéncia de reacdo e utilizacdo de reatores de tamanhos menores, além de produzir
hidrogénio a alta pressao, eliminando o custo de pressurizacdo do gas produzido (SUSANTI et
al., 2010).

Apesar de diversas vantagens, algumas desvantagens séo observadas nos processos em
ASC, como, por exemplo, condi¢fes em alta temperatura e pressao que necessitam de materiais
especificos para confeccdo de reatores para operacdo segura, além das consideracdes de
corrosdo e de resisténcia a hidrogénio. A alta temperatura e pressdo da reacéo e o contato com
hidrogénio podem diminuir a resisténcia mecéanica das ligas metélicas, ou seja, altos
investimentos sdo necessarios para o desenvolvimento de um sistema de reforma em ASC
(CALZAVARA et al., 2005).

Uma vez que as reacOes de reforma sdo endotérmicas, altas temperaturas sdo necessarias
Para aumentar a eficiéncia energética do sistema de gaseificacdo, o calor das correntes de saida
deve ser recuperado por um trocador de calor, pois a recuperacdo de energia é um fator
importante no design para escala comercial e eficiéncia de custo para plantas de reforma em
agua supercritica (SUSANTI; KIM; YOO, 2014).

A solubilidade limitada de sais em agua supercritica pode causar 0 entupimento em
reatores ou em tubulacGes associadas, além de preencher poros de catalisadores, se a reacao ndo
for controlada. Esse problema pode ser mais severo, se a matéria-prima possuir altos valores de
impurezas inorganicas, mesmo que o material possa catalisar a reacdo para formacdo de
hidrogénio (WATANABE et al, 2004).

Diversos trabalhos na area de reforma em &gua supercritica e com diversos materiais
foram publicados recentemente, como por exemplo, geracdo de metanol a partir de glicerol e
etilsulfureto em ASC (CARR et al., 2016), reforma catalitica com ASC no tratamento de
residuos dos moinhos de oliveira para geracao de hidrogénio (CASADEMONT et al., 2018),
utilizacdo de residuo de polimero ABS em ASC para tratamento (LI1U et al.,2018), gaseificacao
do licor negro com palha de trigo em ASC (CAO et al, 2018), gaseificagédo de carvdo em ASC
(CHEN et al, 2018) gaseificacio de residuo da industria de papel em ASC (PURKAROVA et
al., 2018) , gaseificacdo da microalga Chlorella vulgaris em ASC (TIONG; KOMIYAMA,
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2019), demonstrando, dessa forma, que a reforma em &gua supercritica € um processo bastante
versatil, promissor e inovador.

A reforma € um processo termoquimico que permite a conversdo de matérias-primas,
ricas em carbono e hidrogénio, em um produto gasoso com potencial energético, chamado de
gés de sintese, composto, em sua maioria, por Hz, CO, CH4, CO>, podendo apresentar pequenas
quantidades de hidrocarbonetos como CzH>, C2Hs e CoHes (LORA et al, 2012; BASU, 2013).

A reforma do glicerol bruto surge como uma alternativa de valorizacdo ao excesso de
glicerol gerado pela industria do biodiesel, pois se acontecer a queima do glicerol em baixas
temperaturas pode gerar a acroleina, uma substancia toxica, por esse motivo que a combustao
do glicerol ndo é aconselhada (ANITHA; KAMARUDIN; KOFLI, 2016); além disso, a baixa
massa especifica energética, alta viscosidade e emissdo de particulas desfavorecem a combustao
do mesmo (BOHON, 2011).

Atualmente o glicerol bruto, proveniente do biodiesel, apresenta baixo valor de venda e
a sua composicao limita a sua aplicacdo em industria de transformacao e quimica fina em geral.
Por outro caminho, a sua purificacdo acarreta a um consumo excessivo de energia, tornando o
processo pouco vantajoso (ALMEIDA, 2016).

Entre diversas possibilidades, a conversdo de glicerol em hidrogénio e gases de sintese,
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 H. € pela reforma a vapor do
metano, que € um combustivel fossil, uma maneira de desenvolver uma rota econdmica
sustentavel de Hz é por meio de a¢gBes ambientalmente favoraveis como a utilizacdo do glicerol
(CASTELLO; FIORI, 2015).

Assim, o glicerol se apresenta como um forte candidato para a producédo
de hidrogénio, como combustivel renovavel, com menores impactos ambientais e mais atrativos
do ponto de vista econdmicos devido ao excesso no mercado proveniente da inddstria do
biodiesel (LEAL; SORIA; MADEIRA, 2016).

A reforma do glicerol para producdo de hidrogénio pode ser feita por diversas formas,
como a reforma a vapor, oxidacdo parcial, reforma autotérmica, reforma seca, reforma seca
autotérmica, pirolise, reforma em fase aquosa e reforma em agua supercritica, onde cada uma
esta explicada a seguir.

A reforma a vapor € a reforma do glicerol com vapor de agua como agente oxidante
(LEAL; SORIA; MADEIRA, 2016), a oxidacédo parcial consiste na utilizacdo de oxigénio na
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reacdo da reforma tendo a vantagem de ser um processo extremamente exotérmico ndo sendo
necessario fornecimento de energia ao processo (WANG, 2010)

A reforma autotérmica é uma combinacao da reforma a vapor e da oxidagdo parcial em
que ha geracdo de energia por meio da oxidacao parcial do glicerol e existe um balanceamento
energeético dos dois processos, endotérmico e exotérmico (LEAL; SORIA; MADEIRA, 2016).

A reforma a seco (ou reforma do CO>) consiste na reforma do glicerol ap6s a adi¢éo de
CO2 ao processo, gerando gas de sintese e carbono, necessitando de fonte de energia (WANG
et al., 2009). A reforma a seco autotérmica é uma combinacdo da reforma a seco com a
oxidag&o parcial para produgdo hidrogénio e ao contrario da reforma de CO2 ndo necessita de
fonte externa de calor e gera menos carbono na fase sélida (KALE; KULKARNI, 2010). E a
pirélise é a decomposicdo de glicerol em temperatura elevada (650-800°C) para producéo de
hidrogénio (VALLIYAPPAN; BAKHSHI; DALAI, 2008).

A reforma em fase aquosa utiliza &gua liquida, e ocorre a baixas temperaturas, sem que a
sua vaporizacao seja necessaria (WEN et al, 2008) e a reforma em agua supercritica é utilizada
agua no estado supercritico, em que a temperatura e pressdo estdo acima do ponto critico
(MARKOCIC, 2013).

Entre os tipos de reforma, a reforma em &gua supercritica (RASC) é uma das tecnologias
emergentes com mais vantagens para producdo de hidrogénio e outros gases importantes
(KRUSE, 2008, CASTELO; FIORI, 2015, GALERA; ORTIZ, 2015).

2.2.2 Reacbes da reforma do glicerol bruto em &gua supercritica

Para melhor entender a producdo de hidrogénio e gas de sintese a partir do glicerol bruto
e 0 processo em agua supercritica, devem-se conhecer as reacdes que ocorrem na reforma do
glicerol bruto. O glicerol bruto é composto do glicerol e de metanol em sua maioria, € as reaces
de decomposicdo dos dois compostos sdo fundamentais para entender o processo de reforma
em agua supercritica.

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

de reforma do glicerol.
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Tabela 1 — Principais reacfes no processo de reforma do glicerol

Reacdo AHRggk(KJ/mol)
Reacdes de oxidacdo do glicerol

C3HgO3z + 0,5 02 »2CO + CO2 + 4H> -32
C3HgO3 + 3,5 02 — 3CO2 + 4H20 -1565
C3HgO3 + 1,5 02 — 3CO2 + 4H> -598
Reforma a vapor do glicerol

C3HgOz+ 3 H,O —»3CO2 + 7H> 128
Metanacéo do CO

2CO + 3H; < CH4 + H20 -206
Metanacédo do CO-

CO2+4H2 < CHs + 2H20 -165
Reforma a vapor do metano

CH4 + H20 «» 3H2+ CO 207
Reforma seca do metano

CHs + CO2 &> 2H2+ 2CO 247
Decomposicdo do metano

CHz > 2H2 + Cgy 76
Gaseificacdo do carbono

C) + 2H20 < 2H2 + CO2 90

Fonte: Adaptado de Freitas e Guirardello (2014).

2.2.2.1 Decomposic¢éao do metanol

Existem inumeras reacGes com metanol em agua supercritica, onde a principal reacdo é a
decomposi¢do do metanol, apresentada na Equacdo 1. A reacdo water gas shift (WGS)
(Equacdo 2) utiliza o mondxido de carbono produzido da decomposicdo e a dgua para produzir
diéxido de carbono e hidrogénio, demonstrada na Equacdo 2 (BOUQUET, 2012). Também
pode ocorrer a metanagédo, formacgao de metano a partir de hidrogénio e monoxido e didxido de
carbono, demonstrada nas Equactes 3 e 4 (BOUKIS et al, 2003).

CH3;0H — 2H, + CO (1)

H,0 + CO & H, + CO, )

3H, + CO © H,0 + CH, ©)
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4H, + CO, & 2H,0 + CH, 4)

2.4.2.2 Decomposicgao do glicerol

Enquanto que a decomposicdo do metanol é bastante simples, a decomposicéo do glicerol
é mais complexa. A primeira etapa da decomposicdo do glicerol em ASC envolve a
desidratacdo em hidroxiacetona, se o grupo hidroxila primério for removido, ou em 3-
hidroxipropapanal se o grupo hidroxila secundario for removido, pois a remocao do grupo
hidroxila primaria é mais favorecido, a ndo ser que tenha presenca 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 compressao a quente do glicerol promove a primeira cisdo carbono-carbono (C-C) dos
intermediarios proximos a regido critica e a hidroxiacetona se decompde em acetaldeido e
formaldeido. Em outra reacdo de desidratacdo, o 3-hidroxipropanal, que ¢ um produto
relativamente instavel, transforma-se na acroleina (ORTIZ et al., 2013).

A Figura 8 apresenta 0 esquema das possiveis reacdes que ocorrem na decomposicao do
glicerol em &gua supercritica.

Figura 8 — Possiveis reagfes de decomposicédo do glicerol
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Fonte: Adaptado de Ortiz et al.(2013)
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Utilizando os caminhos de desidratacdo do glicerol, na decomposi¢do térmica do glicerol
em acetaldeido e formaldeido, forma-se uma molécula de hidrogénio, uma molécula de metano
e duas de monoxido de carbono e tracos de etano, se a decomposic¢do for completa e sem
carbono sélido formado. Entretanto, a acroleina € um dos intermediarios, podendo formar as
seguintes reagdes de quebra do eteno (etileno) (Equacéo 5), hidrogenagdo do carbono (Equagéo
6) e a gaseificacdo do carbono (Equacdo 7) (ORTIZ et al., 2013), conforme apresentado a

sequir:
C,H, © 2H, + 2C s (5)
2H, + C(sy & CH, (6)
H,0 + Cisy © H, + CO (7)

Se toda a acroleina for convertida e todo carbono soélido for consumido, tera a formacao
de metano, hidrogénio e mondxido de carbono, saindo também na proporcdo de 1 molécula de
metano, duas de mondxido de carbono e 1 de hidrogénio.

Quando ¢ utilizado a reagcdo de WGS (Equacdo 2), pode-se resumir que a decomposicao

do glicerol é dada pela Equacao 8:

CsHs(OH); - 2CO + H, + CH, — 2C0, + 3H, + CH, 8)

Outro caminho que pode acontecer é a reacdo de reforma do metano (Equacdo 9) e a
decomposicdo do glicerol pode ser resumida, também, pela Equacdo 10 (ORTIZ et al., 2013).

CH, + H,0 & CO + 3H, 9)
CsH(OH); — 2CO + H, + CH, — 3CO + 4H, (10)

Tanto a reagdo WGS (Equacéo 2) quanto a reforma do metano ocorrem simultaneamente,
mas a reacdo que prevalece sob a outra depende das condigdes operacionais. A WGS ocorre
mais rapida que a reforma do metano devido as altas temperaturas, mas se o tempo de residéncia
no reator for elevado, ambas as reacdes chegam ao equilibrio (ORTIZ et al., 2013).

A formacdo de carbono solido pode ser explicada pela reacdo de Boudouard (Equacéo
11) e pelas reagbes de quebra como a do etileno e a do metano (Equacdo 12)
(PAIROJPIRIYAKULA et al., 2014).

2C0 & CO, + Cs (11)
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Outras duas equagOes importantes que conseguem explicar a formagdo do metano, séo as
reacOes de metanacdo do mondxido de carbono (Equacdo 13) e a metanagdo do didxido de
carbono (Equacdo 14) (ORTIZ et al., 2013).

CO + 3H, & CH, + H,0 (13)
€O, + 4H, & CH, + 2H,0 (14)

Com essas reagoes, a partir da reforma do glicerol bruto podem ser obtidos hidrogénio,

monoxido e didxido de carbono, metano e tracos de etano.

2.2.3 Processo de Reforma em &gua supercritica

A utilizacdo da reforma em agua supercritica, em reacdes cataliticas ou ndo cataliticas,
foi pesquisada por alguns autores.

Antal et al. (1985) foram os primeiros autores a estudarem a decomposicao do glicerol
em &gua supercritica, uma vez que observaram que a dgua em condicGes supercriticas exibia
diferentes propriedades da agua liquida convencional e promovia um excelente solvente para
pirélise. A decomposicdo do glicerol em dgua supercritica foi feita a 500°C e 34,5 MPa, obtendo
como produto gasoso uma mistura de H2, CO2, CO, CH4, CzH4 and C2He.

Byrd, Pant e Gupta (2008) realizaram experimentos de glicerol com agua supercritica
em um reator de leito fixo, com um catalisador de Ru/Al>O3, a temperatura de 700 a 800°C,
pressdo de 241 bar e concentracdo de glicerol de 5 a 40%, com um tempo de reacdo menor que
5 segundos. O glicerol foi completamente gaseificado, formando hidrogénio, diéxido de
carbono, metano e tracos de monodxido de carbono. Em concentrages de pequenas diluicGes
foi obtido o valor de 7 mol de hidrogénio/mol de glicerol de conversdo e com o aumento da
concentragéo do glicerol, a conversédo diminui.

Voll et al. (2009) formularam uma programacéo analitica com base na energia livre de
Gibbs para calcular a composi¢do de equilibrio para a gaseificacdo em agua supercritica do
metanol, etanol, glicerol, glucose e celulose. Garantindo, assim, encontrar uma solugéo para a
anélise termodindmica da gaseificagdo em &gua supercritica. Os resultados numéricos

indicaram que altas temperaturas e concentragGes baixas de alimentagdo aumentam a eficiéncia
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de producdo de hidrogénio para todos os reagentes estudados. Os célculos mostram baixa
producdo de mondxido de carbono.

Onwudili e Williams (2010) realizaram reforma do glicerol bruto, contendo metanol,
glicerol e éster de acido graxo, nas temperaturas de 300 a 450°C e pressao entre 8,5 a 31 MPa
em um reator batelada construido com Hastelloy C de 75 mL. O produto gasoso foi didxido de
carbono, hidrogénio e metano com baixas concentraces de mondxido de carbono e
hidrocarbonetos C2 a C4 e ndo houve formacéo de carvéo.

Van Bennekom et al. (2011) investigaram a reforma do glicerol puro, glicerol bruto e
metanol em um reator continuo nas temperaturas entre 450 e 650°C, tempo de residéncia entre
6 e 173 segundos e concentracdo de alimentacdo de 3 a 20%. Foi observado que 0 mecanismo
de decomposicao do glicerol envolveu a desidrata¢do de 1 mol de H>O/mol de glicerol, que 2
dos 3 carbonos do glicerol se transformam em 6xidos de carbono e que 1 deles se transforma
em CxHy e a eficiéncia de conversao de carbono para gas 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
emissdes. Por ajuste individual, o queimador foi feito para queimar o gas de sintese que € rico
em hidrogénio e glicerol, gerando energia térmica e elétrica.

Guo et al. (2012) realizaram a gaseificacdo do glicerol em &gua supercritica em um
reator tubular de fluxo continuo, com variacdo de temperatura de 445 a 600°C a uma pressdo
de 25 MPa e tempo de residéncia de 3,9 a 9,0s. Eles concluiram que o aumento da temperatura
influenciou na eficiéncia da gaseificacao, porém com o aumento da concentracao do glicerol a
eficiéncia diminuiu de 88% a 71% a uma temperatura de 567°C. Foram utilizados catalisadores
alcalinos para acelerar a reacdo de deslocamento e melhorar o rendimento de hidrogénio, em
uma ordem decrescente: NaOH > Na;COz > KOH > K,COsa.

Ortiz et al. (2013) pesquisaram sobre a reforma em &gua supercritica do glicerol em um
reator tubular sem a adicdo de catalisador, sendo realizado a 240 bar, temperatura de 750 a
850°C e concentracdo de glicerol de 5 a 30%, variando o tempo de residéncia de 12 a 160
segundos. Os resultados mostraram que a conversdo do glicerol foi em sua maioria completa
com excegdo da alta concentracdo de glicerol, chegando ao um valor de 88%. Foi obtida
conversdo em hidrogénio de até 4 mols de Ho/ mol de glicerol alimentado para 5% e 30% de
glicerol respectivamente e foi observado o efeito catalitico do material do reator de Inconel 625.

Tapah, Santos e Leeke (2014) estudaram a reforma de glicerol por gasificagdo catalitica

em agua supercritica a temperaturas 400 a 550 °C e pressdes de 170 e 270 bar, em um reator
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leito fixo (PBR) contendo um catalisador Fe2O3 + Cr20s. Os resultados indicaram que a elevada
temperatura e baixa concentracdo de alimentacéo tenderam a aumentar o rendimento do gas e
a seletividade para a producdo de H». A conversdo completa de glicerol foi alcancada a uma
temperatura elevada (550° C). O méaximo de 11% em peso de produtos liquidos foi obtido a
400° C (principalmente alil &lcool, metanol e formaldeido) e o catalisador obteve uma
estabilidade relativa ao ambiente da &gua supercritica por 9 h de operagéo.

Dianningrum et al. (2014) fizeram um estudo comparativo entre a gaseificacdo do
glicerol puro e dois tipos diferentes de glicerol bruto conduzido em agua supercritica. Os varios
tipos de impurezas do glicerol bruto, como os acidos graxos de ésteres de metilicos (FAME)
exibem um efeito negativo sobre o rendimento de gas de gaseificacdo e a eficiéncia de
gaseificacdo do glicerol bruto.

Pairojpiriyakul et al. (2014) investigaram a reforma do glicerol em &gua supercritica
(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 conversdo do glicerol, da mesma forma que diminuindo a concentracdo de
glicerol aumenta a conversdo. Os produtos gasosos obtidos foram hidrogénio (60% em base
molar), monoxido de carbono, didxido de carbono e metano com tragos de etano, etileno,
propano e propileno.

Castello e Fiori (2015) formularam um modelo termodindmico estequiométrico que é
baseado no equilibrio de reacdo, permitindo calculo para reacfes envolvidas. O modelo foi
proposto para seis componentes e 3 reacdes independentes, sendo validado para diferentes
alimentagcOes para entender a influéncia da biomassa e dos parametros de operacdo. Os
resultados demonstraram que a influéncia da presséo de operacéo foi limitada e que a producéo
de hidrogénio € influenciada pela razdo entre hidrogénio/carbono e oxigénio/carbono na
corrente de alimentacdo, além das consideracGes sobre a reacdo de water gas-shift e a
metanacdo na formacao de hidrogénio.

Ortiz et al. (2015) estudaram a producédo de hidrogénio da reforma do glicerol em &gua
supercritica em um reator tubular de leito fixo usando um catalisador a base niquel suportado
por Al203 e SiO2. Os experimentos foram realizados a uma pressao de 240 bar, temperatura
de 500 a 800°C, concentracao de glicerol de 5 a 30% da alimentacao e tempo de residéncia de
1,6 a 4,8 segundos no leito. A composicao seca do gas de saida foi H2, CO2, CO e CHg4, onde
os resultados mostraram que a conversao do glicerol em sua maioria foi completa, com excegéo

nas condicdes de alta concentracdo de glicerol e temperaturas menores.
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Reddy, Nanda e Kozinski (2016) estudaram a gaseificagdo em &gua supercritica em
diferentes misturas de glicerol/metanol (5 a 20% em massa), em diferentes condicGes de
temperatura (450 a 600°C) e presséo (23 a 25 MPa) com um tempo de residéncia de 45 segundos
em um reator continuo tubular. A andlise termodinamica foi feita utilizando o Aspen Plus

baseado no método de minimizagdo da energia livre de Gibbs.

2.3 MODELAGEM TERMODINAMICA

Na literatura, diversos meétodos foram utilizados na modelagem da reforma em éagua
supercritica (HANTOKO et al, 2018; BOUQUET, 2012; ORTIZ et al., 2011; CASTELLO;
FIORI, 2015; FREITAS; GUIRARDELLO, 2014). A principal diferenca entre os modelos esta
em distinguir se as reacdes estdo em equilibrio ou ndo. Se estiver em equilibrio, a modelagem
matematica é feita a partir de modelos termodindmicos e se ndo estiver em equilibrio, a
modelagem é feita por modelos cinéticos de reacao.

Se existe equilibrio ao longo das reaces e as reacdes assumidas sdo conhecidas, tem-se
0 caso da modelagem estequiométrica no equilibrio, de outra forma se as reacGes ndo forem
conhecidas, a composicao do equilibrio é calculada pela minimizagédo da energia livre de Gibbs,
sabendo apenas os produtos formados na reagdo (DE BLASIO; JARVINEN, 2017).

Os modelos de ndo equilibrio sdo definidos por modelagem matematica feita em cada
reacao e a conversdo dos produtos é calculada integrando as constantes cinéticas em reacoes de
conversdo, resultando em um sistema de equacdes diferenciais. Se a reacdo estiver proxima a
regido supercritica, mecanismos de reacdo i6nicos sdo utilizados, e se estiver na regido
supercritica, mecanismos de reagéo radicalar sdo utilizados (DE BLASIO; JARVINEN, 2017).
Na Figura 9 esta apresentado um esquema sobre 0s principais modelos matematicos envolvidos

NOS Processos em agua supercritica.
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Figura 9 - Principais modelos matematicos utilizados em processos com &gua supercritica

Modelos Matematicos -Processos em Agua
Supercritica

Modelos termodinamicos em equilibrio Modelos cinéticos matematicos

Reacdes ibnicas - baixas
temperaturas

—  Estequiométricos

Reacdes radicalares -
altas temperaturas

Nao-estequiométricos

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

Na modelagem de reacdo na reforma em agua supercritica do glicerol ¢ mais comum ser
utilizado o modelo termodindmico ndo estequiométrico, considerando posteriormente que a
reacdo esteja em equilibrio, mesmo que o equilibrio da reacédo seja algo dificil de alcancar, pois
necessita de um alto tempo de residéncia no reator (HANTOKO et al, 2018; ORTIZ et al., 2013;
FREITAS;GUIRARDELLO, 2014; REDDY; NANDA; KOZINSKI, 2016; BOUQUET, 2012)

2.3.1 Minimizagé&o da energia livre de Gibbs

O célculo de equilibrio de fase que corresponde a minimizacao da energia livre de Gibbs
de um sistema, a temperatura (T) e pressdo (P) constante, com o respectivo nimero de mols de
cada componente em cada fase (ni¥), para um sistema de NP ndmero de fases e NC niimero de
componentes, tem-se (ROSSI; CARDOZO-FILHO; GUIRARDELLO, 2009):

G = leggl ?]:Cl nmc (15)

Em que ni¥, i é o nimero de mols do componente i em k fases e wX é o potencial quimico em
funcdo da composicao de fase k, temperatura (T) e pressdo (P) e NP nimero de fases e NC
nimero de componentes. A equacdo 15 pode ser reescrita pelos termos da fugacidade
apresentada na Equacéo 16:
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G = S, 21 nf [ + RTIN L] (16)

Considerando pi° como o potencial quimico do componente puro i no estado de referéncia, fi°
é o coeficente de fugacidade do componente puro do estado de referéncia e R é a constante
universal dos gases. O estado de referéncia da fase vapor é dado como o gas ideal na
temperatura do sistema e 1 bar, para a fase liquida € utilizada a fugacidade do componente puro
i na fase liquida na temperatura do sistema e para a fase solida, o estado de referéncia é dado
pela fase solido a 298 K e 1 bar.

O sistema, em condi¢ao de minimizagao da energia livre de Gibbs, ainda precisa seguir
restrigdes determinadas, sendo elas dadas pela ndo negatividade do niimero de mols e
conservagao de atomo (FREITAS, 2015).

A nao negatividade de nimero de mols faz com que o nimero de mols por fase e por

componente seja positivo, conforme indica a Equagao 17:

n¥>0,i=1,..,NC,k=1,..,NP (17)

Onde NC é o nimero de componentes no sistema e NP é o nimero de fases formadas nas
condigdes de pressao e de temperatura.

A conservagdo de atomos se aplica para sistemas que se encontram tanto em equilibrio

quimico como equilibrio de fases combinados, descritos na Equagao 18:
k NC
) am (B nf) = XV aminf ,m = 1,..., NE (18)
onde ami € o nimero de atomos do elemento i no componente m e NE € o nimero
de elementos que possuem o 4&tomo em questdo em sua composi¢ao.
A abordagem de Castillo e Grossmann (1981) para a minimizacdo da energia de Gibbs

pode ser trabalhada como uma mistura com possiveis fases solidas, liquidas e gasosas,

obsrervadas na Equacao 19:
G(T,P,nf,nj,n?) = ¥ u? (T, P, y;).nd + X5 ub (T, P, x).nj + p.ni (19)
Na qual:

p? = uf(T,P) + RT InP + RTIny; + RTIng; (20)
= ul(T,P) + RT In P5% + RTInx; + RTlny; (21)
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ui = (T, P) (22)

Em que ¢i é o coeficiente de fugacidade do componente i nas condigdes de processo, yi € 0
coeficiente de atividade nas condicdes de processo, P* é a pressdo de vapor no componente i
na temperatura do processo, X; e y; sdo a composi¢do do componente i nas fases liquida e vapor
respectivamente. A determinacédo da fugacidade (fase vapor ou liquida) ou do coeficiente de
atividade é feito por meio de modelos termodindmicos.

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, otimizacdo e monitoramento do
desempenho para a industria quimica. O programa dispde de um grande nimero de modelos de
propriedades fisicas, dados e métodos de estimativa que cobrem grande parte dos processos de
comportamento simples e ideal bem como 0s processos com misturas ndo ideais. O Aspen
Plus® é capaz de fazer uma analise de sensibilidade para gerar convenientemente as tabelas e
os graficos que mostram como o desempenho do processo varia com mudangas feitas nas
especificacfes do equipamento e nas condi¢cOes de operacao selecionadas.

Por meio das especificacbes de projeto, o programa calcula condic¢des de operacéo ou
parametros de equipamentos para encontrar o desempenho desejado, e ainda pode determinar
as condicdes de operacdo que maximizardo qualquer fungéo objetivo especificada, incluindo a
taxa de producdo do processo, 0 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 representacdo exata, validando a planta real. (NUNES, 2008).

2.4.1 Reforma em agua supercritica no Aspen Plus®

O Aspen Plus® contém pacotes em que a as propriedades termodindmicas dos
componentes do sistema em agua supercritica/glicerol pode ser estudada, usando diferentes

tipos de reatores, configuracOes e variaveis de processo para a sua posterior analise energética.

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

Kwong na simulacdo de reforma do glicerol em &gua supercritica utilizando o software Aspen
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Plus®, fazendo uma andlise de sensibilidade com glicerol puro e bruto analisando o efeito de
parametros de operacao.

Ortiz et al. (2013) simularam um processo para a reforma de glicerol utilizando agua
supercritica, tiveram como objetivo produzir poténcia maxima e hidrogénio a partir de um
sistema autossuficiente de energia em que a rota selecionada aproveitou a energia do gés do
produto, na saida do reformador, convertendo em trabalho através de uma turbina. A avaliagéo
da eficiéncia global do processo foi realizada por analise energética e exergética, utilizando o
Aspen Plus®.

Galera e Ortiz (2015) fizeram uma analise técnica e econdémica de dois processos de
reforma do glicerol, a reforma em &gua supercritica e a reforma autotérmica, estimando uma
planta de 1000 kg/h de glicerol, conseguindo obter um preco maximo para venda de hidrogénio
de 5,75 $/kg para a reforma autotérmica e 5,36 $/kg para a reforma em agua supercritica.

Gagliano et al. (2017) propuseram um modelo baseado no equilibrio, desenvolvido no
Aspen Plus® para a gaseificacéo de residuos da agricultura em que a predicéo da reforma incluiu
a formacao das espécies gasosas, a formacdo de carvéo e a descricdo do processo por meio do
balanco de massa e energia e das reacdes de metanacdo e Water Gas Shift (WGS).

Adnan e Hossain (2018) estudaram a gaseificacdo de diferentes biomassas de
microalgas, utilizando um modelo integrado de biomassa e formacéo de coque, empregando o
Aspen Plus® para a gaseificagio em agua supercritica, cujo o controle de O, melhorou a
gaseificacdo e a eficiéncia do sistema.

Patcharavorachot et al. (2018) estudaram no Aspen Plus® a reforma do glicerol em dgua
supercritica com um sistema integrado a uma célula de combustivel com 6xido sélido (SOFC),
utilizando no fluxograma anodo e cétodo do processo, conseguindo pelo simulador, uma
conversdo do processo maxima de 71,56% e uma porcentagem de 87% de hidrogénio obtido.

Hantoko et al. (2018) simularam no Aspen Plus® a producdo de hidrogénio no
tratamento de lodo de esgoto em &gua supercritica, investigando a influéncia de diversos
parametros de operacdo utilizando a minimizacdo da energia de Gibbs para obtencdo dos
resultados, demonstrando que em altas temperaturas se obtém os maiores valores de obtencdo

de hidrogénio.

2.5 VIABILIDADE ECONOMICA DO PROCESSO

As decisdes técnicas e ambientais sdo fortemente impactadas pelos fatores econémicos,

portanto estudar a viabilidade econémica do processo é fundamental para avaliar a viabilidade
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de novos projetos, para melhorar o desempenho de processos existentes, além de tomar
decisdes de projeto e operacdo, comparar alternativas, decidir direcdes estratégicas e
estabelecer politicas solidas para processos e produtos (EL-HALWAGI, 2017).

O desempenho econdmico previsto em um processo, tanto na fase de projeto como na
operacéo, pode ser medido por meio de fungdes do tipo lucro ou custo, podendo ser utilizados
tais critérios em problemas de simulagdo como de dimensionamento. Em problemas com graus
de liberdades, o critério de desempenho econdmico serve para guiar a busca do
dimensionamento 6timo (PERLINGEIRO, 2005).

Existem dois custos primarios que devem ser avaliados, o investimento de capital e 0s
custos operacionais. O investimento total de capital ou custo de capital € o dinheiro necessario
para comprar e instalar a planta e para propiciar as despesas necessarias para iniciar a operacao.
Quando a planta estiver em operacdo, as despesas continuas e recorrentes para operar a planta

s&0 0s custos operacionais ou despesas operacionais (EL-HALWAGI, 2017).

2.5.1 Custos de capital

Os custos de capital sdo custos associados a construgdo de uma nova planta ou
modificagdo de uma planta existente; eles incluem os custos de capital para suprir as instalagdes
necessarias a fabricacdo e instalagdo, chamados de capital fixo, e custos necessarios para inicio
da operacédo 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 sdo 0s custos com equipamentos
comprados, instalacdo de equipamentos adquiridos, instrumentacdo e controle, tubulagéo,
sistemas elétricos, construcdo de edificacdes incluindo servicos de instalacbes e obtencdo e
melhoria do terreno. Os custos indiretos sdo 0s custos de engenharia e supervisdo, despesas
legais, despesas de construcgéo, taxas do contratante e contingéncia.

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 necessario para pagar 0s equipamentos de processo e as unidades
auxiliares, aquisicdo e preparacdo do terreno a ser construido, estruturas civis, instalacdes e
sistemas de controle. Por outro lado, 0 WCI é o dinheiro necessario para pagar pelos gastos até
0 momento em que o produto é vendido, bem como as despesas necessarias ao armazenamento;

e 0 WCl varia entre 10% e 25% do custo de capital.
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Turton et al. (1998) citam que existem cinco classificagbes geralmente aceitas nas
estimativas de custo de capital, que s&o mais aplicadas aos processos industriais, onde séo
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 informacdes do custo para
um processo completo retirado de plantas previamente construidas. Essa informacao de custo é
entdo ajustada usando fatores de escala apropriados para capacidade, para a inflacdo, para
fornecer o custo de capital estimado e a provavel precisdo 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 € determinado. Desta forma, o
custo total do equipamento é entdo dividido para dar o custo de capital estimado e a provavel
precisdo 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
gue o usado na estimativa do estudo e, além disso, o layout aproximado do equipamento é feito
juntamente com estimativas de tubulacdo, com instrumentacdo e requisitos elétricos. As
utilidades necessarias sdo estimadas e a provavel precisao da sua estimativa é em torno de 20%.
A estimativa definitiva requer especificacfes preliminares para todos 0s equipamentos,
utilidades, instrumentacdo, sistemas elétricos e variaveis externas; a provavel precisdo da sua
estimativa é em torno de 5%. Por ultimo, a estimativa detalhada requer a engenharia do processo
por completo, todas as variaveis externas e servi¢os, além das cotacdes de fornecedores para
todos os itens. Sendo assim, ao final da uma estimativa, a fabrica esta pronta para ir para a fase
de construcdo e a provavel precisdo 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 a fabricagéo
em si e as despesas gerais necessarias para a producdo, desenvolvimento de produtos e sua
distribuicdo (HAYDARY, 2019). Itens como matérias-primas, utilidades, méo de obra,
manutencdo, custos de laboratdrio, pesquisa e desenvolvimento, royalties e despesas gerais

estdo entre as principais despesas para o custo operacional (EL-HALWAGI, 2017).
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Os custos operacionais séo divididos em custos de fabricacdo e despesas gerais. Os
custos de fabricacdo sdo divididos em trés classificacBes: custos variaveis, taxas fixas e
despesas indiretas da planta (HAYDARY, 2019).

Peters, Timmerhaus e West (2004) associam aos custos variaveis a incluséo de despesas
diretamente associadas a operacdo de fabricacdo, envolvendo gastos com matérias-primas,
operadores, supervisores e administrativos diretamente ligados a operagdo, energia,
manutencdo, suprimentos, utilidades, royalties e catalisadores. As taxas fixas sdo despesas que
permanecem praticamente constantes de ano para ano e ndo variam muito com as mudangas na
taxa de producdo, como por exemplo, taxa de depreciacdo, impostos imobiliarios, seguros e
aluguel.

As despesas indiretas da planta sdo custos de servigos hospitalares e médicos,
manutencdo geral da planta, acdes de seguranca, despesas gerais de folha de pagamento como
pensdes, férias, previdéncia social e seguro de vida, restaurante e instalacGes recreativas e
beneficios especiais para empregados. Sdo semelhantes aos custos fixos, na medida em que néo
variam muito com as mudancas na taxa de producdo (PETERS; TIMMERHAUS; WEST,
2004).

Custos administrativos, marketing, pesquisa e desenvolvimento, estdo incluidos nas
dispensas gerais de custos operacionais (HAYDARY, 2019), além da gestdo de pessoas,
vendas, financiamento e pesquisa de mercado, em que tais custos raramente variam com o nivel
de producdo. No entanto, itens como pesquisa e desenvolvimento, distribuicdo e venda podem
diminuir se periodos longos de baixa producdo 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 distribuicdo e marketing, pesquisa
e despesas de desenvolvimento, despesas de financiamento e despesas de lucro bruto. As
despesas administrativas incluem os custos de salarios executivos e administrativos, material
de escritorio, manutencao em edificios e escritdrios e comunicagdes em geral. As despesas de
distribuicdo e marketing sdo custos fundamentais no processo de vender e distribuir os varios
produtos, incluindo despesas para manuseio de materiais, contéineres, expedicdo, escritdrios de
vendas, vendedores, técnicos em servico de vendas e publicidade.

As despesas de pesquisa e desenvolvimento sdo fundamentais para qualquer industria
que deseja permanecer em uma posic¢ao industrial competitiva, com custos para salarios de
especialistas, equipamentos especiais, instalacbes de pesquisa e honorérios de consultores
relacionados ao desenvolvimento de novas ideias ou melhoria de processos produtivos. As

despesas de financiamento incluem os custos adicionais envolvidos na aquisi¢do do dinheiro
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necessario para o investimento de capital, sendo geralmente limitada a juros sobre o dinheiro
emprestado. As despesas de lucro bruto sdo baseadas em leis de imposto de renda, onde essas
despesas sdo incidentes diretamente nos ganhos brutos detidos pela empresa (PETERS;
TIMMERHAUS; WEST, 2004).

2.5.2.1 Matéria prima

A materia prima € o material diretamente consumido na producao do produto, onde
pode ser dimensionado seu custo por meio de cotagdes cujos precos de alguns produtos
quimicos podem ser obtidos em periddicos. O custo com a matéria prima, com relacdo ao custo
operacional esta na faixa de 10-60% para Haydary (2019), ja para Peters, Timmerhaus e West
(2004), a faixa varia de 10-50%

Na industria quimica um dos maiores custos em uma operacao de producdo 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 balanco de massa do
processo mediante 0s precos conhecidos, ja os encargos com frete e transporte devem ser
incluidos no custo da matéria-prima (PETERS; TIMMERHAUS; WEST, 2004).

2.5.2.2 Utilidades

Vaérias formas de energia sdo necessarias para conduzir reacdes, agir na separacao de
componentes, fornecer o aquecimento ou resfriamento necessearios a maquinas e equipamentos
de processo e transportar materiais. As utilidades incluem combustivel, eletricidade, vapor,
agua, refrigerantes, ar e o tratamento de efluentes. Os célculos do balanco de energia
quantificam a necessidade de energia suficiente e 0s precos unitarios variam dependendo da
quantidade, do tempo e da localiza¢do (EL-HALWAGI, 2017, SILLA, 2003).

Os equipamentos de utilidades geralmente estdo localizados fora da area de fabricacao
e apresentam distintos processos, podendo considerar cada unidade de utilidade como um
produto distindo e estimar o custo (SILLA, 2003). Os célculos dos custos de utilidades podem
ser bastante complicados, pois para estimar 0s custos operacionais associados ao fornecimento
de utilidades, deve-se assumir o investimento de capital necessario para construir a instalacdo
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 balancos de massa e energia séo fundamentais para os processos de utilidade e sdo
utilizados para estimar os custos de utilidade, onde para uma planta quimica os custos com
utilidade podem ser calculados como 10 a 20% dos custos totais do produto (HAYDARY,
2019).

2.5.3 Andlise de viabilidade

Industrias de processo quimico produzem produtos de alto valor a partir de matérias-
primas de baixo valor. A capacidade de lucrar com o investimento monetario é a chave para o
sistema econdémico (TURTON et al., 1998) e para determinar a atratividade financeira de um
processo, 0 investimento deve apresentar os requisitos totais de capital e o custo de producéo
de um produto (SILLA, 2003).

A rentabilidade € utilizada como o termo geral para a medida do lucro que pode ser
obtido a partir de uma determinada situacdo, ou seja, € o denominador comum para todas as
atividades econdmicas. Entdo, a analise de lucros obtidas a partir do investimento de capital e
a escolha do melhor investimento entre varias alternativas sdo 0s objetivos mais importantes de
uma anéalise econdmica (PETERS; TIMMERHAUS; WEST, 2004).

Para um investimento valer a pena, como a instalacdo de uma industria de produtos
quimicos ou a renovacdao de uma planta existente, ele deve ser rentavel. No entanto, ndo é
suficiente que um empreendimento tenha grande lucro liquido, 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 sao definidas a seguir.

2.5.3.1 Retorno de investimento (ROI)

E uma medida de performance econdmica que apresenta uma das alternativas mais
comuns para o retorno sobre o investimento, é baseada nos ganhos anuais (ap0s os descontos
de impostos) sobre o investimento total de capital. Essa definicdo apresenta uma série de
alternativas, dependendo, entretanto, se 0s ganhos anuais sao antes ou depois dos impostos e se
o0 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 Equagdo 23:

lucro liquido anual

ROI (%) =

x100 (23)

total de investimentos

Se 0 ROI for calculado como uma média sobre todo o projeto, pode se calculado de

acordo com a Equagéo 24:

lucro liquido cumulativo

ROI (%) =

x100 (24)

vida da planta xtotal de investimentos

2.5.3.2 Periodo de retorno (PO)

O periodo de retorno (PO) é o tempo para que o fluxo de saida de um investimento
seja recuperado pelo fluxo de caixa de entradas geradas pelo investimento, ou seja, o tempo
para recuperar o investimento. E uma das técnicas de avaliacdo de investimento mais simples
(AL-MALAH, 2017).

Autores como Seider et al. (2016) e Towler e Sinnott (2013) explicam essa medida
como “periodo de payback (payout)” (PBP) e o definem como o tempo necessario para 0S
ganhos se igualarem ao investimento inicial.

A férmula para calcular o PO de um projeto depende se o fluxo de caixa por periodo
é uniforme ou ndo uniforme. Caso sejam uniformes, a formula para calcular é dada pela
Equacdo 25, de acordo com Al-Malah (2017):

Investimento inicial

PO =

" Fluxo de caixa de entrada por periodo

(25)

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

fluxo de entrada), € utilizada a Equacéo 26:

PO=A+2 (26)
Em que A é o ultimo periodo 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 periodo A e C ¢ o fluxo de caixa no
periodo 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
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2.5.3.3 Valor presente liquido (NPV)

Na avaliacdo do valor presente liquido (NPV) de uma planta proposta, o fluxo de caixa
é calculado a cada ano do projeto da planta, incluindo as fases de construcéo e partida. Com
uma taxa de juros epecificada, cada fluxo de caixa € descontado do seu valor presente, em que
a soma de todos os fluxos de caixa descontados é o valor presente liquido (NPV); o NPV fornece
um quantitativo para comparar o capital necessario frente aos produtos e processos da planta
(SEIDER et al., 2016). O valor presente liquido é sempre menor que o valor futuro total do
projeto devido ao desconto dos fluxos de caixa futuros (TOWLER; SINNOTT, 2013).

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

_ yn=t _Ckn
NPV = X3 e (27)
Nela, n é 0 ano, CF, é o fluxo de caixa no ano n, t é a vida do projeto em anos e 0 i é a taxa

interna (em porcentagem dividida por 100).
2.5.3.4 indice de rentabilidade (PI)

O indice de rentabilidade (PI) mostra a rentabilidade relativa de um projeto,
demonstrando o valor presente dos beneficios em relacdo ao valor presente dos custos. Se o
indice de rentabilidade de for maior que um, entéo o projeto pode ser rentavel, e se o indice for
menor que um, o projeto pode ser ndo rentavel. Se o nimero for igual a um, o projeto ndo
sofrera perdas ou ganhos, ou seja, estard no ponto de equilibrio (break-even point) (AL-
MALAH, 2017).

O PI é uma técnica de avaliacdo de investimento, que vai representar a proporgao entre
o retorno e o investimento de um projeto proposto, é uma ferramenta Gtil para classificar
projetos, porque permite quantificar o valor criado por unidade de investimento. Corresponde
a uma modificagdo do método do valor presente liquido, pois enquanto o0 NPV é uma medida
absoluta o Pl é uma medida relativa (AL-MALAH, 2017). Podendo ser calculado pelas
Equagdes 28 e 29:

Valor presente do futuro fluxo de caixa
py =Yalorp futuro J (28)

Investimento inicial requerido



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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Valor presente liquido

PI=1+

(29)

Investimento inicial requerido

2.5.3.5 Taxa interna de retorno (IRR)

A taxa interna de retorno é a taxa na qual o valor presente liquido (NPV) de um
investimento se torna zero, ou seja, é quando o valor presente liquido 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 atil de comparar o desempenho do investimento para projetos diferentes,
independente da quantidade de capital utilizada, da vida Gtil da planta ou das taxas de juros
vigentes (TOWLER; SINNOTT, 2013). Quanto maior o valor da IRR, mais lucrativo sera 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

Equacéo 30:

n=t _CFn  _
n=1 (1+i,)n - 0 (30)
Em que, n é 0 ano, CFn é o fluxo de caixa no ano n, t é a vida do projeto em anos e 0 i’ ¢ 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) € uma versdo aprimorada do calculo da
IRR, pois soma os fluxos de caixa negativos do inicio do investimento, levando em conta a taxa
de financiamento, como também soma os fluxos de caixa positivos do final do periodo, levando
em considerag&o a taxa de reinvestimento. Para usar o MIRR, duas taxas s&o necessarias: 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 Equagéo 31:

1/EPELP
MIRR (%) = {[_FTVV] - 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
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Nela EPELP é o periodo final da vida econémica do projeto, PV ¢é a soma dos fluxos de caixa
(desde o inicio do projeto), e FV é a soma dos fluxos de caixa positivos (até o final do ultimo

periodo).
2.5.3.7 Taxa liquida de retorno modificada (NRR)

A taxa liquida de retorno é calculada para o ultimo periodo de analise do projeto, é
calculada dividindo-se o NPV pelo valor presente dos fluxos de saida cumulativos (PVO) e
multiplicando o resultado por 100, sendo medido em porcentagem (AL-MALAH, 2017). Na
Equacéo 32 tem-se a definicdo da NRR:

NRR (%) = 7=x100 (32)

2.5.3.8 - Taxa de Retorno Contabil (ARR)

A ARR mede a contribuicdo do projeto para o lucro liquido da empresa, esse nimero é a razao
entre o rendimento liquido esperado anual médio do projeto e o investimento medio. Se a taxa
de retorno contabil for positiva entdo é uma indicacdo de que o projeto pode ser lucrativo. Se 0
sinal for negativo, o projeto pode nédo ser rentavel. Se esse nimero for igual a zero, o projeto
néo sofrera perdas ou ganhos (ponto de equilibrio) (ASPENTECH, 2012).

2.5.4 Avaliacdo econémica de processo com Aspen

O primeiro software de analise econémica desenvolvido pela AspenTech foi o Icarus
Process Evaluator (IPE), hoje conhecido como APEA (Aspen Process Economics Analyzer).
Foi desenvolvido para facilitar a preparacdo de projetos, estimativas de custos, analise de
investimentos e de dados laborais a partir do minimo de informacéo disponibilizada e esta
baseado na modelagem matematica de processos (CONCEICAO, 2016).

Os simuladores de processos Aspen permitem a avaliagdo econdmica de um processo de
diferentes maneiras. O APEA é um software de avaliagdo econémica 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 sdo mais exatas


https://onlinelibrary.wiley.com/action/doSearch?ContribAuthorStored=Al-Malah%2C+Kamal+IM
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quanto mais detalhadas forem as condicGes de processo definidas. Nelas os custos podem ser
estimados para uma planta ou apenas para equipamentos (TOWLER; SINNOTT, 2013).

O primeiro método para um usuario fornecer uma avaliacdo de um processo no Aspen
Plus ou Aspen HYSYS é a Avaliacdo Econdmica (Economic Evaluation), oferecendo uma
avaliacdo com base nas configuragfes da planta para mapeamento, dimensionamento,
utilidades e pardmetros de estimativa de custo. Com a ativacdo da Avaliagdo Econbmica, a
analise econdmica do processo simulado é feita e junto com todas as operagdes unitarias e 0s
detalhes dos resultados da avaliacdo sdo exibidos automaticamente (HAYDARY, 2019).

A base de dados da avaliagdo econdmica 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 preparacdo da instalacdo da fabrica. E
complementada com modelos de instalagdes fabris usados para desenvolver resultados relativos
as quantidades de equipamentos instalados, encargos com mao de obra, custos totais de
instalacdo assim como aos custos referentes a instalacdo da propria fabrica (CONCEICAO,
2016).

A modelagem matematica realizada na avaliacdo econdmica incide na estimativa de
custos baseadas nos equipamentos, ou seja, proveniente da analise dos parametros definidos
nas etapas de mapeamento e dimensionamento, criando assim modelos para cada unidade
processamento. Os custos de mao de obra e de materiais sdo gerados a partir dos modelos e
comparados aos dados disponiveis de processos com equipamentos semelhantes
(CONCEICAO, 2016).

O segundo método é a utilizacdo da Ativacdo Econdmica (Economics Active). Nele o
usuario passa pelo mapeamento e dimensionamento do processo, visualiza¢do do equipamento
para modificacdo e opcdo de avaliacdo. Quando comparado com o método de avaliacdo
econbmica, a ativacdo econdmica permite mudancas no padrdo de mapeamento e de
dimensionamento. O usuario pode mapear cada equipamento individualmente, ajustar os seus
tamanhos e materiais de construcao dos equipaments utilizados se necessario. Apds a ativacdo
econbmica, os resultados podem ser exibidos diretamente no simulador; entretanto, resultados
detalhados podem ser apresentados, quando selecionada a Analise de Investimento, pois
fornece informacdo de equipamentos, utilidades, matéria-prima, informagéo sobre fluxos de
produtos, investimento de capital e custos operacionais (HAYDARY, 2019).

A Ativagdo Econbmica permite realizar estimativas de custos equivalentes aos de
Classe V — Estimativas de Ordem de Magnitude, segundo a classificacdo 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 (CONCEICAO, 2016). A preciséo dos
resultados obtidos para essa estimativa de custos é equivalente a valores entre 30 e 50%
(TOWLER; SINNOTT, 2013). Se aumentar o nivel de informacgdes fornecidas ao software,
pode-se chegar a um nivel de Classe 1l (CONCEICAOQ, 2016) que possuem uma precisao entre
5e 10% (TOWLER; SINNOTT, 2013).

A Ativacdo Econdmica utiliza modelos que podem ser selecionados nas Opgoes
Econdmicas (Economic Options) em que o usuario pode selecionar um modelo e definir a
moeda com os fatores de conversdo. Entretanto, para correcGes mais detalhadas de opgoes, a
simulacdo deve ser enviada ao software APEA para uma avaliagdo econémica detalhada
(HAYDARY, 2019).

O APEA é um software independente, que pode ser iniciado a partir de um simulador
da prépria Aspen Tech, como Aspen Plus ou Aspen HYSYS, como também de outras
companhias como Chemstations, Hyprotech, SimSci entre outros (HAYDARY, 2019,
CONCEICAO, 2016).

Antes de enviar uma simulacéo para o APEA, o simulador de Economia (Economics)
tem que ser desativado. Depois de enviar a simulacdo para a APEA, o usuério pode definir
opcOes de analise econdbmica, como moeda, impostos, método de depreciacdo, vida util do
projeto e outros parametros. Entéo, os blocos de operacgéo da unidade podem ser mapeados para
equipamentos reais, que sdo posteriormente dimensionados e avaliados (HAYDARY, 2019).

O APEA fornece diferentes relatorios para analise, além de propiciar maiores detalhes
da andlise. O relatério contém todos os itens inerentes a economia de todo o processo, dos
materiais, dimensionamento e informac6es econdmicas, sendo um dos softwares mais robustos
de avaliacdo econdémica (HAYDARY, 2019).ik
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3 METODOLOGIA

A modelagem e simulacdo computacional no presente trabalho foram desenvolvidas
para validar, descrever e avaliar o processo de reforma do glicerol em agua supercritica. Para
isso, as simulacdes foram executadas no Aspen Plus 10.1®, o programa comercial de simulagdo
de processos quimicos, disponivel no Laboratério de Combustiveis da UFPE.

O trabalho foi baseado em cinco etapas:

a) estudo e avaliacdo dos modelos termodinamicos das propriedades dos sistemas agua-
glicerol;

b) estudo e avaliagdo do melhor modelo termodindmico a ser utilizado no simulador,
pelos dados experimentais dos sistemas representativos de reforma de glicerol com
agua supercritica em equilibrio;

c) andlise das variaveis de processo de uma unidade de reforma de glicerol bruto;

d) andlise econémica de equipamentos, materiais de constru¢do e configuracdo do
processo de reforma utilizando o software Aspen Economics;

e) estudo da viabilidade da planta de processo de reforma de glicerol residual utilizando

o0 software Aspen Economics.

3.1 ESTUDO E AVALIACAO DO MODELO TERMODINAMICO: PROPRIEDADES

Inicialmente foram estudadas as propriedades do sistema agua-glicerol a partir de
diferentes modelos termodinamicos disponiveis no Aspen Plus. O estudo das propriedades no
simulador foi feito a partir do fluxograma apresentado na

Figura 10, onde as correntes de agua (WATER) e glicerol (GLYCEROL) entram no
misturador (MIXER), saindo a corrente de mistura agua-glicerol (WATGLY).

Figura 10 - Fluxograma para estudo de propriedades no Aspen Plus ®
MIXER

——
iy WATER >

C— suveerol |

>

Fonte: O Autor (2019).
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Os dados de composicdo, temperatura e pressao foram adicionados nas correntes de
entrada do simulador (correntes WATER e GLYCEROL), assim como o0 modelo
termodinamico a ser utilizado, sendo na corrente de mistura da saida (WATGLY) os dados de
saida das propriedades da mistura a serem estudados. A partir dos dados de entrada e dos
modelos escolhidos no simulador, foi possivel obter diferentes propriedades com diferentes
composigdes agua e glicerol com diferentes modelos termodinamicos.

No simulador foi realizada analise de sensibilidade, variando a composi¢do molar da
mistura agua/glicerol, tornando-se possivel o estudo das propriedades como massa especifica,
volume molar em excesso e entalpia molar em excesso em diferentes condi¢Oes de pressdes e

temperaturas a partir de distintas composi¢fes da mistura.

3.2 ESTUDO E AVALIACAO DO MODELO TERMODINAMICO: EQUILIBRIO
QUIMICO

Foram comparados 0os modelos termodindmicos disponiveis no simulador com dados
experimentais dos sistemas glicerol/agua supercritica, glicerol/metanol/dgua supercritica. A
escolha do melhor modelo termodinadmico a ser utilizado foi realizada no simulador, de acordo
com o fluxograma apresentado na Figura 11 onde as correntes de 4gua (WATER) e glicerol
(GLYCEROL) (quando se calculou a mistura glicerol/metanol foi assumido apenas o nome
GLYCEROL para a corrente) tiveram as suas composi¢des ajustadas de acordo com os dados

experimentais.

Figura 11 — Fluxograma para selecdo do modelo no Aspen Plus ®

MIXER

% WATER » £
i

& GLYCEROL PUMP

Fonte: O Autor (2019).

RGIBBS

As correntes WATER e GLYCEROL forma adicionadas a um misturador a uma
temperatura e pressdao 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 pressdo da

mistura até a pressdo 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 pressdo especificadas do dado experimental, entra
no reator do tipo RGIBBS, um mddulo de reator que utiliza a minimizacdo 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 agua sai pela
corrente WATSEP.

Com os dados das correntes de entrada e os dados dos produtos gasosos formados na
saida do simulador, foi possivel avaliar e comparar os dados experimentais em literatura e pelos
diferentes modelos termodinamicos utilizados no simulador de processo.

Utilizando o melhor modelo disponivel no simulador para a modelagem do processo de
reforma do glicerol em agua supercritica foi possivel implementar o fluxograma no Aspen Plus®
da planta de reforma, levando-se em consideracdo os componentes envolvidos, bem como os

parametros de operacao.

3.3 ANALISE DAS VARIAVEIS DE PROCESSO DO SISTEMA GLICEROL BRUTO EM
AGUA SUPERCRITICA

Partindo dos dados de validagdo obtidos no software Aspen Plus® foi possivel estudar as
principais variaveis de processo de gaseificacdo/reforma de glicerol em agua supercritica,
simulando uma planta de uma unidade de reforma, analisando a producdo de H2 e dos gases
formados no processo de reforma como meio de sustentabilidade da planta.

Utilizou-se uma vazao de 2000 kg/h de glicerol residual, de acordo com uma unidade de
producdo de biodiesel compativel do Brasil. A partir da vazdo de entrada de glicerol e utilizando
0 modelo termodindmico selecionado previamente, o processo de reforma foi simulado em
diferentes condicOes de operacOes de temperatura, pressao e composicao de glicerol na entrada
do processo.

Foi utilizado o mesmo fluxograma disponivel Figura 11, sendo observadas as
composic¢des de saida da fase gasosa com as mudancas de operacdo. Dessa forma, foi possivel
observar as melhores condi¢c6es de operacdo do sistema glicerol bruto e dgua supercritica para

obtencéo dos produtos de gaseificacao.
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3.4 ANALISE DE VIABILIDADE PRELIMINAR DO PROCESSO DE REFORMA DO
GLICEROL BRUTO EM AGUA SUPERCRITICA

Conhecido o melhor modelo termodindmico e as melhores condi¢des de processo, foi
possivel comegar a analise preliminar do processo. O fluxograma do processo para a analise foi
feito a partir do aparato experimental produzido por Ortiz et al. (2013) e Ortiz et al. (2015),
sendo fundamental fazer a analise preliminar para quantificar as entradas de materias primas e
saidas de produtos e identificar se o processo inicialmente pode ser viavel ou ndo. O fluxograma

do processo esté disposto na Figura 12.

Figura 12 — Fluxograma do processo para analise econdmica inical

RGIBBS

C

MIXPUMP

L

Fonte: O Autor (2019).

Inicialmente as correntes de agua (WATER) e glicerol (GLYCEROL) se misturam em
um misturador (MIXER), depois sdo bombeados até a pressdo de operacdo do sistema por uma
bomba (PUMP). A corrente formada (MIXPUMP), em altas pressdes, entra no reator
(RGIBBS) onde é simultaneamente aquecida e as reacdes de reforma acontecem, ou seja, um
reformador similar ao aparato experimental aplicado por Ortiz et al (2013) e Ortiz et al (2015)
no qual ap6s bombeamento a solucdo aquosa de glicerol entra em um reformador (fornalha
elétrica) onde aquece a mistura e as reacdes de reforma do glicerol acontecem.

Como é uma anédlise econdmica inicial, deseja-se quantificar a saida dos principais
produtos. Por isso, apds a saida do reator (RGIBBS) os produtos formados passam por 4
separadores distintos, primeiro para retirar agua, depois para medir, quantificar e precificar 0s
produtos de saida com maiores valores de vazao.

A corrente de saida do reator (MIXSEP) passa pelo primeiro separador (SEP1) para
separar a agua 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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hidrogénio (H2) da mistura gasosa dos outros componentes restantes, CO2, CH4, CO e CoHe. A
corrente de entrada do terceiro separador (MIXSEP2) entra no separador trés (SEP3), separando
0 didxido de carbono (CO2) da mistura gasosa com CHa4, CO e CoHe. A corrente de saida do
terceiro separador (MIXSEP3) entra no separador quatro (SEP4) separando o metano (CH4) da
mistura gasosa com CO e CoHe (MIXSEP4).

Com as vazdes de saida quantificadas e precificadas, foi possivel analisar os principais
equipamentos necessarios para a reforma de glicerol bruto em agua supercritica, 0s materiais
de contrucdo dos mesmos e a influéncia dos parametros de operacdo na viabilidade inicial da
planta, sendo utilizado pardmetros econdmicos para comparar a rentabilidade de cada

configuracdo e arranjo do processo.

3.5 ANALISE DE VIABILIDADE DE UMA PLANTA DE REFORMA DE GLICEROL
BRUTO EM AGUA SUPERCRITICA

Depois de encontrado o modelo termodinamico que melhor se adeque ao sistema
glicerol/agua, que possua as melhores condi¢cdes de processo, equipamentos e materiais de
construcdo que melhor se adequem ao processo em &gua supercritica foi proposta uma série de
configuragdes do processo e realizada uma analise de viabilidade econdmica de toda planta
como proposta de estudo e implementacdo da melhor configuracdo do projeto e processo da

planta de reforma de glicerol bruto em agua supercritica.
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4 RESULTADOS E DISCUSSAO

Nesta seccdo estdo apresentados os resultados para a analise de viabilidade a planta do
processo de reforma do glicerol em &gua supercritica, com os dados de estudo e avalia¢do do
processo, assim como os valores para o projeto da planta.

4.1 ESTUDO E AVALIACAO DO MODELO TERMODINAMICO: PROPRIEDADES

Para os estudos das propriedades volumétricas de massa especifica e volume molar em
excesso do sistema agua/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
amistura binaria na fase liquida de glicerol e agua na faixa de temperaturas de 278,15 a 323,15K
e na presséo de 0,1 a 100 MPa.

Em literatura ndo se encontram dados experimentais das propriedades do sistema agua-
glicerol em condi¢es supercriticas e os trabalhos encontrados com valores de dados de pressédo
mais proximos das condigdes superciticas foram os trabalhos citados.

Dessa forma, com as condigdes 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 termodinamicos 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 analise da mistura.

Para os modelos de PR, PSRK, SRK e SR-POLAR os parametros utilizados pra
simulacdo no Aspen Plus ja estavam disponiveis para a agua e glicerol, entretanto para o modelo
PCSAFT foi necessario implementar no simulador os pardmetros para o glicerol, uma vez que
tais dados nao estavam disponiveis no simulador.

Por isso, para os dados do glicerol do modelo PCSAFT no Aspen Plus foram utilizados
0s parametros 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

parametros implementados no simulador.
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Tabela 2 — Parametos 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 interacdo, PCSFTV o numero de segmentos, PCSFAU a energia de interacdo da associacdo
de grupos de moléculas (sites) para moléculas com pontes de hidrogénio e PCSFAV é a
associacao do volume de grupos de moléculas (sites) para moléculas com pontes de hidrogénio
(SILVA et al, 2015), sendo a nomeclatura utilizada para os parametros 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 condi¢des de temperatura e

pressdo dos dados experimentais, sendo realizada uma andlise de sensibilidade modificando a
composicdo molar de &gua/glicerol. A andlise de sensibilidade foi realizada modificando a
vazdo molar de agua na entrada do misturador, saindo de uma condi¢&o inicial de 0% de &gua,
em base molar, na corrente de saida do misturador no simulador até a condicdo final de
aproximadamente 100%, em base molar, na composicao de agua na saida.

As propriedades de mistura foram estudadas a partir da corrente de saida do simulador,
em que foi analisada a influéncia do aumento da composic¢ao molar glicerol (x2), ou reducéo da
composicdo de agua molar de agua (x1), na massa especifica, no volume molar em excesso e
na entalpia molar em excesso da mistura formada ap6s a mistura das duas correntes no
misturador do simulador.

Com os dados de saida da mistura para cada modelo termodindmico, foi possivel
avaliar a influéncia de cada um frente aos dados experimentais, sendo assim possivel avaliar a
propriedade da mistura a partir do aumento da composicao do glicerol no sistema binario como

se observa a seguir.

4.1.1 Massa Especifica

No estudo da massa especifica da mistura agua/glicerol, foram utilizados os dados
experimentais de Egorov e Makarov (2014), com a variacdo de temperatura de 278,15 até
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323,15 K com a pressédo constante de 0,1 MPa, com diferentes composicdes de mistura. Na
Figura 13, est4 apresentada a massa especifica da mistura sob a influéncia do aumento da

concentracdo do glicerol na mistura agua/glicerol para diferentes temperaturas a pressao
constante.

Figura 13 - Massa especifica da mistura do sistema agua (1) + glicerol (2) em fungdo da composi¢do
molar do glicerol (x2) com diferentes modelos termodindmicos (----PR, ---PSRK, --- SRK, — SR-
POLAR, - - - PCSAFT) e dados experimentais (A) de Egorov e Makarov (2014) a 0,1 MPae
diferentes temperaturas: a) 278,15 K, b) 298,15K e c¢) 323,15 K

0.1 0.2 0.3 0.4 0,5 0.6 0,7 0.8 0,9 1 0 0.1 0,2 0.3 04 0.5 0.6 0,7 0.8 0.9 1
x2 (composicio molar glicerol) x2 (composicio molar glicerol)

(@) (b)

o

1.05

Densidade(g/cm’)

095 -~

0.85

0 0.1 0.2 03 0.4 0.3 0.6 0.7 08 0.9 1

x2 (composicio molar glicerol)

(©)
Fonte: O Autor (2019).

Em relacdo aos modelos termodindmicos, os modelos PSRK e SR-POLAR se
comportam similarmente com o mesmo perfil ao se aumentar a composicgéo de glicerol e abaixo
da massa especifica experimental obtida por Egorov e Makarov (2014), demonstrando que 0s
parametros volumetricos para esses dois modelos sdo bastante parecidos. Para pequenas
concentragdes 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 concentragdo tanto o SRK como o PR se

aproximam dos dados experimentais. O PCSAFT também se apresenta como um modelo
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satisfatorio, quando se compara com o dado experimental. Em relagdo ao aumento de
temperatura, com todos os modelos, a diminui¢do da massa especifica foi percebida.

Assim, para a massa especifica todos os modelos se comportam com o aumento da
massa especifica ao aumentar a composicao de glicerol, além de ter a massa especifica reduzida
ao aumentar a temperatura, mas para baixas concentragdes de glicerol o modelo de PR é o que
mais se adequa aos valores experimentais.

A utilizacdo da massa especifica 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 agua/glicerol, foram utilizados os
dados experimentais de Egorov e Makarov (2014), com a variacao de presséo de 0,1 MPa e 25
MPa e temperatura constante de 278,15 K, com diferentes composic¢Ges de mistura. Na Figura
14, esta apresentado o volume molar em excesso sob a influéncia do aumento da concentracéo
do glicerol na mistura dgua/glicerol para diferentes pressdes a temperatura constante.

Figura 14 - Volume Molar em Excesso (cm3mol) do sistema agua (1) + glicerol (2) em funcdo da
composicao molar do glicerol (x2) com diferentes modelos termodindmicos (----PR, ---PSRK, --- SRK,
— SR-POLAR, --- PCSAFT) e dados experimentais (A) de Egorov e Makarov (2014) em diferentes
condicdes: a) 278,15 K e 0,1 MPa b) 278,15K e 25 MPa

1

0,5
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Volume molar em excesso (cm*/mol)

0.1 0.2 0.3 0.4 0.5 0.6 0.7 0.8 0.9 1 0 0.1 0.2 0,3 0.4 0,5 0.6 0.7 0.8 0.9 1
x2 (composicio molar glicerol) X2 (composicio molar glicerol)

(a) (b)
Fonte: O Autor (2019).

De acordo com a Figura 14, o unico modelo que apresenta a tendéncia 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 composi¢do molar de glicerol. Quando se observa
para baixas concentracfes de glicerol, 0 modelo de PR é o modelo, dentre os outros, que
apresenta um melhor comportamento, porém ao aumentar a composi¢do de glicerol, aumenta-
se a diferenca entre os dados experimentais.

Os modelos PSRK e SR-POLAR apresentam um comportamento semelhante,
confirmando os dados apresentados na massa especifica e demonstrando perfis semelhantes.
Com o aumento da presséo de 0,1 MPa para 25 MPa se observa uma pequena diminui¢do 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 influéncia
da presséo, no volume molar em excesso.

A influéncia 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 influéncia do
aumento da concentracdo do glicerol na mistura dgua/glicerol para diferentes pressdes a uma
temperatura de 323,15 K.

Figura 15 - Volume Molar em Excesso (cm¥mol) do sistema &gua (1) + glicerol (2) em fungdo da
composicdo molar do glicerol (x2) com diferentes modelos termodindmicos (----PR, ---PSRK, --- SRK,
— SR-POLAR, --- PCSAFT) e dados de Egorov e Makarov (2014) (A) em diferentes condi¢des: a)
323,15 K e 0,1 MPa b) 323,15K e 25 MPa
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Fonte: O Autor (2019).

Similarmente ao apresentado na Figura 14, o perfil apresentado na Figura 15 afirma a
tendéncia do modelo de PR, com valores negativos de volume em excesso, seguindo a mesma
tendéncia dos dados experimentais com a nova temperatura. Observa-se que com o aumento da

temperatura 0s modelos PSRK e SR-POLAR se comportaram igualmente.

1
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Em relagdo aos modelos SRK e PCSAFT, na temperatura menor os modelos
apresentam perfis distintos. Entretanto, ao aumentar a temperatura e aumentar a composicédo de
glicerol (menos &gua 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
composicao de glicerol, o volume em excesso fica mais negativo, ou seja, 0 aumento da mistura
agua/glicerol apresenta uma maior atracdo entre as moléculas, ocasionando uma reducdo no
volume, conforme afirma Egorov e Makarov (2014), além de confirmar a influéncia do aumento
da presséo na reducdo do volume em excesso.

Egorov e Makarov (2014) afirmam que o glicerol em agua revela propriedades
hidrofilicas do sistema devido a ligacbes de hidrogénio formadas, na qual a incorporacdo de
moléculas de glicerol em agua geram novas pontes de hidrogénio e a inevitavel mudanca na
estrutura da propria agua, como pode ser observado na mudanca do perfil em todos os modelos.

Com isso, pode-se afirmar que para a condicao de baixa concentracdo de glicerol o
modelo que melhor se adequa, na condicdo estudada e com relacdo aos dados experimentais, é
0 modelo de Peng-Robinson, pois apresenta o perfil mais proximo quando se conseidera o sinal
do volume em excesso e 0s dados experimentais em concentragdes mais baixas.

Entretanto a propriedade em estudo é a de volume em excesso e quando se observa no
ponto de maior diferenca do valor do dado experimental com o calculado, aproximadamente na
concentracdo de 50% de glicerol, na condicdo de 323,15K e 25 MPa, o volume molar da mistura
calculado (pelo modelo de PR por apresentar a maior variagdo nessa composicao) € de 63,42
cmd/mol.

Assumindo que o volume de mistura para referéncia seja o volume de mistura
calculado, por ndo 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 variacdo do volume em excesso, apresenta um valor de -1,76
cmd/mol. Ou seja, a diferenca 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 aceitavel
para o célculo de projeto de equipamentos como bomba, tubulagdes, tanques e reatores.

O erro de 2,41% foi o maior erro possivel para a maior diferenca dos dados
experimentais e calculados, desta forma para valores de concentragdo menores, o0 erro relativo
ao volume sera menor. Desta forma, para as propriedades volumétricas, os modelos utilizados

apresentam erros baixos para dimensionamento com relacdo ao volume.
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4.1.3 Entalpia molar em excesso

Para o estudo da entalpia molar em excesso da mistura agua/glicerol, foram utilizados
os dados experimentais de Egorov e Makarov (2015), com a variacdo de temperatura de
298,15K para 323,15 K e pressdo constante em condicdo supercritica de 100 MPa, com
diferentes composi¢oes de mistura. Na Figura 16, esta apresentado o volume molar em excesso
sob a influéncia do aumento da concentracdo do glicerol na mistura agua/glicerol para
diferentes temperaturas e pressao constante.

Figura 16 - Entalpia Molar em Excesso (J/mol) do sistema &gua (1) + glicerol (2) em funcgdo da
composicdo molar do glicerol (x2) com diferentes modelos termodindmicos (----PR, ---PSRK, --- SRK,
--- PCSAFT) e dados de Egorov e Makarov (2015) (A) em diferentes condicGes: a) 298,15 K e 100
MPa b) 323,15K e 100 MPa
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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 evolucédo semelhante ao longo do aumento
da concentracgdo do glicerol é 0 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/agua em condic¢des supercriticas devido a menores
desvios em relacdo as curvas de entalpia da fase liquida e vapor, quando comparado com outros
modelos, e apresentar resultados satisfatorios em relacdo a mistura de de componentes polares
e apolares, confirmando, a partir da analise desta propriedade térmica, o que o autor afirma em

realacdo ao modelo.
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Os modelos PR e SRK se comportam de maneira semelhante, observando que em
baixas concentragdes 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 ndo esta disposto na Figura 16, ou seja, para a
propriedade de entalpia em excesso 0 modelo SR-POLAR ndo se comportou de forma
satisfatoria.

Dessa forma, pode-se afirmar que para a propriedade de entalpia em excesso, 0 modelo
PSRK ¢ o que melhor se adequa aos dados de Egorov e Makarov (2015), entretando a baixas
concentracdes de glicerol, os outros modelos PR, SRK e PCSAFT apresentam também baixos
desvios da propriedade. Além disso, concluiu-se que para esta propriedade, o0 modelo SR-
POLAR néo se comporta satisfatoriamente.

Ao se analisar a entalpia em excesso, observa-se que 0 ponto de maior diferenca dos
dados experimentais com o calculado é na composicdo de 30% de glicerol e na condicdo de
323,15K e 100 MPa. Utilizou-se o modelo de PR para calcular a entalpia de mistura nessa
composicao, por ser um modelo que apresenta a maior variacao da entalpia em excesso nessa
CoOmMposig&o.

A entalpia de mistura calculada para essa composic¢éo 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 diferenca de 2706,57 J/mol, representando esse valor um erro relativo a 0,6%
de diferenca da entalpia de mistura calculada, por ndo apresentar dados experimentais da
entalpia de mistura. Ou seja, para a maior diferenca de entalpia em excesso dos dados
experimentais com os calculados, o erro foi baixo, demonstrando assim que em composic¢oes
menores 0s 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 simulagao.
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42 ESTUDO E AVALIACAO DO MODELO TERMODINAMICO: EQUILIBRIO
QUIMICO

Para validar o melhor modelo do sistema glicerol/agua supercritica a ser utilizado no
simulador para posteriormente aplicd-lo na modelagem e simulacéo da planta de reforma de
glicerol, foi necessaria a obtencéo de dados experimentais em literatura da reacdo em condicGes
supercriticas para a reforma.

Inicialmente, foram utilizados os dados experimentais obtidos por Byrd, Pant e Gupta
(2008), que estudaram a producédo de hidrogénio a partir de glicerol em agua supercritica com
catalisador de Ru/Al>O3, em um reator tubular de leito fixo, em uma temperatura de 700-800°C,
pressdo de 241 bar e uma composicdo de alimentacdo de 5 a 40%, em massa, de glicerol e 0
tempo de residéncia de 1 segundo.

Para validacdo 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
validacgdo dos seus trabalhos para reforma de glicerol em &gua supercritica.

Os dados de temperatura, pressao e composi¢édo fornecidos pelo trabalho de Byrd, Pant
e Gupta (2008) foram utilizados como condi¢des de operacdo de entrada no software Aspen
Plus®, utilizando diferentes modelos termodindmicos e comparando os resultados de
composicdo molar de saida (em base seca) dos gases Haz, CO., CHs e CO com os dados
experimentais de saida experimentais.

Os modelos termodinamicos utilizados para andlise 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 analise dos resultados
de saida do simulador foi apresentado pela Figura 11 .

Com os dados de saida, foi possivel calcular a raiz quadrada do erro médio quadratico

(RMSE) para cada resultado obtido pelos modelos de acordo com a equacéo 33:

251:1 Z?:] (Xexp,i n‘Xcalc,i n)2
SN )

RMSE (%)= J 100 (33)

em que S é a quantidade de dados experimentais a uma temperatura (T) e pressdo (P), Néo

numero total de componentes do sistema, a fracdo em mol é representada por X, 0s subscritos
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n e i sdo 0s componentes e o sistema a uma T e P, respectivamente, exp e calc sédo 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 composicdo, em base seca, do produto gasoso (Hz,
CO, CH4 e CO) foram comparados e calculados com os resultados de produtos gasosos de
saida do simulador e podem ser observados na Tabela 3.

Tabela 3 — RMSE (%) de diferentes modelos termodinamicos com dados experimentais de
composic¢ao molar, em base seca, dos produtos gasosos de saida
Fonte: O Autor (2019).

Experimental (P=241 bar) RMSE (%) por modelo termodinédmico

T(°C) Alimentacio (%Massa) PR PSRK  SRK SRPOLAR PCSAFT

5 4,08 275 315 277 2,50
15 3,28 6,62 3,50 3,56 3,42
800 20 2,93 6,50 3,07 3,12 3,01
30 3,37 6,65 3,25 3,27 3,31
35 3,90 662 358 356 3,77
40 4,30 6,95 4,04 4,03 4,21
2,5 2,38 295 240 240 2,40
250 5 1,67 316 1,79 1,82 1,77
15 1,60 459 1,31 1,30 1,38
30 5,27 6,55 4,77 4,70 4,97
700 5 2,49 348 2,78 2,84 2,78

A partir dos dados da Tabela 3, é possivel observar que 0 modelo PSRK é o que apresenta
0 maior desvio em todas as temperaturas e em todas as composicdes de glicerol, demonstrando
que um modelo preditivo como o PSRK néo é adequado. O menor desvio em relacao aos dados
experimentais em 800°C foi com uma concentracédo 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 relagéo a temperatura de 750°C, o0 modelo SR-POLAR obteve o menor desvio, com
uma concentracao de entrada de 15% de glicerol, de todos os modelos termodinamicos em todas
as condigdes de temperatura e composi¢do, com um RMSE de 1,30%. Na composicdo, 750°C
e 15% de glicerol, os modelos apresentaram os melhores valores de desvio, com excecdo do

PSRK. De uma maneira geral, analisando todos os resultados de RMSE, os desvios foram



70

relativamente baixos e com 0 aumento da concentracao de glicerol, apresentou-se aumento dos
erros.

Foi calculado também o RMSE geral por modelo, em que o nimero de dados
experimentais sdo 11, ou seja, S=11, utilizando a equacéo 48, como se observa na Tabela 4.

Tabela 4 — RMSE (%) geral por modelo a partir dos dados experimentais de composi¢do molar, em
base seca, dos produtos gasosos de saida
Fonte: O Autor (2019).

PR PSRK SRK SRPOLAR PCSAFT

3,4% 5,4% 3,2% 3,2% 3,4%
Com os dados da Tabela 4, pode-se observar que os modelos SRK e SR-POLAR séo 0s

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 equacéo de estado cubicos como SRK e PR conseguem modelar sistema
em condigdes supercriticas quando comparados com 0s modelos mais arrojados como o SR-
POLAR e 0 PCSAFT, uma vez que apresentam desvios com relagcdo aos dados experimentais
préximos e com poucas diferencas entre os modelos.

O modelo PSRK foi 0 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 0 melhor modelo
termodindmico para caracterizar as propriedades dos fluidos supercriticos envolvidos no
processo.

Para validar outros dados experimentais com os modelos disponiveis no simulador,
utilizaram-se os dados de Reddy, Nanda e Kozinski (2016) que estudaram a gaseificacdo da
mistura glicerol/metanol em agua supercritica, a temperatura de 450/ 600°C e 23/25 MPa em
um reator tubular continuo com um tempo de residéncia de 45 segundos sem a presenca de
catalisador. O estudo do melhor modelo termodinamico com esse experimento foi fundamental,
pois € o que representa o glicerol bruto que € a mistura entre glicerol e 0 metanol.

Reddy, Nanda e Kozinski (2016) estudaram a gaseificacdo do glicerol bruto (mistura
de glicerol e metanol) a uma concentracdo de alimentagdo com 5% de glicerol puro e 5% de
metanol (em massa) e o restante de agua e obtiveram os produtos da gaseificacéo, em base seca,
H2, CO2, CHas, CO e C2Hs. Com os resultados experimentais de saida foi possivel comparar 0s
dados de saida do simulador com os diferentes modelos termodindmicos.

Os modelos termodinamicos utilizados para analise dos dados foram os de PR, SRK,
PSRK, SR-POLAR e PCSAFT e com os dados de saida dos modelos foi possivel calcular araiz

guadrada do erro médio quadratico (RMSE) para cada dado experimental do modelo. O
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fluxograma para analise dos resultados de saida 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) sdo dados em
milimols do componente produzido por grama da mistura de alimentagdo (mmol/g), em que se
mudou a base de analise para composicdo molar (%) dos gases de saida em base, calculando-
se a RMSE (%) dos dados experimentais pelos modelos termodinamicos. Os valores de RMSE
estdo dispostos na Tabela 5.

Tabela 5 — RMSE (%) de diferentes modelos termodinamicos com dados experimentais de
composic¢do molar, em base seca, dos produtos gasosos

Experimental RMSE (%) por modelo termodinédmico
P (MPa) T (°C) PR PSRK  SRK SR-POLAR PCSAFT
’3 450 2,25 3,46 2,86 2,97 3,59
600 1,51 2,99 2,27 2,46 2,50
- 450 3,42 3,01 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 pressao de
23 MPa, temperatura de 600°C e no modelo de PR de 1,51%, um erro muito baixo com relacao
ao dado experimental. Os dados experimentais de Reddy, Nanda e Kozinski (2016) sdo de
gaseificacdo do glicerol bruto, ou seja, mistura de metanol e glicerol sem a presenca de
catalisador, demonstrando dados de erro menores que 0s experimentos do Byrd et al (2018),
mesmo com 0s experimentos conduzidos apenas com glicerol puro/agua 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 o0 modelo de Peng-Robinson para modelar um
sistema glicerol bruto/agua em condi¢bes supercritica é possivel obter valores de
simula¢do/modelagem bem proximos aos valores dos dados experimentais. Para todos 0s outros
modelos, PSRK, SRK, SR-POLAR e PCSAFT em relacdo a temperatura, se aumenta-la, o
desvio diminui e em relagdo a pressao, se aumentar, a RMSE diminui.

Para verificar quais dos modelos estudados tiveram menor desvio em relagdo aos dados
experimentais, foi calculado o RMSE geral de cada modelo, conforme esta apresentado na
Tabela 6.
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Tabela 6 - RMSE (%) geral por modelo a partir dos dados experimentais de composi¢do molar, em
base seca, dos produtos gasosos

PR PSRK SRK SRPOLAR PCSAFT
2,4% 3,7% 3,1% 3,2% 3,5%

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 agua supercritica o
modelo de PR foi o que melhor se ajustou aos dados experimentais, os modelos SRK e SR-
POLAR apresentaram 0s 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 0 melhor modelo termodindmico para se utilizar no
reator e no restante do processo utilizaram a equacdo de estado de Peng-Robinson.

A partir da andlise dos valores obtidos de erro e para o sistema glicerol/agua em
condicdes supercriticas, 0 modelo termodindmico a ser utilizado para analise do processo sera
0 modelo de Peng-Robinson, devido aos melhores desvios quando aplicado modelagem ao
sistema glicerol bruto e agua supercritica e por apresentar um desvio baixo também quando
estudado com o sistema glicerol puro/agua supercritica, além de ser o modelo utilizado por
Castello e Fiori (2015) e Hantoko et al. (2018) na modelagem de sistemas na gaseificagdo com

agua supercritica e apresentar valores de simulacéo satisfatorios.
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4.3 ANALISE DAS VARIAVEIS DE PROCESSO DO SISTEMA GLICEROL/METANOL
EM AGUA SUPERCRITICA

Depois da escolha do modelo termodinamico, foi estudada a influéncia das variaveis de
processo como temperatura, presséo e composicdo de alimentagédo (% molar) em base seca na
saida dos gases Hz, CHs, CO2, CO e CzHs ap6s o processo de gaseificagdo de glicerol bruto
(mistura glicerol e metanol) em agua supercritica.

Foi estudada a composicdo molar, em porcentagem, de saida dos gases utilizando o
fluxograma da Figura 11 e o modelo de Peng-Robinson, por ser o modelo que apresentou 0s
menores desvios em relagcdo ao sistema em estudo. Observou-se a influéncia da temperatura,
pressdo e a composicdo de alimentacdo, variando uma propriedade de cada vez.

Inicialmente, a influéncia da temperatura de gaseificacdo do glicerol bruto foi estudada,
com pressao de 25, 35 e 45 MPa e a composicdo de 5% (em base maéssica) tanto de glicerol
quanto de metanol foi mantida constante e foi assumido regime permanente. Na Tabela 7 estdo

os dados de entrada no simulador.

Tabela 7— Dados de entrada na alimentacdo do simulador Aspen Plus®: Efeito da temperatura

Condic¢bes operacionais

Temperatura, °C 400-800°C
Presséo, MPa 25-45
Composicéo de alimentacéo
Glicerol, % maéssica 5
Metanol, % maéssica 5
Modelo termodinamico Peng-Robinson

Fonte: O Autor (2019).

Na Figura 17 esté4 apresentada a influéncia da variagdo da temperatura do sistema de
gaseificacdo do glicerol bruto na composicdo molar de saida de H, em base seca em um

processo a em trés condicBes de pressdo constante.
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Figura 17 - Variacgéo de temperatura, em diferentes pressdes, na composi¢do molar, em base seca, de
Ha
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Fonte: O Autor (2019).

E observado que ao aumentar temperatura do sistema, a composi¢do molar de H:
também aumenta, chegando a um patamar de 67% dos gases de saida, em base molar, a 800°C
e 25 MPa, ou seja, na formacgdo de hidrogénio o aumento de temperatura tem uma grande
influéncia. Isso se deve ao fato de que as reacdes de reforma a vapor sdo endotérmicas,
formando, assim, mais hidrogénio (REDDY, NANDA E KOZINSKI, 2016).

Em relacdo a influéncia da pressdo do sistema, é percebido que para a composicao de
hidrogénio, uma pressdo menor como a de 25 MPa produz mais hidrogénio que em uma pressao
maior de 45 MPa, confirmando o que foi observado também por Hantoko et al. (2018).

Na Figura 18 estéa apresentada a influéncia da variagdo da temperatura do sistema de
gaseificacdo do glicerol bruto na composi¢cdo molar de saida de CH4 em base seca em um
processo, em trés condicGes de pressdo constante. Além de se observar, na Figura 18, a
influéncia da temperatura na composi¢cdo molar (em base seca) de CHs, em que se observa o
seguinte perfil: ao aumentar a temperatura, ha diminuicdo da composicdo de metano,
confirmando o apresentado na Figura 17, uma vez que o metano esta formando mais hidrogénio
conforme se aumenta a temperatura. A tendéncia de diminuicdo na formacdo de metano foi
obtida nos experimentos conduzidos por van Bennekom et al. (2011) ao se aumentar a
temperatura de reagéo.
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Figura 18 - Variagdo de temperatura, em diferentes pressdes, na composi¢cdo molar, em base seca, de

CH,
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Fonte: O Autor (2019).

Em relagdo ao aumento da pressdo do sistema, mais metano aparece na composi¢ao
molar, mas essa influéncia é pouca, pois mesmo passando de 25 MPa para 45 MPa, a
composicao 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, esta apresentada a influéncia da variacéo da temperatura do sistema de
gaseificacdo do glicerol bruto na composi¢do molar de saida de CO2, CO e C2Hs em base seca,
em um processo, em trés condi¢oes de pressdo constante. Em relagdo a variacdo da temperatura,
observa-se que para o0 COz e para o etano, a tendéncia é de diminuir as suas fragcdes quando se
aumenta a temperatura, e para o CO, a tendéncia é de aumentar a sua fragdo com o aumento da
temperatura. O CO2 diminui de acordo com a reforma a seco do metano por ser uma reagao
endotérmica, formando hidrogénio e mondxido de carbono.

As fracOes de etano e CO sdo fracBes muito baixas, mas mesmo assim é possivel
obervar uma tendéncia em relacdo a temperatura, confirmando os resultados encontrados por
Pairojpiriuakul et al. (2014) que encontrou baixas concentragdes de monéxido de carbono e
etano na nos experimentos de gaseificacdo de glicerol a temperatura de 450 a 575 °C, como se

observa na Figura 19.
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Figura 19 - Variagdo de temperatura, em diferentes pressdes, na composi¢cdo molar, em base seca, de
(@) COy, (b) CO e (c) CoHs

4.0%
—_— 3,5%
) coeee 25 MPa B,
< 3.0% N
o =« 35MPa )
20% 9 25% —=—45MPa -
~ 20
1506 | oo 25 MPa ‘_: 0%
-+ 35MPa g 5%
0. =
te —=—45MPa S 1.0%
5
500 B & 50 -
E 0,5%
0% - - - 0,0% ¢* ‘ - .
400 500 600 700 800 400 500 600 700 800
Temperatura (°C) Temperatura (°C)
(a) (b)
0,006%
~ 0.005%
é’ «eeegees 25 MPa
:'" 0.004% | = = 35MPa
2 0,003% 43 Mba
=
= 0,002% |
E p-
2 0.001% |
3
=
B 0,000% ‘ -
400 500 600 700 800
Temperatura (°C)
(©)

Fonte: O Autor (2019).

Ao se verificar a influéncia da pressao, percebe-se que para o0 CO2, CO e C2Hg ndo se
observa influéncia significativa desse parametro na fracdo em mol de nenhum dos
componentes.

Foi estudada a influéncia da composicao de entrada de glicerol de 5% a 35%, em base
massica, na composicdo de saida dos gases, mantendo a temperatura constante em 600°C, com
a pressdo nos valores de 25, 35 e 45 MPa e composicdo de metanol da alimentacdo constante

de 5%, de acordo com dados apresentados na Tabela 8.
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Tabela 8 - Dados de entrada na alimentagdo do simulador Aspen Plus®: Variacdo da composicéo de
entrada de glicerol

Condicg0es operacionais

Temperatura, °C 600
Pressdo, MPa 25-45
Composicéo de alimentacéo
Glicerol, % maéssica 5-35
Metanol, % massica 5
Modelo termodinamico Peng-Robinson

Fonte: O Autor (2019).

Na Figura 20 esta apresentada a influéncia da concentragédo do glicerol, no processo
de reforma do glicerol bruto, em &gua supercritica, na composi¢cdo molar de saida de H> em
base seca em um processo em trés condigdes de pressdo de 25, 35 e 45 MPa e temperatura
constante de 600°C.

Figura 20 - Variacdo da concentracdo de glicerol na alimentacdo, em diferentes pressoes, na
composic¢do molar, em base seca, de H.
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Fonte: O Autor (2019).

Observa-se que ao aumentar a concentracao de glicerol na alimentacéo, a fracdo em
mol de saida, em base seca, de hidrogénio diminui, mostrando que a decomposicédo do glicerol
em outros componentes dificulta a formacéo de hidrogénio. O melhor valor de composicdo de
entrada de glicerol, entre os simulados, é de 5%, em que se obtém a maior fracdo em mol de
hidrogénio de 52%. Além de confirmar o que foi visto anteriormente, observou-se que o
aumento de pressao diminui a fracdo em mol de saida de Ho.

Os resultados apresentados na Figura 20 corroboram os resultados obtidos por Tapah,
Santos e Leeke (2014), que com o aumento da concentracgdo do glicerol na corrente de entrada,
a conversdo e a producgéo de hidrogénio sdo afetadas, diminuindo seu valor. O valor de fracdo

de hidrogénio reduz de 52% a para 21% quando varia a composi¢éo 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 séo
confirmados com os dados de Bouquet (2012) em que a reducdo de agua na alimentagdo
desfavorece a formacéo de hidrogénio na reforma.

A Figura 21 apresenta a influéncia da concentracéo do glicerol, na composi¢do molar
de saida de metano, em base seca, em um processo em trés condi¢des de pressao de 25, 35 e 45
MPa e temperatura constante de 600°C.

Figura 21 - Influéncia da concentracdo de glicerol na alimentacdo, em diferentes pressdes, na
composic¢do molar, em base seca, de CH,
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Fonte: O Autor (2019).

Em relagdo ao metano, o aumento da concentragdo de glicerol na alimentacdo favoreceu
sua formacdo, obtendo um perfil inverso ao hidrogénio, ou seja, na decomposicdo de mais
glicerol, a formacdo de metano é favorecida, confirmando os dados obtidos por Tapah, Santos
e Leeke (2014), além de e seguir uma tendéncia de que quando mais metano for formado, menor
a composicdo de hidrogénio. Sobre a pressdo, o aumento da mesma gera uma fracdo em mol
maior de metano na saida do sistema, conforme observado na Figura 21.

A Figura 22 apresenta a influéncia da concentracdo do glicerol na composi¢cdo molar
de saida de CO», CO e etano, em base seca, em um processo, em trés condi¢des de pressdo de
25, 35 e 45 MPa e temperatura constante de 600°C.
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Figura 22 - Influéncia da concentracdo de glicerol na alimentacéo, em diferentes pressdes, na
composicdo molar, em base seca, de (a) CO>, (b) CO e (c) C2Hs
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Fonte: O Autor (2019).

Para a fracdo de CO, CO e etano, com aumento da concentragdo de glicerol
aumentaram todas as fracGes de saida, sendo que para o CO- a variacdo de fracdo em mol é
maior que para o0s outros, indo de 28% para 35%. Por outro lado, 0 mondximo de carabono
varia de 1,2% para 2% e o0 etano de 0,0017% para 0,005%. No trabalho de Bouquet (2012) as
concetracGes de etano e de CO também foram baixas, confirmando os valores obtidos na
variacdo da composicao glicerol.

Em relacdo a pressdo, o CO2 e 0 C2Hs se comportam-se da mesma maneira, ou seja, com
0 aumento da pressdo, aumenta-se também a respectiva fragdo em mol, entretanto com o CO é
diferente, pois com o aumento da pressdo, ha uma diminui¢do na fragdo em mol, comportando-
se dessa maneira como o hidrogénio quando se varia a composicdo de alimentacdo, como
apresentado na Figura 22.

Similarmente ao glicerol, foi estudada a influéncia da composicdo do metanol na
alimentacdo na fracdo em mol dos gases de saida. A temperatura de 600°C e a composicao de

entrada, 5% em base massica, de glicerol foi mantida constante, enquanto que a composicéo de
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metanol variou de 5% a 35%, em diferentes pontos de pressao de 25, 35 e 45 MPa. Na Tabela

9 estéo dispostos os dados de entrada de alimentac&o do simulador.

Tabela 9 - Dados de entrada na alimentagdo do simulador Aspen Plus®: Variagdo composicdo de
entrada de metanol

Condicgbes operacionais

Temperatura, °C 600
Presséo, MPa 25-45
Composicéo de alimentacao
Glicerol, % maéssica 5
Metanol, % maéssica 5-35
Modelo termodinamico Peng-Robinson

Fonte: O Autor (2019).

A Figura 23 apresenta a influéncia da concentragéo do metanol na composi¢do molar
de saida hidrogénio, em base seca em um processo em trés condi¢des de pressao de 25, 35 e 45
MPa e temperatura constante de 600°C.

Figura 23 - Influéncia da concentracdo de metanol na alimentacdo, em diferentes pressdes, na
composi¢do molar, em base seca, de H;
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Ao aumentar a composicdo de alimentacdo de metanol, a fragdo em mol de hidrogénio
diminui, reafirmando a influéncia da 4gua na reacdo de metanacédo, por isso ha menor fracédo de
H> e maior fracdo de metano de saida (BOUQUET, 2012). O mesmo perfil de comportamento
foi observado na variacdo da composicdo de entrada glicerol, mostrando que ambos, tanto o
glicerol como o metanol, favorecem a formacdo de metano e diminuem a fracdo em mol de
hidrogénio.

Reddy, Nanda e Kozinski (2016), em seus resultados experimentais, a0 aumentar a
concentracdo de metanol na entrada, também observaram menor formacdo de hidrogénio,

confirmando o resultado apresentado na Figura 23, além da maior concentracdo de metanol na
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alimentacdo de entrada ser responsavel pela reducdo na formacéo de hidrogénio da reacéo de
Water Gas Shift (Reddy et al. 2014).

A Figura 24 apresenta a influéncia da concentracdo do metanol na composi¢cdo molar
de saida do metano, em base seca, em um processo em trés condicGes de pressdo de 25, 35 e 45

MPa e temperatura constante de 600°C.

Figura 24 - Influéncia da concentrag¢do de metanol na alimentacdo, em diferentes pressdes, na
composic¢do molar, em base seca, de CHs
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Fonte: O Autor (2019).

E observado o aumento da concentracdo de saida de metano, com o aumento da
concentracdo de metanol, que pode ser devido a reacdo de metandlise favorecida com o
aumento da presenca de metanol no meio reativo, consumindo assim hidrogénio e CO; para
formar metano conforme afirma, Susanti et al. (2014)

Chakinala et al. (2013) afirmam que com a maior presenca de metanol, produtos
intermediarios de C1 séo formados e sob condi¢6es de reforma e pirdlise do metanol, a formagéo
de um gas, uma estrutura mais simples, como o metano, ¢ mais facilmente formado,
confirmando a maior formacéo de CH4 apresentada pela Figura 24.

A Figura 25 apresenta a influéncia da concentragdo do metanol na composi¢do molar
de saida de dioxido de carbono, mondxido de carbono e etano, em base seca, em um processo

em trés condicOes de pressdo de 25, 35 e 45 MPa e temperatura constante de 600°C.
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Figura 25 - Influéncia da concentragdo de metanol na alimentagdo, em diferentes pressoes, na

composicdo molar, em base seca, de (a) CO, (b) CO e (c) CoHs
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Fonte: O Autor (2019).

Na Figura 25, a fragdo do CO> decresce quando de aumenta a concentracdo de metanol,

diferente do perfil obtido no glicerol, ou seja, 0 metanol de decomp®&e consumindo o CO;

formando metano, sendo a metanacdo do CO; facilitada com a presenca do metanol (SUSANTI
etal., 2014)

As fragdes de CO e etano possuem um valor baixo, mas mesmo com o aumento de

metanol, elevam as suas concentracdes de forma sutil. Em relagdo ao aumento da pressao,

aumentam-se as fracGes de dioxido de carbono e etano, entretanto diminuem-se as fracoes de

CO.
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4.4 ANALISE DE VIABILIDADE PRELIMINAR DO PROCESSO DE REFORMA DO
GLICEROL BRUTO EM AGUA SUPERCRITICA

Para a analise da viabilidade preliminar, foi analisado se o processo seria viavel ou
ndo, a partir dos custos iniciais com matéria-prima e com o que poderia ser gerado como
produtos.

Como analise inicial, utilizou-se a vazdo de matéria-prima, com seu respectivo custo,
de agua e glicerol bruto na entrada do processo, e a vazdo dos produtos, com 0s respectivos
custos, de Hz, CHs e CO2, uma vez que sdo os produtos em maior quantidade na saida do
processo, para a analise econémica.

Para o custo da agua, utilizou-se o valor fornecido por Turton et al. (1998) para agua
com alto nivel de pureza para processo, ao valor de US$0,064/1000 kg (dolares/ mil quilos). O
custo do glicerol bruto foi obtido a partir do COMEXSTAT (2019), um portal do Ministério da
Industria, Comércio Exterior e Servicos (MDIC) com todos dados estatisticos do comercio
exterior do Brasil, em que cada produto possui uma nomeclatura especifica chamada de NCM
(Nomenclatura Comum do Mercosul) que identifica os produtos de importacdo/exportacéo; e o
NCM para o glicerol bruto é 0 1520.00.10. Segue a evolucéao do preco de exportagdo do glicerol
bruto de 2016 a 2018 na Tabela 10.

Tabela 10 — Evolucédo do preco de exportacdo brasileira do glicerol bruto

Ano Valor (106 US$) Quilograma liquido (10°kg)  Preco (US$/kg)

2018 97,8 291,7 0,33
2017 66,3 2443 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 preco
do glicerol para exportacdo esta em aumento, além de ser o maior valor de exportacdo dos
ultimos trés anos.

Para o preco de venda do hidrogénio (H2), como produto da reforma do glicerol bruto
em agua supercritica, utilizou-se também o COMEXSTAT (2019), em que o NCM para o
hidrogénio é 0 2804.10.00 e tambem foi observada a evolucéo dos pre¢os nos ultimos trés anos,
confome se apresenta na Tabela 11.

Tabela 11 - Evolucdo do preco de exportacdo brasileira de hidrogénio (H.)

Ano Valor (US$) Quilograma liquido (kg) Preco (US$/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 trés ultimos anos, o valor do ano de 2017 é bastante superior
(89,91 US$/kg) aos outros anos, sendo necessaria analisar a evolugdo do prego de hidrogénio.
Assim, extraiu-se do COMEXSTAT (2019) os valores de exportacdo dos anos de 2005 até 2018
para se comparar 0s pregos de exportagéo, ao longo dos anos, conforme apresentado na Figura

26.
Figura 26 - Evolucdo do preco de exportacdo brasileira de hidrogénio (H2) - 2005 a 2018
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Fonte: COMEXSTAT (2019).

A partir dos dados da evolucdo do preco de hidrogénio, foram-se somados todos 0s
valores de precos pagos, ao longo dos anos (em ddlares) e todo o valor liquido, ao logo dos
anos (em kg) e feita uma média de preco, obtendo o valor de 32,13 US$/kg, ou seja, um valor
superior ao do ano de 2018. Por isso, por ser um valor menor que a média ao longo dos anos,
foi escolhido como prec¢o de venda inicial do hidrogénio, o valor de 27,14 US$/kg.

Para o preco de venda do didxido de carbono (COz), também como produto da reforma
do glicerol bruto em &gua supercritica, utilizou-se 0 COMEXSTAT (2019), em que o0 NCM
para 0 CO2 possui a nomemclatura 2811.21.00, sendo também observada a evolugdo dos precos
nos ultimos trés anos, confome apresentada na Tabela 12.

Tabela 12 - Evolucéo do preco de exportacédo brasileira de CO;

Ano Valor (102US$) Quilograma liquido (10°kg) Preco (US$/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 preco do CO2 aumentou no ano de 2018, foi necessario analisar 0s pregos ao
longo de mais anos, por isso, extraiu-se 0s dados do COMEXSTAT (2019) de exportagéo do
diéxido de carbono dos anos de 2005 até 2018 para comparar uma media de preco e fazer uma
avaliacdo da evolucdo do valor pela quantidade, ao longo dos anos. Segue na Figura 27 a
evolugéo do preco do CO> de exportacdo ao longo dos anos.

Figura 27 - Evolucdo do preco de exportacdo brasileira de CO; - 2005 a 2018
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Fonte: COMEXSTAT (2019).

A partir dos dados da evolucdo do preco de didxido de carbono foram somados 0s
valores de precos pagos ao longo dos anos (em ddlares) e os valores liquidos, aos logo dos anos
(em kg) e feita uma média de preco, 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 preco de venda do CO- o valor de 0,15 US$/kg.

Os valores para 0 metano (CHs) foram obtidos por meio dos dados de Dincer, Midilli e
Kucuk (2014), com um valor, em base volumétrica de 0,2US$/m3, assumindo que o gas natural
é composto por 100% de metano.

Com os precos das materias-primas e com valores de venda dos principais produtos da
reforma do glicerol bruto, em agua supercritica, analisou-se o fluxograma utilizado para a

viabilidade econdmica preliminar.

4.4.1 Fluxograma do processo para analise econdmica inical

O fluxograma do processo utilizado para a analise econdmica inicial foi desenvolvido a
partir do aparato experimental produzido por Ortiz et al. (2013) e Ortiz et al. (2015), e esta
disposto na Figura 12, do capitulo metodologia e agora como Figura 28.

Figura 28 — Fluxograma para anélise econdmica inicial

RGBS
PUKP

ofwater | MIER
—5)
& aLveERaL

MHPUMP1L




86

Fonte: O Autor (2019).

Logo apds a saida do reator (RGIBBS), os produtos formados passam por 4 separadores,
sendo precificados apenas os produtos de saida com maiores valores de vazdo que sdo Hz, CO-
e CHs., uma vez que CO e CoHe que saem do MIXSEP4, apresentam uma vazao baixa quando
comparada com as outras correntes de saida.

Com o fluxograma implementado, na Figura 12, para a analise economica € necessaria
a definicdo de dois parametros fundamentais: os equipamentos e o material de construcdo dos

mesmaos.

4.4.2 Equipamentos e materiais de construcao

Para a andlise preliminar, os equipamentos utilizados no Aspen Ecomonics para
representar o misturador de agua/glicerol bruto (MIXER) e dos separadores (MIXSEP,
MIXSEP2, MIXSEP3 e MIXSEP3) foram o0s tanques verticais. O equipamento tanque vertical
foi escolhido por ser uma representacdo genérica tanto para um misturador, quanto para 0s
separadores. O material de construcdo do tanque vertical é o aco inoxidavel 304.

Para a bomba em sistemas glicerol/ dgua supercritica, 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 pistdo, Tapah, Santos e Leeke (2014) utilizaram uma bomba diafragma e
Guo et al. (2012) e Pairojpiriyakul et al. (2014) utilizaram bombas de alta presséo e do tipo
seringa, ou seja, bombas de deslocamento positivo. No Aspen Economics, as principais bombas
de deslocamento positivo que se aplicam sdo as bombas diafragma, palhetas rotativas e pistao
com motor, com 0s materias de construcao ago carbono, bronze e ago carbono, respectivamente,
para os equipamentos (ASPENTECH, 2012). A escolha da melhor bomba a ser utilizada na
analise preliminar foi feita pelo menor preco de custo do equipamento e custo de instalacao.

No reator para o processo de glicerol bruto em agua supercritica nos trabalhos de Byrd,
Pant, Gupta (2008) e Reddy, Nanda e Kozinski (2016) para se alcangar 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 ap6s 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 sdo usualmente cilindricos (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 reacdo de reforma é o material de construcdo do reator,
pois deve ser um material que suporta altas pressdes e temperaturas para reforma. Segue, na
Tabela 13, os materiais dos reatores de autores que estudaram a reforma de glicerol, em agua
supercritica, além da temperatura e pressdo de operacdo das reacdes. O Inconel foi o material
mais comumente utilizado pelos autores, sendo observado que para condi¢cdes de mais alta
temperatura (800 e 850°) o mesmo foi utilizado, observando que em condi¢Ges mais criticas o
Inconel é o material mais indicado. O Hasteloy foi usado em condicdes de temperatura de até
600°C, assim como o Incoloy até 650°C e o SS316 até 600°C. Em relacdo a pressdo de
operacao, nao é observado uma influéncia da mesma na escolha do material de construcdo do

reator.
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Tabela 13 — Material de construcdo, temperatura e pressdo de operacgdo dos reatores de reforma
glicerol/agua supercritica de diferentes autores

A Material de Temperatura de Pressdo de
utores ~ ~ ~
Construcdo do reator operacao operacao
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 Hasteloy C276 400-550°C 170-270 bar
(2014)
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 Aco inoxidavel — 450-600 °C 23 -25 MPa
(2016) SS316

Fonte: O Autor (2019).

O Inconel foi o material mais comumente utilizado pelos autores, sendo observado que
para condices de mais alta temperatura (800 e 850°) o mesmo foi utilizado, observando que
em condi¢Bes mais criticas o Inconel é o material mais indicado. O Hasteloy foi usado em
condicGes de temperatura de até 600°C, assim como o Incoloy até 650°C e 0 SS316 até 600°C.
Em relagdo a pressdo de operacdo, ndo é observado uma influéncia da mesma na escolha do

material de construcdo do reator.

4.4.3 Anélise preliminar dos equipamentos e materiais de construcdo do processo

Para a simulacdo do processo e analise preliminar, foi adotado uma vazéo de entrada
de 20.000 kg/h da mistura agua/glicerol bruto, onde a 10% (em base maéssica) representa o
glicerol bruto com 20% de metanol, e o restante sendo agua, sendo aplicada a equacgéo de Peng-

Robinson.

4.4.3.1 Andlise do tipo de bomba para o processo

Para escolha da melhor bomba a ser utilizada no processo, foi feita uma analise
econbmica em diferentes niveis de pressdo com diferentes tipos de bomba. Além do estudo da
utilizacdo de bombas de deslocamento positivo, no projeto de plantas, foi estudado também o

valor da utilizacdo de bomba centrifuga para sistemas de altas pressdes.
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Seguem na Tabela 14 os custos, em dolar, com equipamento e instalacdo de diferentes
tipos de bombas, em diferentes pressdes de operacdo, além das cargas associadas para o

equipamento e instalacao.

Tabela 14 — Custos e carga de bombas e instalacdo em diferentes pressdes de operacao

Presséo de Ti Custo do Custo de Carga do Carga da
ipo da Equi to instalaca ) to instalaca
Operacio  Bomba quipamento instalacdo  equipamento instalagéo
(USD) (USD) (Ibs) (Ibs)
Diafragma 32000 78200 0 7699
25MPa Rotativa 27500 73700 0 7699
Pistdo 129400 189200 16700 28790
Centrifuga 834800 936600 47800 62234
Diafragma 48900 133700 0 13227
35MPa Rotativa 44400 129200 0 13227
Pistdo 163400 253600 22300 36845
Centrifuga 1865300 1977000 109000 124448
Diafragma 73800 164500 0 14075
45MPa Rotativa 69300 160000 0 14075
Pistdo 203000 299000 27900 43293

Centrifuga - - - -
Fonte: O Autor (2019).

Para sistemas em alta pressd@o, como no sistema em condic¢des supercriticas, observa-
se que os custos tanto do equipamento, quanto da instalacdo do equipamento crescem com o
aumento da pressao de operacdo do sistema.

Em relacdo ao tipo de bomba, a bomba centrifuga foi a que apresentou maior valor
unitario e maior valor de instalacdo, além de apresentar os maiores valores de carga do
equipamento e de carga instalada, demonstrando que para a fabricagdo de uma bomba
centrifuga com essa capacidade de operacgdo, o custo do equipamento e de instalacdo é elevado.
Na pressdo de 45 MPa, ndo foi possivel obter dados da bomba utilizando o Aspen Economics,
confirmando o que Stewart (2019) afirma que para pressdes elevadas as bombas centrifugas
precisam ter configuracBes especificas, como a em série, por exemplo, além de ter melhor
operacdo em pressao baixas ou moderadas.

As bombas de deslocamento positivo, diafragma, palhetas rotativas e pistdo com
motor, apresentaram menores valores que a bomba centrifuga, 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 condicGes supercriticas, € recomendavel a utilizagdo
desse tipo de bomba.

Sobre os custos das bombas, a pistdo com motor, dentre as bombas de deslocamento,

foi a que apresentou o maior custo de equipamento e de instalagcdo devido a utilizagcdo de um
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motor elétrico acoplado, externo, de acionamento. E a Unica dos trés tipos de bomba a
apresentar uma carga associada ao equipamento, além de apresentar a maior carga instalada,
tornando-se, assim, inviavel sua utilizacdo para a analise de viabilidade devido ao custo
elevado.

O custo para a bomba diafragma operar em uma presséo de até 25 MPa com uma vazao
de 20000 kg/h da mistura &gua/glicerol bruto foi de 110,2 mil dolares, enquanto que o custo
para a boma de paletas rotativas foi de 101,2 mil dolares, uma diferenca de custo de 9 mil
ddlares, ou seja, uma diferenca baixa, quando comparada a um projeto industrial.

E possivel perceber, com a analise da Tabela 14, que custos associados a instalagio
s80 superiores aos custos associados aos equipamentos em si, pois para a bomba diafragma, a
25 MPa, o custo de instalacdo é aproximadamente 70% do valor do custo total, quanto que na
bomba rotativa esse valor representa 72% do custo total. O custo com a instalacdo esta
associado a outras varidveis, como instrumentacao, utilidades, elétrica associada, tubulacao e
horas trabalhadas da equipe, por isso o custo de instalcdo ser maior, como afirma também
Peters, Timmerhaus e West (2004).

Stewart (2019) afirma que as bombas diafragmas sdo capazes de bombear fluidos
VisSCc0s0s, erosivos, corrosivos ou conter grandes quantidades de sélidos em suspenséo,
apresentar uma facil manutencéo e conseguir funcionar periodicamente sem qualquer fluido.
Entretanto, necessita frequentemente de manutencao, pois o diafragma tende a fatigar com o
tempo e apresentar capacidade limitada de vazdo.

Sobre as bombas rotativas, Stewart (2019) comenta que fornecem uma pressao de
descarga uniforme, funcionando bem com fluidos de baixa viscosidade, além de ser bombas
mais baratas. No entanto para Basu (2019) sdo adequadas para fluido limpos (sem s6lido em
suspensdo), além de apresentarem limitacdo com vazamento e vedacdo, perda de pressdo com
aumento da faixa de vazdo, ter alto desgaste das palhetas e ndo poder operar sem fluido.

Ou seja, ambas as bombas apresentam pros e contras e podem ser aplicadas aos
sistemas de altas pressdes, por isso, a escolha da bomba a ser utilizada no processo foi feita pela
variavel custo, logo se analisou com mais detalhes duas condic¢Ges de pressdo, a 35 e 45 MPa,
e os custos do equipamento e de instalacdo associados as duas bombas.

Na Tabela 14, observa-se que o custo total da bomba diafragma foi de 182,6 mil
dolares e que a da bombra rotativa foi de 173,6 mil dolares, mantendo a diferenca de 9 mil
dolares. Entretanto a instalagcdo aumentou, em porcentagem, quando comparada com o sistema

operando a 25 MPa. O custo com a instalagéo 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 pressédo, a
instalagdo da mesma se tornou mais cara.

E 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 dolares, rescpetivamente, mantendo
a diferenca de custo de 9 mil ddlares cada. Observa-se, a partir dos dados a 45 MPa, que a
porcentagem relacionada com o custo de instalagdo diminui para ambas as bombas,
representando o valor de 69% do custo total de ambas as bombas, demonstrando que, com o
aumento da pressao de operacdo da bomba, o custo com o equipamento também aumentou em
porcentagem.

Pode-se afirmar que a bomba de palhetas rotativas apresentou 0 menor custo de todas
as bombas estudadas e apresenta uma diferenca de 9 mil délares no custo total (instalacéo e
equipamento), quando comparada a 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 sdo melhores aplicadas em sistemas de baixa viscosidade e, conforme Basu
(2019), as palhetas das bombas rotativas sdo mais suscetiveis a erosao, além de apresentarem
uma diferenca pequena para o projeto.

Foi tentado utilizar bombas do tipo engrenagem, na simulacdo do projeto da planta,
entretanto ndo foi possivel obter dados devido a altas pressdes requeridas, conseguindo afirmar
que bombas do tipo engrenagem ndo sdo utilizadas no projeto de plantas de sistemas

supercriticos.

4.4.3.2 Anélise do material de constru¢do do reformador/reator do processo

O material mais comumente utilizado para reformadores/reatores na reforma de
glicerol em agua supercritica, € 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 a base de niquel, 30 a 75%, com cromo, 14 a 17%, e ferro, 6 a 10%, todos
em base massica, com alta resisténcia a corrosdo, ao calor em altas temperaturas e apresenta
excelentes propriedades mecanicas (ELTTAYEF, ABASS, ABD AL-LATIF, 2019;
MORINAGA, 2019).

As ligas Hastelloy C e Incoloy 825 também foram encontradas como materiais de
construcdo de reatores (ONWUDILI, WILLIAMS, 2010; VAN BENNEKOM et al, 2011,
TAPAH, SANTOS,LEEKE, 2014) e sdo classifficadas também como superligas de niquel com

excelentes propriedades mecanicas e anti-corrosivas, em que a Hastelloy C apresenta uma
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composicédo de niquel, minimo de 56%, molibdénio, 12,5 a 14,5%, e cromo, 20 a 22,5%, todos
em base massica, e a Incoloy 825 apresenta uma composicdo de niquel, 38 a 46%, ferro,
minimo 22%, cromo, 19,5 a 23,5%, molibdénio ,2,5 a 3,5% e cobre 1,5 a 3%, todos em base
massica (FARINA, 2011; CHAI et al, 2019; NEIKOV, NABOYCHENKO, MURASHOVA,
2019; REALUM, 2019).

Outro material encontrado na construcdo de reatores de reforma de glicerol, em agua
supercritica, foi o aco inoxidavel 316 (REDDY, NANDA E KOZINSKI, 2016) que € uma
superliga de ago austenitica, com composi¢do de cromo, 16 a 28%, niquel, 10 a 14%, e
molibdénio (2 a 3%, em base méssica, apresentando excelente resisténcia a corrosao e excelente
ductilidade (CARBO, 2008).

O material de construcdo base do reformador do tipo caixa, que é o equipamento
escolhido para representar o reator do processo no Aspen Economics, é o ago-carbono.
Entretanto, ndo foi possivel obter dados para tal material, por isso foi substituido o material de
construgéo do reformador pelos materiais Inconel, Hastelloy C, Incoloy 825 e SS316, analisado
0 custo com equipamento e instalacdo em diferentes condi¢fes de temperatura.

Segue, na Tabela 15, o custo do equipamento (reformador) e da sua instalacdo, em
dolares, assim como a carga do equipamento e da sua instalacdo, em libras, com diferentes
materiais de construcdo e em diferentes temperaturas (400, 500 e 600°C) e pressao de operacdo
de 25 MPa.

Tabela 15 - Custos e carga de reformadores e de sua instalagdo em diferentes temperaturas de
operacdo com diferentes materiais de construcao

Temperatura Materi Custo do Custode Cargado Carga da
aterial de . . ~ h ) N
de Operacdo  construgio Equipamento instalacdo equipamento instalagdo
(USD) (USD) (Ibs) (Ibs)
Inconel 9315400 9617000 613700 646840
400°C Hastelloy C 14927700 15258100 675700 708979
Incoloy 825 14750400 15052000 617800 650940
SS316 5310900 5568600 656700 690145
Inconel 18421000 18738500 1066400 1102451
500°C Hastelloy C 17199300 17539100 771600 807558
Incoloy 825 16886600 17204200 702100 738158
SS316 6152900 6420000 753200 789331
Inconel 42673000 42738000 - -
600°C Hastelloy C 24083800 24440600 1015100 1053582
Incoloy 825 - - - -
SS316 7671600 7946400 917000 955393

Fonte: O Autor (2019).
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E observado, a partir dos dados da Tabela 15, que com o aumento da temperatura
desejada para a reforma, mais custo referente ao equipamento e a instalacdo sdo necessarios
para todos os diferentes materiais, além da carga do equipamento e de instalacdo que também
aumenta quando se aumenta a temperatura de operacdo. Tanto o custo do equipamento, quanto
0 custo de instalacdo apresentam, relativamente, a mesma porcentagem em relagdo ao custo
total.

Quando foi simulado o custo do reformador para 600°C, no Aspen Economics, néo foi
possivel obter nem os dados de custo do equipamento/instalacdo, nem quanto de carga do
material Incoloy 825, uma vez que para altas temperaturas, no simulador, esse material ndo
suportaria tais condi¢des. Para o Inconel, foi possivel obter os custos tanto de equipamento
guanto de instalacdo; entretanto, a carga do equipamento e de instalacdo ndo foram obtidas
devido a limitacdo do material, pelo simulador, que néo seria adequado para a condicao de alta
temperatura (600°C).

O Hasteloy C e o Incoloy apresentam precos de equipamento e de custo proximos, a
400°C o custo do reformador feito de Hastelloy C é de 14,9 milhdes de ddlares enquanto que
de Incoloy 825 ¢é de 14,7 milhdes e o custo da sua instalacdo foi de 15,2 e 15 milhdes,
respectivamente, dos mesmos materiais.

Quando a evolucao do custo do reformador com Inconel, a 400°C, ele tem menor
custo tanto de equipamento quanto de instalagdo, que o Hastelloy e o Incoloy. Entretanto, a
500°C, ele apresenta o maior entre os custos, 18,4 e 18,7 milhfes de equipamento e de
instalacdo respectivamente, em frente a 17,1 e 17,5 milh&es, com o equipamento e instalacao,
do Hastelloy C e 16,8 e 17,2 milhdes, com equipamento e instalacdo, 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 milhdes, representando uma diferenca de 18,6 e 18,3 milhdes,
de equipamento e instalacdo, quando comparado com o Hastelloy C.

O reformador de aco inoxidavel, SS316, é o que apresenta menor custo de instalacdo
entre os quatro materiais analisados, confirmando as caracteriticas do material, uma liga de aco
inoxidavel, com composicdo de elementos mais baratos e em menor quantidade que as
superligas de niquel. Com o aumento da temperatura de operagéo, 0s custos do equipamento e
da instalacédo ficaram mais caros, saindo de 5,3 milhdes de custo do equipamento a 400°C para
7,7 milhdes a 600°C, junto com os 5,6 para 7,9 milhdes da instalacéo de 400 para 600°C.

De acordo com Callister Junior e Retwicsh (2012), o médulo 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 possivel aumento de material a ser usado para confeccéo
do reformador.

A partir dos dados obtidos, escolheu-se os materiais Hastelloy C, por ser a superliga
de niquel que melhor se adequou ao sistema estudado e 0 SS316 por apresentar 0 menor custo
total e feita uma anélise econémica preliminar do processo em geral em diferentes condicBes

de operacdo.

4.4.4 Andlise econdmica e viabilidade preliminar do processo

Para a analise econdmica e viabilidade preliminar do processo, tanto o misturador
guanto os tanques de separacdo foram padronizados como tanques verticais com o material de
construcdo aco inoxidavel austenitico 304. A bomba utilizada foi a do tipo diafragma com o
material de construcdo de ago carbono e o reator foi do tipo reformador do tipo caixa sem
catalisador, utilizando dois tipos diferentes de materiais o Hasletlloy C (superliga de niquel) e

0 aco inoxidavel 316.

4.4.4.1 Analise econdmica do processo com diferentes temperaturas e distintos materias de

construcdo do reator construido

A viabilidade econémica foi analisada a partir dos dados de entrada apresentados na
Tabela 16 em diferentes temperaturas de operacdo, 400 a 600°C, com dois diferentes tipos de
materiais de construcdo dos reatores. A partir dos dados de saida, foi possivel avaliar os
parametros econdmicos de viabilidade preliminar do processo.
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Tabela 16 - Dados de entrada no simulador para viabilidade econdmica preliminar — variagéo de

temperatura
Condicg0es operacionais
Vazao de entrada, kg/h 20000
Temperatura, °C 400-600
Presséo, MPa 25
Composicgéo de alimentacédo
Glicerol, % maéssica 8
Metanol, % maéssica 2
Agua, % massica 90
Modelo termodinamico Peng-Robinson
Precos das correntes
Agua, USD/ton 0,064
Glicerol, USD/kg 0,33
Hz, USD/kg 27,14
CHa, USD/m3 0,1
CO2, USD/kg 0,4

Fonte: O Autor (2019).

Com os dados de saida do simulador foram avaliadas as vazdes e 0 prego
correspondente as correntes de saida de hidrogénio, metano e dioxido de carbono em diferentes
temperaturas de operagdo, observando-se a influéncia sobre a temperatura como esté disposto
na Tabela 17.

Tabela 17 — Vazdes e pregos das correntes de saida na analise econdémica preliminar — variagao de

temperatura

Temperatura (°C)

400 500 600
Corrente Unidade Vazdes da corrente de saida
H> 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
Precos das correntes de saida
Ho> 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).

E observado que ao aumentar a temperatura a vaz&o massica de hidrogénio aumenta
de 8,72 kg/h para 97,44 kg/h; consequentemente, aumentando o valor associado a corrente de
saida, passando de 237 dolares por hora para 2644 dolares por hora. Existe um aumento,
também, na producdo de CO2 com 0 aumento da temperatura, passando de 1140 para 1569 kg/h,

levando a um aumento de ganho, no valor associado a corrente, de aproximadamente, 70 délares
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por hora. O metano ndo apresenta um aumento consideravel de vazéo, sendo influenciado no
custo unitério das suas correntes de saida.

Com os valores das correntes de saida, € necessario perceber a influéncia do custo de
utilidades no processo. Dessa forma, sao apresentadas na Tabela 18 as utilidades com a variacao
de temperatura de operacao do processo.

Tabela 18 — Custos com utilidade — variacdo de temperatura

Temperatura (°C)
Equipamento Utilidade Unidade 400 500 600
Bomba Eletricidade USD/h 18,51 18,51 18,51

Reformador Combustivel 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 délares por hora,
sendo o parametro influenciado exclusivamente pela operacdo da bomba que mantém a presséo
constante, 25 MPa, antes da mudanca de temperatura. Com o aumento da temperaura, 0s custos
com combustivel foram elevados saindo de 397,44 para 531,77 dolares por hora, como se
observa na Tabela 18.

A partir dos dados de saida, foi possivel obter o custo total do projeto, custo total de
operacdo, custo com material-prima, custo com utilidades, venda de produtos e periodo de
retorno, além de serem analisados os parémetros econdmicos de IRR, MIRR, NRR, ARR e
indice de rentabilidade do projeto por tipo de material do reator.

4.4.4.1.1 Material Hastelloy C

Com as correntes de saida do processo e a sua precificacdo, foram analisadas variaveis
econbmicas do processo, alternando a temperatura de operacao de 400°C, 500°C e 600°C,
utilizando, como equipamentos do processo, 0 misturador e 0s separadores como tanques
verticais de aco inoxidavel 304, bomba do tipo diafragma de aco carbono e o reator do tipo
reformador do tipo caixa sem catalisador, com material de construgéo Hastelloy C.

A Tabela 19 apresenta os valores de custo capital total do projeto, com a operacao,
com matéria prima, com utilidades e com vendas de produtos, além de apresentar o periodo de
retorno do investimento, e as variaveis IRR, MIRR, NSS, ARR e o indice de rentabilidade para
temperaturas de operacéo e reformador feito de Hasteloy C.
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Tabela 19 — Anélise econbmica da variagdo da temperatura do processo com reator construido com o
material Hastelloy C

Unidade Temperatura

400°C 500°C 600°C
Custo capital total 108USD 24,6 27,7 37,2
Custo total de operacdo ~ 10°USD/ano 5,9 6,7 7,5
Custo total com matéria-prima 10°USD/ano 0,6 0,6 0,6
Custo total com utilidades ~ 10°USD/ano 3,6 4,2 4,8
Vendas totais de produtos ~ 10°USD/ano 3,5 10,9 25.2
Periodo de retorno anos 0 0 54
IRR % 0 0 35,9
MIRR % 7,3 17,5 22,1
NRR % -65,1 -16,6 21,2
ARR % -48,2 -59 34,5
indice de rentabilidade 0,32 0,81 1,19

Fonte: O Autor (2019).

A partir dos dados de avaliacdo econdmica da Tabela 19, observa-se que ao aumentar
a temperatura de operacdo de 400°C para 600°C, aumenta-se 0 custo capital total, de 24,6
milhdes de dolares para 37,2 milhdes de ddlares, também o custo total de operacéo, de 6 milhdes
para 7,6 milhGes por ano, além dos custos com utilidade, uma vez que ao aumentar a
temperatura de operacéo, o investimento em utilidades deve ser também aumentado, saindo de
3,6 milhdes para 4,8 milhdes de ddlares por ano. O custo com matéria-prima € 0 mesmo, uma
vez que as entradas sdo as mesmas nas diferentes temperaturas.

A venda total de produtos observada na Tabela 19 é o que mais teve impacto,
influenciando nos indices de viabilidade econémica do processo, saindo de 3,5 milhdes de
dolares para 25 milhdes de dolares por ano, sendo amplamente influenciado por uma maior
producdo de hidrogénio quando se aumenta a temperatura. O periodo de retorno, ou seja, 0
tempo que a planta comeca a ter lucro (ASPENTECH, 2012) para as de temperaturas de 400°
e 500°C foram nulos, uma vez que o periodo econdmico de vida para o projeto foi de 10 anos
e é o valor de tempo que um projeto de indUstria deve ter para dar inicio 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, ndo existe uma taxa em que 0s custos se igualam aos lucros, isto €, para essas condi¢des o
projeto ndo é viavel, além de apresentar o indice de rentabilidade menor que um, uma vez que
um projeto s6 pode ser viavel quando esses dois parametros IRR e indice de renatbilidade, no
minimo, estiverem de acordo (AL-MALAH, 2017). O NRR e ARR também foram negativos
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nas duas temperaturas, ainda que o MIRR tenha sido o Unico pardmetro a obter valores positivos
nas temperaturas de 400 e 500°C.

A temperatura de 600°C com material Hastelloy C é a tnica condi¢do em que o projeto
preliminar é viavel, apresentando um periodo de retorno de investimento em 5,4 anos, e 0s
indices de IRR, MIRR e NRR positivos, um ARR de 34,58%, ou seja, a cada ddlar investido,
haverd um retorno de 34,58% a mais do que investido (ARNOLD, 2007), além do indice de
rentabilidade maior que 1.

Segue, na Figura 29, o valor presente liquido (NPV) do processo, com o reformador

de Hastelloy C, em diferentes temperaturas.

Figura 29 — NPV em diferentes temperaturas com Hastelloy C
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Fonte: O Autor (2019).

O valor do NPV é caracterizado pelo valor de todo o lucro liquido descontado de um
periodo (ASPENTECH, 2012) que, pela Figura 29, sdo em anos. Como j& observado, nas
temperaturas de 400 e 500°C, todos os valores de NPV sdo 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 liquido positivo, revelando no décimo ano um NPV positivo de 20,6 milhdes de
dolares.

Dessa forma, para um reformador com o material de construgdo Hastelloy C, em

diferentes temperaturas de operacéo, a temperatura de 600°C ¢ a que apresenta melhor condicéo
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de operagdo uma vez que os indices de viabilidade financeira sdo 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 construcdo do reformador para a superliga de aco inoxidavel austenitico SS316 e
apresentados, na Tabela 20, os valores de custo capital total do projeto, operacdo, matéria-
prima, utilidades e vendas, além do periodo de retorno do investimento, e as varidveis IRR,
MIRR, NSS, ARR e o indice de rentabilidade para diferentes temperaturas de operacao.

Tabela 20 - Analise econdmica da variacdo da temperatura do processo com reator construido com o
material SS316

Unidade Temperatura
400°C 500°C 600°C
Custo capital total 10°USD 11,3 12,5 14,6
Custo total de operacéo 108USD/ano 5.6 6,3 7,7
Custo total com matéria-prima  10°USD/ano 0,6 0,6 0,6
Custo total com utilidades 108USD/ano 3.6 472 438
Vendas totais de produtos 10°USD/ano 3,5 10,9 25,2
Periodo de retorno anos 0 7,8 2,3
IRR % 0 25,7 98,1
MIRR % 10,8 20,5 25,0
NRR % -53,3 57 52,0
ARR % -62,1 23,2 134,2
indice de rentabilidade 0,45 1,04 1,51

Fonte: O Autor (2019).

A partir dos dados da andlise economica da Tabela 20, observa-se que ao aumentar a
temperatura de operacdo de 400°C para 600°C, eleva-se o custo capital total, de 11,3 milhdes
de ddlares para 14,2 milhGes de doélares, um aumento de 2,9 milhdes no projeto. Para o custo
total de operacéo foi percebido um aumento de 5,6 milhGes para 7,0 milhGes por ano, além do
aumento de custos com utilidade, também aumentado, saindo de 3,6 milhdes para 4,8 milhdes
de ddlares por ano.

Quando comparado aos valores obtidos com os diferentes materiais de construcéo
Hastelloy C e SS 316, o custo capital total € 0 que mais impacta nos valores econdmicos,
chegando a uma diferenca de até 22,6 milhdes no custo do projeto (37,2 milhdes a 600°C com

a liga de niquel e 14,6 milhdes a 600°C com a liga de aco inoxidavel), mostrando que a
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implantacdo de equipamento, como um reformador, com liga de niquel como material de
construcdo é muito honeroso para o projeto.

Em relacdo aos indices econdmicos do projeto para a temperatura de 400°C
apresentado na Tabela 20, o tempo de retorno foi nulo, ou seja, na vida econdémica do projeto
de 10 anos néo foi obtido nenhum lucro liquido, apenas gastos. Além de apresentar IRR nulo,
um baixo valor de MIRR, NRR e AAR negativos e um indice de retorno menor que 1, isto &,
para a temperatura de 400°C e com o material mais barato, ndo é viavel o projeto de reforma
com reformador de aco inoxidavel 316.

Com as temperaturas de operacdo de 500 e 600°C, pelos dados da Tabela 20, existe
uma diminuicédo do periodo de retorno, com o aumento da temperatura, sendo influenciado pelo
aumento da formacéo de hidrogénio que, ao ter maior producdo e venda, diminui o tempo de
retorno do investimento saindo de 7,9 para 2,3 anos, reduzindo em quase 6 anos o periodo de
retorno do investimento. O NRR apresentou um aumento significativo de 5,7 para 52% que €
também um indice de rentabilidade do projeto, que analisa o lucro liquido pelos valores de
custos (ASPENTECH, 2012).

O indice de rentabilidade também aumentou com o aumento da tempertatura, saindo
do indice de 1,04, bem préximo do valor 1, que indica o “break-even point”, para 1,51.
Podendo-se afirmar que para 600°C a operagdo é rentavel, mas quando se opera em 500°C
também se consegue ter um projeto viavel utilizando um reformador de SS 316.

Segue, na Figura 30, o valor presente liquido (NPV) do processo com o reformador de
SS316, em diferentes temperaturas. A partir da Figura 30, é possivel observar que, com a
temperatura de 400°C, ndo foi possivel obter nenhum valor de lucro liquido positivo, ou seja, a
essa temperatura o processo ndo é viavel. Em 500°C, no oitavo ano, o NPV se torna positivo,
chegando ao décimo ano com o valor de 2,7 milhdes de délares, um valor inferior ao processo
com a temperatura de operacdo em 600°C, que ja a partir do terceiro ano apresenta lucro liquido

positivo e ao final do décimo ano apresenta um valor de 39,3 milhdes de dolares.
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Figura 30 - NPV em diferentes temperaturas com SS316
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Fonte: O Autor (2019).

Em suma, para um reformador com o material de construgdo SS 316 em diferentes
temperaturas de operacdo, 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 indices de viabilidade financeira sdo melhores para tal temperatura.

4.4.4.2 Anélise econdmica do processo com diferentes pressdes e distintos materias de

construcéo do reator

Para avaliar o processo de reforma, em distintas condigdes de operagdo foram
analisadas diferentes pressfes do sistema (25, 35 e 45 MPa), a partir dos dados de entrada
apresentados na Tabela 21, com dois diferentes tipos de materiais de construcdo dos reatores.

A partir dos dados de saida, avaliaram-se os parametros econémicos de viabilidade preliminar

do processo.
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Tabela 21- Dados de entrada no simulador para viabilidade econémica preliminar com variacéo de

pressao
Condicg0es operacionais
Vazao de entrada, kg/h 20000
Temperatura, °C 600
Presséo, MPa 25-45
Composicgéo de alimentacédo
Glicerol, % maéssica 8
Metanol, % maéssica 2
Agua, % massica 90
Modelo termodinamico Peng-Robinson
Precos das correntes
Agua, USD/ton 0,064
Glicerol, USD/kg 0,33
Hz, USD/kg 27,14
CHa, USD/m3 0,1
CO2, USD/kg 0,4

Fonte: O Autor (2019).

Com os dados de saida do simulador, foram avaliadas as vazdes e 0 preco
correspondentes das correntes de saida de hidrogénio, metano e didxido de carbono, em
diferentes pressdes e observada a influéncia da pressao em diferentes condicdes de operacao

nas vazOes de saida como esta disposto na Tabela 22.

Tabela 22 - Vazdes e precos das correntes de saida na anélise econdmica preliminar — variagéo de

temperatura
Pressdo (MPa)
25 35 45
Corrente Unidade Vazdes da corrente de saida
H> kag/h 97,44 74,60 58,87

CHs4 m3/h 8,49 6,89 5,87
CO: kg/h  1595,94 1477,16 1395,04
Precos das correntes de saida
Ho> USD/h  2644,10 2024,28 1597,35
CHs4 USD/h 0,85 0,69 0,59
CO2 USD/h 239,35 221,54 209,22
Fonte: O Autor (2019).

E observado que ao aumentar a pressao de operacdo, de acordo com a Tabela 22, a
vazdo massica de hidrogénio diminui de 97,44,72 kg/h para 58,87 kg/h, diminuindo o valor
associado a corrente de saida, passando de 2644 dolares por hora para 1597,35 dolares por hora.
Existiu uma reducdo na producdo de CO> e de CH4 com 0 aumento da presséo, passando de
1595,94 para 1395,04 kg/h de dioxido de carbono e de 8,49 m?h para 5,87 m%h de metano,
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diminuindo o valor associado a corrente de saida dos produtos e por consequéncia ao preco de
saida.

Sobre 0s precos das correntes de saida, a corrente de hidrogénio é a que teve maior
reducdo, passando de 2664 para 1597 dolares por horas, seguindo da corrente de CO2 de 239
para 209 ddlares por hora, por ultimo a de metano de 0,85 para 0,59 ddlares por hora.

Foram estudados os custos de utilidade com a variagdo da pressdo de operagdo
mantendo-se a temperatura constante (600°C), sendo apresentado as utilidades com a variacéo
da pressédo de operacdo do processo na Tabela 23.

Tabela 23 - Custos com utilidade — variacdo da pressédo

Pressdo (MPa)
Equipamento Utilidade Unidade 25 35 45
Bomba Eletricidade USD/h 18,5 24,3 30,1

Reformador Combustivel USD/h  531,7 510,6 4914
Fonte: O Autor (2019).

A partir dos dados da Tabela 23, é possivel observer que com o aumento da pressao a
eletricidade aumenta, sendo influenciada pelo maior trabalho da bomba para alcangar maiores
niveis de pressao, mas o gasto com combustivel foi reduzido.

Dessa forma, foi possivel obter o custo capital total, custo total de operacéo, custo com
materia-prima, custo com utilidades, venda de produtos e periodo de retorno, além de serem
analisados os parametros econdmicos de IRR, MIRR, NRR, ARR, indice de rentabilidade e o
valor presente liqudio do projeto por tipo de material de construcdo do reformador variando a

pressdo de operacéo.

4.4.4.2.1 Material Hastelloy C

A partir dos dados de saida do simulador e com as correntes de saida do processo e a
seu respectivo preco, foram analisadas variaveis econémicas do processo, variando a pressao
de operagdo 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
aco inoxidavel 304, bomba do tipo diafragma de aco carbono e o reator do tipo reformador do
tipo caixa sem catalisador com material de construcdo Hastelloy C.

A Tabela 24 apresenta as principais variaveis econémicas para diferentes pressoess de

operacao e reformador construido com o material Hastelloy C.
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Tabela 24 - Anélise econdmica da varia¢do da pressdo do processo com reator construido com o

material Hastelloy C

Unidade Presséo
25MPa 35MPa 45 MPa
Custo capital total 10°USD 37,2 45,5 54,8
Custo total de operagio 10°USD/ano 7,5 7,6 7,7
Custo total com matéria-prima  10°USD/ano 0,6 0,6 0,6
Custo total com utilidades ~ 10°USD/ano 4,8 4,6 4,5
Vendas totais de produtos 10°USD/ano 25,2 19,6 15,8
Periodo de retorno anos 54 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
indice de rentabilidade 1,19 0,95 0,76

Fonte: O Autor (2019).

Com os dados da Tabela 24, observa-se que ao aumentar a pressdo de operacéao de 25
MPa para 45 MPa, aumenta-se o custo capital total do projeto, de 37,2 milhGes de dblares para
54,8 milhGes de ddlares, além do aumento do custo total de operacdo de 7,57 milhGes para 7,73
milhGes por ano. Os custos com matéria-prima foram constantes, ao longo da variacao de
pressao.

Os custos com utilidades foram reduzidos, saindo de 4,8 milhdes para 4,5 milhdes por
ano, mesmo precisando de mais eletricidade para bomba alcangar um maior nivel de presséo, o
custo com combustivel para aquecimento do reformador foi reduzido, mostrando que a alta
pressdo fornecida pela bomba facilitou a mistura agua-glicerol alcancar a temperatura de
reforma de 600°C.

Quanto a venda total de produtos, foi reduzido seu valor quando se aumenta a pressao,
saindo de 25,3 milhdes de dolares para 15,8 milhGes de ddlares por ano, sendo influenciado,
pela reducdo da producdo de hidrogénio e dioxido de carbono. O periodo de retorno para as
pressdes de 35 e 45 MPa foi nulo, ou seja, com essas pressdes de operacdo 0 processo ndo é
viavel, sendo confirmada pela taxa de IRR com valor nulo, com NRR e ARR negativos e com
o0 indice de rentabilidade menor que 1. O MIRR é um parametro que deve ser analisado junto
com o IRR, ou seja, como 0 MIRR é maior que o IRR (que é nulo) o processo nao é viavel (AL-
MALAH, 2017).

Segue, na Figura 31, o valor presente liquido (NPV) do processo com o reformador de

Hastelloy C, em diferentes pressoes.
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Figura 31 - NPV em diferentes pressdes com Hastelloy C
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Fonte: O Autor (2019).

A pressao de 25 MPa é a Unica condicdo que apresenta uma NPV positivo depois do
sexto ano. A 35 MPa se aproxima do décimo ano, mas, mesmo assim, ndo é positivo,
confirmando o indice de rentabilidade de 0,95, ou seja, bem proximo de 1 (break-even point).
A condicao de 45 MPa possui lucro liquido ainda mais negativo, afirmando que mesmo com
aumento da pressao de operacao do sistema, 0 processo ndo se torna viavel.

Desta forma, pode-se afimar que para o reformador feito com o material Hastelloy C,

em diferentes pressdes, a pressao menor de 25 MPa € a que torna o processo viavel.

4.4.4.2.2 Material SS 316

Da mesma forma que foi feita uma analise com o a liga de niquel, fez-se com a liga de
aco inoxidavel austenitica 316, modificando apenas o material de construcdo do reformador,
apresentando na Tabela 25 os valores de custo capital total, operacdo, matéria prima, utilidades
e vendas, periodo de retorno do investimento e as varidveis IRR, MIRR, NRR, ARR e o indice

de rentabilidade para diferentes pressdes de operacao, a partir dos dados de correntes de saida.
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Tabela 25 - Analise econdmica da variacao da pressao do processo com reator construido com o
material SS316

Unidade Presséo
25MPa 35MPa 45 MPa

Custo capital total 10°USD 14,6 17,1 19,8
Custo total de operacéo 10°USD/ano 7,0 6,9 6,9
Custo total com matéria-prima  10°USD/ano 0,6 0,6 0,6
Custo total com utilidades ~ 10°USD/ano 4,8 4,7 4,6

Vendas totais de produtos ~ 10°USD/ano 25,3 19,7 15,8
Periodo de retorno Anos 2,3 3,6 59

IRR % 98,1 55,2 32,8

MIRR % 25,0 23,3 215

NRR % 52,0 32,4 14,6

ARR % 134,2 70,1 32,5

indice de rentabilidade 1,51 1,31 1,13

Fonte: O Autor (2019).

Com os dados da Tabela 25, observa-se que ao aumentar a presséo de operacéo de 25
MPa para 45 MPa, eleva-se o custo capital total, de 14,6 milhdes de dblares para 19,8 milhdes
de dolares, um aumento de 5,2 milhGes no projeto. Para o custo total de operacdo, foi percebida
uma reducdo do seu valor de 7,0 milhdes para 6,9 milhdes por ano, além da diminuicao também
dos custos com utilidade, saindo de 4,8 milhdes para 4,6 milhGes de dblares por ano, ou seja, 0
custo com utilidades influenciou diretamente o custo total de operagdo, uma vez que menos
combustivel foi utilizado para aquecimento do reformador devido a maior pressdo da mistura
agua-glicerol bruto.

Os custos com matéria-prima sdo 0s mesmos nas diferentes pressdes e a diminuicao
das vendas de produtos é influenciada pela menor saida de hidrogénio e didxido de carbono na
saida do processo.

Quando comparados os valores obtidos com os diferentes materiais de construcao, o
custo capital do projeto ainda € o que mais impacta nos valores econémicos, chegando a
diferenca de até 35 milh&es no custo do projeto (54,8 milhdes a 45 MPa com a liga de niquel e
19,8 milhdes a 45 MPa com a liga de acgo inoxidavel).

Em relacdo aos indices econdémicos do projeto para as diferentes pressdes de 25 MPa,
35 MPa e 45 MPa apresentadas na Tabela 25, em todos 0s casos o projeto € viavel, modificando
0 periodo de retorno do investimento que ao aumentar a pressao o periodo de retonro também
aumenta, variando de 2,33 anos para 5,97 anos com as pressdes de 25 e 45 MPa,
respectivamente, ou seja, 0 aumento da pressao do processo além de deixar os custos do projeto

mais honeroso, aumenta o tempo de retorno do investimento. Ao se aumentar a pressdo de
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operacdo do sistema, as taxas de IRR, MIRR, NRR, ARR e o indice de rentabilidade diminuem,
ou seja, apresentam menores, valores para a viabilidade do processo.

O ARR € o que apresenta maior variacdo, 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 pressdo do sistema. O IRR apresenta também uma grande variagdo na sua taxa, de
98% para 33%, seguindo no NRR que varia de 52 para 15% ao aumentar a pressdo de 25 para
45 MPa. O MIRR é a taxa mais estavel por ser uma modificacdo do IRR, confirmando a
afirmacédo de Al-Malah (2017) em que o IRR pode ser superestimado, quando comparado com
0 MIRR e por apresentar um valor maior que zero, junto as outras taxas, demonstra também a
viabilidade do processo.

O indice de rentabilidade diminui com o aumento da presséo, saindo do valor de 1,51
para 1,13 na pressdo de 25 e 45 MPa respectivamente, ou seja, ambas as condi¢Bes sdo viaveis
para o processo. Entretanto a que apresenta melhores resultados de viabilidade é a condicéo a
25 MPa.

Segue, na Figura 32, o valor presente liquido (NPV) do processo com o reformador de
SS316 em diferentes pressoes.

Figura 32 - NPV em diferentes pressdes com SS316
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Fonte: O Autor (2019).

A partir da Figura 32, é possivel observar que para todas as condi¢des de pressao, em
um determinado periodo de tempo, o0 NPV se torna positivo depois de 3 anos, 4 anos e 7 anos,
para 25, 35 e 45 MPa, respectivamente. Para a pressao 25 MPa, no décimo ano, 0 NPV em
milhdes de reais € de 39,3, assim como a 35 MPa se observa, no décimo ano, um valor de NPV

de 22 milhdes e em 45 MPa o valor de 9,2 milhdes no décimo ano.
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Assim, pode-se afirmar que para o reformador de SS316, variando a pressdo de
operacao o processo é viavel, mas a melhor condicéo de operagdo para viabilidade do projeto é

com a pressao de operacao de 25 MPa.

4.4.4.3 Andlise econémica do processo com diferentes composicOes de entrada e distintos

materias de construgdo 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 s&o glicerol e metanol e Ortiz et al. (2011) utiliza para simulagéo de glicerol bruto 80%
de glicerol e 20% de metanol, desta forma utilizou-se a mesma composi¢ao para glicerol bruto,
ao longo das simulacgdes, de 80% de glicerol e 20% de metanol em massa. Assim sendo, foi
estudado a influéncia da concentragéo do glicerol bruto na entrada do processo, em composicdo
massica, variando, assim, a composicao de entrada em 10%, 20% e 30% do glicerol bruto.

A viabilidade econdmica foi avaliada, a partir dos dados de entrada apresentados na
Tabela 26, com dois diferentes tipos de materiais de construcdo dos reatores e diferentes
composicdes de glicerol bruto. Os valores da temperatura de 600°C e pressédo 25 MPa foram
utilizados por serem os melhores valores de varidveis de operacdo obtidos para viabilidade o
processo.

Tabela 26 - Dados de entrada no simulador para viabilidade econémica preliminar com variacéo de
composicdo de entrada

Condicg0es operacionais

Vazao de entrada, kg/h 20000
Temperatura, °C 600
Pressdo, MPa 25
Composicéo de alimentacéo
Glicerol bruto, % maéssica 10-30
Agua, % massica 90-70
Modelo termodinamico Peng-Robinson
Precos das correntes
Agua, USD/ton 0,064
Glicerol, USD/kg 0,33
H>, USD/kg 27,14
CH4, USD/m?3 0,1

Fonte: O Autor (2019).

Com os dados de saida do simulador foram avaliadas as vazfes e 0 preco

correspondente das correntes de saida de hidrogénio, metano e dioxido de carbono em
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diferentes composic¢des de entrada de glicerol/agua supercritica e observado a influéncia sobre
as correntes saidas como esta disposto na Tabela 27.
Tabela 27 - Vaz0es e precos das correntes de saida na analise econdmica preliminar — variagdo da
composicao de entrada

Composicéo de glicerol bruto
na corrente de entrada do
processo
10% 20% 30%
Corrente Unidade Vazles da corrente de saida
H: kg/h 97,44 102,40 100,93
CHas m3/h 8,49 20,54 32,83
CO2 kg/h  1595,94 2689,24 3745,81
Precos das correntes de saida
Ho> USD/h  2644,10 2778,68 2738,81
CHas USD/h 0,85 2,05 3,28
CO2 USD/h 239,35 403,32 561,77
Fonte: O Autor (2019).

E observado, ao analisar a Tabela 27 que ao aumentar a composicdo de entrada a
formacdo de CO- € aumentada significantemente, saindo de uma vazéo massica de 1596 kg/h
com 10% para 3756 kg/h a 30%, ou seja, 0 aumento do glicerol e do metanol na alimentacao
influencia fortemente na converséo em dioxido de carbono. A vazdo de metano também foi
aumentada saindo de uma vaz&o volumétrica de 8,49 m3/h a 10% para 32 m2/h a 30%, um
aumento em volume significativo.

Sobre a producdo de hidrogénio, o aumento da composicdo de entrada ndo 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 producdo de hidrogénio o aumento da composi¢édo de
entrada de glicerol/metanol ndo é significativa. Para a precificacdo das correntes de saida, a
corrente de CO2 é que apresenta maior ganho economico saindo de 239,35 dolares por horas a
10% para 561,77 dolares por hora a 30%.

Na Tabela 28 esta apresentada a influéncia os custos com utilidade com a variacao da

composicao de entrada, tanto com eletricidade como com combustivel.
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Tabela 28 - Custos com utilidade — variagdo da composigéo de entrada

Composicdo 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  Combustivel 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 sédo
constantes, pois a pressdo de operacao € constante (25 MPa) para diferentes composicdes de
entrada. J& nos gastos com combustivel para aquecimento do reformador, é observada uma
diminuicdo de gastos, demonstrando que para aquecer uma mistura a uma temperatura de
reforma de 600°C com menos agua e maior composi¢do de glicerol/metanol necessita de menos
combustivel a ser consumido, saindo de um gasto com essa utilidade de 531,77 délares por
hora para 423 dolares por hora.

A partir dos dados de saida, foi possivel obter o custo capital total, custo total de
operacdo, custo com material-prima, custo com utilidades, venda de produtos e periodo de
retorno, além de serem analisados as taxas de IRR, MIRR, NRR, ARR, indice de rentabilidade
e o valor presente liqudio do projeto por tipo de material de construcdo do reformador variando
a composicédo de entrada do glicerol bruto.

4.4.4.3.1 Material Hastelloy C

A Tabela 29 apresenta os dados econdmicos para diferentes composi¢cdes de entrada
de glicerol bruto e reformador cosntruido do material Hastelloy C.
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Tabela 29 - Analise econdmica da variagdo da composicao de entrada do processo com reator
construido com o material Hastelloy C

Unidade  Composicéo de glicerol bruto na
entrada do processo

10% 20% 30%

Custo capital total 10°USD 37,2 34,7 32,2
Custo total de operacio 10°USD/ano 7,6 7,6 7,6
Custo total com matéria-prima 10°USD/ano 0,6 1,2 1,7
Custo total com utilidades ~ 10°USD/ano 4,8 4,3 3,9
Vendas totais de produtos ~ 10°USD/ano 25,2 27,9 28,9
Periodo de retorno anos 5,4 4,3 3,8
IRR % 35,9 445 50,8

MIRR % 22,1 23,0 23,5

NRR % 21,2 29,8 34,8

ARR % 34,5 48,1 58,2

indice 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 composi¢ao
de entrada do glicerol bruto, o custo capital total diminui de 37 milhdes para 32 milhdes, sendo
esse valor influenciado pelo preco do reformador que ao modificar a composicdo de entrada,
modifica-se o seu valor.

A Tabela 30 apresenta a influéncia da composicdo de entrada de glicerol no custo do
reformador e da sua de instalacdo e nas cargas do equipamento e de instalacdo do mesmo.

Tabela 30 — Custo do reformador feito de Hastelloy C para diferentes composi¢des de entrada de
glicerol
Composicao Custo do Custo de Carga do Carga da
de entradado Equipamento instalacdo equipamento instalacéo

glicerol (USD) (USD) (Ibs) (Ibs)
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 cComposi¢ao
do glicerol bruto na entrada do processo de reforma diminui, saindo de 24 para 21 milhdes e
de 24 para 20 milhdes de custo de equipamento e instalagédo respectivamente a 10% e 30% de
composicao de entrada, assim como também reduz a carga do equipamento e de instalacdo ao
se aumentar a composicao de entrada. Desta forma, confirma-se o porqué do custo do projeto

diminuir ao se aumentar a entrada de glicerol/metanol.
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Sobre as outras varidveis fornecidas pela Tabela 29 o custo de operagdo é aumentado
de 7,6 milhdes para 7,7 milhdes devido ao aumento dos custos com matéria-prima. O custo total
com materia-prima aumentou de 0,6 milhdes por ano para 1,7 milhGes por ano devido ao
aumento de glicerol bruto na composicédo de entrada. O custo total de utilidades também foi
reduzido devido a menor necessidade de combustivel para que a mistura de glicerol/dgua
supercritica alcance a temperatura de reforma.

Sobre o periodo de retorno, ainda apresentado pela Tabela 29, ao aumentar a
composicao de entrada de 10% para 30%, seu valor diminui passando de 5,43 anos para 3,87
anos, sendo influenciado pelo aumento da vazéo de saida do diéxido 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 indice de rentabilidade de 1,20 para 1,34,
demonstrando assim ser mais viavel o processo com maior composicdo de entrada.

Segue, na Figura 33, o valor presente liquido (NPV) do processo com o reformador de
Hastelloy C em diferentes composicOes de entrada de glicerol bruto.

Figura 33 - NPV em diferentes composicOes de entrada de glicerol bruto com Hastelloy C
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Fonte: O Autor (2019).

A Figura 33 mostra que o processo para as trés composicdes de entrada sdo viaveis
apresentando NPV positivos depois de 6, 5 e 4 anos, respectivamente para 10, 20 e 30% de
composicao de entrada de glicerol, com um NPV apds o décimo ano de 20,3 milhdes para 10%,
29,3 milhdes para 20% e 34,2 milhdes para 30%.

Mesmo com um NPV mais alto e os indices e taxas de viabilidade um pouco melhores,
0 aumento da composi¢do de entrada de glicerol bruto acarreta no aumento do volume de
producéo do CO> e do metano, tendo pouca influéncia na formacéo do hidrogénio. A producao

em excesso desses dois gases pode ser um futuro problema para o projeto da indUstria de
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reforma do glicerol, uma vez que a separacdo dos mesmos pode ser dificil e honerosa e o valor
agregado aos mesmos sao baixo quando comparado ao do hidrogénio.

Desta forma a escolha com a menor producgéo de CO2 e metano, ou seja, a Composi¢do
com 10% de glicerol de entrada € a melhor opc¢éo 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 niquel, Hastelloy C, foi feita uma anélise
com o aco inoxidavel 316, modificando apenas o material de construcdo do reformador e
apresentado, e apresentando na Tabela 31 os dados econdmicos para diferentes composicdes de
entrada de glicerol bruto a partir dos dados de correntes de saida.

Tabela 31 - Analise econdémica da variagdo da composicéo de entrada do processo com reator
construido com o material SS316

Unidade Composicéo de glicerol bruto na
entrada do processo
10% 20% 30%
Custo capital total 10°USD 14,6 13,8 12,9
Custo total de operagéo 10°USD/ano 7,0 7,1 7,2
Custo total com matéria-prima  10°USD/ano 0,6 1,1 1,7
Custo total com utilidades 106USD/ano 4.8 43 3.9
Vendas totais de produtos 10°USD/ano 25,3 27,9 28,9
Periodo 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
indice 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 operacéo, com
0 aumento de 10 para 30% da concentracdo de glicerol aumentou devido ao aumento de
matéria-prima, passando de 7 milhdes para 7,2 milhdes de dblares por ano, além do aumento
do custo total de matéria-prima de 0,6 milhdes por ano para 1,7 milhdes por ano. Os custos de
utilidade foram reduzidos, passando de 4,8 milhGes a 10% para 3,8 milhdes a 30% de glicerol

bruto na entrada no processo.
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O custo capital total diminui de 14,6 milhGes para 12,9 milhGes, sendo esse valor
influenciado pelo prego do reformador que ao modificar a composigéo de entrada, modifica-se
0 seu valor, onde na Tabela 32 apresenta a influéncia da composicao de entrada de glicerol no
custo do reformador e da sua de instalacdo e nas cargas do equipamento e de instalacdo do
mesmo feito de SS 316.

Tabela 32 - Custo do reformador feito de SS316 para diferentes composic¢des de entrada de glicerol

Composicdo  Custo do Custo de Carga do Carga da
de entrada do Equipamento instalacdo equipamento instalagéo
glicerol (USD) (USD) (Ibs) (Ibs)

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 composicao do glicerol bruto na entrada do processo de reforma diminui, assim
como seu custo de instacédo, a carga do equipamento e de instalagdo. Assim se confirma que o
preco do projeto para o processo com o reformador de SS 316 reduz o valor quando se pretende
aumentar a composicao de entrada de glicerol bruto.

Sobre o periodo de retorno, ainda apresentado pela Tabela 31, ao aumentar a
composicao de entrada de 10% para 30%, seu valor diminui passando de 2,33 anos para 1,88
anos, sendo influenciado pelo aumento da vazéo de saida do didxido 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 indice de rentabilidade de 1,51 para 1,61, quando
passa de 10 para 30% de glicerol na entrada, demonstrando assim ser mais viavel o processo
com maior composi¢ao de entrada.

Segue na Figura 34 o valor presente liquido (NPV) do processo com o reformador de

Hastelloy C em diferentes composicdes de entrada de glicerol bruto.
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Figura 34 - NPV em diferentes composigdes de entrada de glicerol bruto com SS316
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Fonte: O Autor (2019).

A Figura 34 mostra que 0 processo para as trés composic@es de entrada sdo viaveis
apresentando NPV positivos depois de 3 anos para as composic¢des de 10 e 20% e 2 anos para
a de 30%. As curvas de NPV sdo bem proximas umas das outras, onde NPV ap6s o décimo ano

de 39,3 milhdes para 10%, 47 milhdes para 20% e 50,3 milhdes para 30%.

4.5 ANALISE DA VIABILIDADE DE UMA PLANTA DE REFORMA DO GLICEROL
BRUTO EM AGUA SUPERCRITICA

Por fim, foi possivel realizar uma anélise da viabilidade de uma planta de reforma do
glicerol bruto, considerando os seguintes parametros operacionais dispostos na Tabela 33.

Tabela 33 — Parametros operacionais para a planta de reforma de glicerol em agua supercrticia
Condicg0es operacionais

Vazao de entrada, kg/h 20000
Temperatura, °C 600
Pressdo, MPa 25
Composicéo de alimentacéo
Glicerol bruto, % maéssica 10
Agua, % massica 90
Modelo termodinamico Peng-Robinson

Fonte: O Autor (2019).

A vazdo de entrada € de 20000 kg/h, pois a melhor realacdo agua/glicerol bruto é de
90% de agua para 10% de glicerol, e a vazdo massica de glicerol bruta média € de 2000 kg/h,
por ser a média de producéo de glicerol bruto de uma produtora de larga escala de biodiesel. A

melhor temperatura de operacdo é a mais elevada, ou seja, de 600°C e a melhor condicdo de



116

pressao € a de menor pressao, ou seja, de 25 MPa. Além do modelo de Peng-Robinson por ser
0 que melhor se adequa ao sistema em condic¢des supercriticas.

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 &gua supercrticia

Equipamento Tipo Material de Construcgao
Bomba Diafragma Aco-carbono
Reator Reformador_— Caixa sem Hastelloy C

catalisador

Fonte: O Autor (2019).

A bomba utilizada foi a do tipo diafragma com o material de construcad de aco 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 agua supercritica a maioria dos reatores sdo construidos das
ligas de niquel de Hastelloy C ou Inconel, devido a combinacdo da resisténcia a corrosao,
suportar altas temperaturas e disponibilidade comercial dos materiais (PINKARD et al, 2019).

Tang et al (2005) afirmam que as ligas de niquel tendem a ganhar massa na presenca
de substancia corrosiva, enquanto as ligas de aco inoxidavel tendem a perder massa, ou seja,
como confirma também Pinkard el at (2019), que depdsitos de massa podem ser limpados
periodicamente; entretanto a perda de massa, eventualmente, pode levar a falha no processo.
Desta forma, para a planta do processo o material de construcdo 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 agua

supercritica

4.5.1.1 Turbina/Valvula

Galera e Ortiz (2015) e Hantoko et al. (2018) utilizam, na simulacdo de reforma em
agua supercritica, uma turbina para a reducao da pressdo apos o reator a fim de recuperar energia
no processo. Em teoria, a mistura agua/efluentes apos o reator, em alta pressdo e temperatura,
é promissora para geragdo energia, entretanto na pratica a expansdo direta em turbina desses

efluentes ndo existe.
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No mercado ndo € possivel obter uma turbina que opere com a mistura de vapor de
agua e gases, pois a caracteristica do efluente é intermediaria entre o vapor de agua utilizado
em turbinas a vapor e gases de combustdo utilizados em turbinas a gas (GARCIA-
RODRIGUEZ et al, 2015).

Dessa forma, para a planta em estudo, a reducdo da pressao do sistema foi feita por
meio de valvulas, em que, para Queiroz (2014), a presséo pode ser reduzida através de valvulas
de controle do tipo backpressure. Associado a uma reducdo de pressao esta o efeito Joule-
Thompson, que é definido por Tay, Lau e Shariff (2016) como o resfriamento ou aquecimento

causado pela expanséo livre de um fluido através de uma vélvula.

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/agua até as condicGes supercriticas foi feito no
préprio reformador, entretanto na estratégia de minimizar custos com a fornalha por ser um
processo mais caro (PINKARD et al., 2019), a utilizacéo de trocadores de calor antes da entrada

do reator e na saida do reator foi considerada para reduzir os custos do projeto da planta.

4.5.1.3 Unidade de Separacéo de Hidrogénio

Como se tem uma planta de reforma de glicerol em &gua supercritica, a separacédo de
produtos como o hidrogénio de alto valor agregado é fundamental para a viabilidade do
processo. A unidade PSA (Pressure Swing Adsorption) é um processo de separagdo que se
baseia na adsorcdo e € utilizado para purificacdo/separacdo do hidrogénio e dependendo do
processo se utiliza adsorventes como carvao ativado, silica gel e zedlitas no leito das unidade
da PSA, sendo capaz de produzir hidrogénio com alta pureza (ABDELJAOUED et al. 2018;
BREA et al., 2019).

O processo da unidade PSA ¢ baseado em leitos de adsorcdo, em que gases em geral e
hidrocarbonetos sdo adsorvidos pelo adsorvente e o hidrogénio puro é obtido, na qual a
adsorcéo de gases é fortemente dependente da pressdo. O leito saturado, apds o processo, deve
ser dessorvido e preparado para ser novamente utilizado, onde varios leitos sdo necessarios no
processo de producdo de hidrogénio purificado; enquanto um dos leitos estd adsorvendo os
outros estdo 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 purificagdo de hidrogénio
na simulacdo do processo, pois além de apresentar os leitos de adsor¢do/dessor¢do, 0 processo
apresenta filtros coalescentes para prevenir a presenca de qualquer liquido no adsorvente. A
unidade opera a pressdo de 15 bar e 35°C, obtendo hidrogénio com 99,999% de pureza com
80% de recuperacdo de hidrogénio e pressao de saida de 1,1 bar (0,11 MPa).

No trabalho de Hantoko et al. (2018), eles sugerem que a separacdo do hidrogénio seja
feita por um separador da Hysep Technoloy, Hysep 1308 ECN com membrana de paladio, onde
pode ser operada com um range de temperatura de 300-450 °C e uma pressao de 2-25 bar com
uma pureza de hidrogénio de 99,5%.

O moddulo de separacdo de hidrogénio, tipo 1308 da Hysep, consiste em uma
construcdo em aco inoxidavel, incorporando membranas compostas de paladio como
catalisador. No separador, o hidrogénio entra em contato com um fino filme de paladio que age
como uma barreira seletiva, passando apenas pelo hidrogénio atbmico através da camada,
excluindo outros gases e o hidrogénio molecular é adsorvido na superficie onde é dissociado
para se tornar hidrogénio atbmico (HYSEP, 2019).

Alguns dos beneficios do Hysep 1308 sdo a alta seletividade de hidrogénio e uma
elevada recuperacao (de 99,5 a 99,995%), ndo apresentar peca movel, custos de capital mais
baixos, alta taxa de separacdo de hidrogénio por unidade de membrana, menor custo
operacional, além de apresentar expansao de capacidade pelo seu tamanho pequeno (HYSEP,
2019).

Esses sdo um dos processos que podem ser utilizados para a separacdo do hidrogénio,
mas por apresentar um processo mais desenvolvido e com mais aplicacGes, a unidade PSA foi

utilizada no processo de separacdo do hidrogénio para planta em estudo.

4.5.2 Configuracao e viabilidade de plantas de reforma de glicerol em agua supercritica

A primeira configuracdo da planta de reforma de glicerol em agua supercritica estéa
disposta na Figura 35, representando a configuracdo bésica da planta, na qual a correntes de
agua (WATER) e glicerol bruto (GLYCEROL) entram no processo, saindo a corrente de
hidrogénio (H2) e a mistura de gases de reforma (MIXGAS4) composta de hidrogénio, dioxido
e monoxido de carbono, metano e etano.

Figura 35 — Fluxograma da primeira configuragéo para o projeto de viabilidade da planta
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Fonte: O Autor (2019).

De acordo com a Figura 35, as correntes de agua e glicerol bruto se misturam no
misturador (MIXER), saindo a corrente MIX que é bombeada pela bomba (PUMP) até 25 MPa.
A corrente de saida (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 saida (MIXGIBBS) é conduzida a um separador de
agua, para separar o0 vapor superaquecido dos gases produzidos, gerando a correntes de agua
(SEPWAT) e de gases (MIXGAS) e, no separador, reduz-se também a temperatura. Os gases
de saida (MIXGAS), passam por uma valvula redutora de pressdo (VALVE) até 15 bar (1,5
MPa), reduzindo também a temperatura da mistura de saida da valvula.

A corrente de saida da valvula redutora de pressdo (MIXGAS2) é conduzida para um
segundo separador de agua (WATSEP2), separando a agua remanescente para a corrente de
saida de agua (SEPWAT?2) e em uma nova corrente de mistura gasosa (MIXGAS3). A corrente
de saida do segundo separador de agua é conduzida a unidade PSA, separando 80% do
hidrogénio da mistura gasosa a uma pureza de 99,999% na corrente de hidrogénio (H2) e o
restante na mistura gasosa (MIXGAS4).

Para analise do processo, o misturador, os separadores de 4gua e a unidade PSA foram
representados por tanques verticais de aco inoxidavel 304, a bomba é do tipo diafragma de aco-
carbono e o reator € um reformador caixa sem catalisador feito de Hastelloy C.

Para analise de viabilidade, utilizou-se inicialmente para quantificar o preco dos
produtos apenas a corrente de saida do hidrogénio 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 &gua. O
custo com utilidades do processo esta disposto na Tabela 35.
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Tabela 35 — Custos com utilidade da primeira configuragéo de viabilidade da planta

Utilidade Unidade
Eletricidade USD/h 18,51

Combustivel USD/h 531,7
Fonte: O Autor (2019).

De acordo com a Tabela 35, o custo por hora de eletricidade é de 18,51 délares, sendo
a responsavel por esse valor a bomba diafragma do processo, e o custo horério de combustivel
é de 531,7 dolares sendo o reformador responsavel por tal valor.

Para a analise econdmica do processo da Figura 35, segue a Tabela 36 com 0s
valores de custo de implantacdo da planta e os indices de viabilidade da mesma.

Tabela 36 — Anélise Econémica da primeira configuragdo de viabilidade da planta

Unidade
Custo com equipamentos 10°USD 24,1
Custo total de instalagio 10°USD 24,8
Custo capital total 108USD 37,0
Custo total de operagéo 10°USD/ano 13,2
Custo total com matéria-prima 10°USD/ano 5,8
Custo total com utilidades 10°USD/ano 4.8
Vendas totais de produtos 10°USD/ano 18,5
Periodo de retorno Anos 0
IRR % 0
MIRR % 17,8
NRR % -15,1
ARR % -6,8
indice de rentabilidade 0,83

Fonte: O Autor (2019).

Quando se observa o custo total dos equipamentos e a sua instalacdo, o equipamento
que apresenta 0 maior custo é o reformador com material de construcdo Hastelloy C, dos 24,8
milhGes do custo total de instalacdo, 24,43 milhdes sdo com o reformador, ou seja,
aproximadamente 98,5% dos custos de equipamento e sua instalagdo s&o com o reformador.
Em relacédo ao custo exclusivo com os equipamentos, dos 24,17 milhdes de dolares totais 24,08
milhdes € apenas de custo com o reformador, ou seja, 99,6% do valor. Em relagdo ao custo
capital total do projeto, dos 37 milhdes, 66% sdo gastos com o reformador (equipamento e

instalacao).
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Em relagdo aos indices de viabilidade, em até dez anos, com apenas a venda de
hidrogénio, a planta ndo consegue ter periodo de retorno, por isso o valor zero tanto no retorno
qguanto no IRR. O MIRR apresenta um valor positivo, entretando NRR e ARR apresentam
valores negativos, ou seja, mais uma vez demonstrando que para a configuracdo do reformador
no projeto, o projeto ndo é vidvel. O indice de rentabilidade menor que 1 confirma que para tal
configuragdo o projeto ndo e possivel obter rentabilidade, ou seja, o investimento no mesmo
ndo tras retorno ao investidor.

O reformador ser tanto o aquecedor da mistura, quanto o reator para a reforma, torna
0 projeto honeroso, ou seja, diminuir 0s custos relacionados ao reformador no projeto para que
0 processo seja viavel é fundamental. Desta forma, para reduzir o custo do projeto, foi estudada
uma segunda configuracdo para viabilidade da planta, utilizando o trocador de calor, do tipo
casco-tubo de aco-carbono antes do reformador.

Para a utilizagdo do trocador de calor TEMA, a temperatuta méxima de operacéo para
esse trocador é para uma saida da mistura 200°C. Assim, o trocador de calor aquece a mistura
agua-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 configuragéo para o projeto de viabilidade da planta
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Fonte: o autor (2019).
Utilizou-se novamente apenas a corrente de hidrogénio como corrente de venda de

produto e os valores de agua e glicerol como correntes de custo de material-prima. O custo com

utilidades do processo esta disposto na Tabela 37.
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Tabela 37 - Custos com utilidade da segunda configuracdo de viabilidade da planta
Utilidade Unidade
Eletricidade USD/h 18,5

Vapor (400 psi) USD/h 217,3
Combustivel USD/h 405,4
Fonte: O Autor (2019).

Observa-se que a partir dos dados da Tabela 37, os custos com eletricidade
permanecem 0S mesmos, entretanto os custos com combustiveis reduzem em torno de 126,3
dolares 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 operacéo
do projeto.

Para a analise econdmica do processo da Figura 36 segue a Tabela 38 com os valores

de custo de implantacdo da planta e os indices de viabilidade da mesma.

Tabela 38 - Analise Econémica da segunda configuracdo de viabilidade da planta

Unidade
Custo com equipamentos 108USD 17,1
Custo total de instalago 10°USD 18,1
Custo capital total 10°USD 31,5
Custo total de operacéo 10°USD/ano 13,9
Custo total com matéria-prima 10°USD/ano 5,8
Custo total com utilidades 10USD/ano 5,6
Vendas totais de produtos 10°USD/ano 18,4
Periodo de retorno Anos 0
IRR % 0
MIRR % 18,1
NRR % -13,5
ARR % -6,3
indice de rentabilidade 0,85

Fonte: O Autor (2019).

Com a utilizagdo de um trocador de calor antes do reformador, melhorou o custo com
equipamentos, o custo total de instalacdo e o custo capital total. O preco unitario do reformador
construido de Hastelloy C ficou em 19,8 milhdes de dolares e o trocador de calor, com um preco
unitario, 70 mil dolares. Ou seja, 0 custo capital total do projeto saiu de 37 milhdes para um

valor de 31,5 milhdes, uma reducédo de 5,5 milhdes no custo total. Sobre os custos anuais de
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utilidade foram aumentados devido a utilizagdo de vapor para o trocador de calor, mesmo
utilizando menos combustivel para o reformador.

Sobre a viabilidade o processo, mesmo com a reducdo do preco total do projeto e as
reducdes de custos anuais, 0 projeto ndo se paga em 10 anos, por isso o periodo de retorno é
zero e 0 IRR tambem possui 0% de retorno. O MIRR aumentou e 0 ARR se tornou negativo,
entretanto 0 NRR ainda apresenta um valor negative, reafirmando que o processo ainda ndo é
viavel. O indice de rentabilidade aumentou para mais proximo de 1, entretanto o processo ainda
ndo e rentavel.

Mesmo com uma reducdo do valor projeto e dos custos de operacdo, a planta sugerida
ndo é viavel. Desta forma uma terceira configuracdo foi estudada, um bloco de reforma,
composto por um reformador tipo fornalha com duas regides de operacdes com diferentes
materiais: a primeira regido do reformador, tanto de aquecimento quanto de reacéo, fabricado
com o material de construcdo SS316 e a segunda regido do reformador, também de aquecimento
e reacdo, feita de Hastelloy C. A intencéo do arranjo € construir um reformador com diferentes
tipos de materias para reduzir o custo do projeto, para assim tornar viavel o processo.

Foram estudadas trés configuracbes do sistema: a primeira regido de operacdo
fabricada de SS316 (RGIBBS1) operando com as temperaturas até 450°C, 500°C e 550°C e a
segunda regido fabricada de Hastelloy C (RGIBBS2), operando sempre a 600°C. Na Figura 37
esta apresenta a terceira configuracéo para o projeto de viabilidade da planta.

Figura 37 - Fluxograma da terceira configuracdo para o projeto de viabilidade da planta
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Fonte: O Autor (2019).

Da Figura 37 o trocador de calor é tipo TEMA (HEAT1) com material de construcdo
de aco-carbono que aquece a mistura até uma temperatura de 200°C, logo em seguinda se tem
0 o sistema de reforma que sé@o dois reformadores do tipo caixa sem catalisador, RGIBBS1 e
RGIBBS2, com os materiais de construcdo SS316 e Hastelloy C respectivamente.

Estudou-se a operacdo da primeira regido do reformador (RGIBBS1) de SS316 com
diferentes temperaturas de operacao, 400, 500 e 600°C, da mistura glicerol-agua e a segunda
regido de operacdo (RBIGGS2) de Hastelloy C com temperatura final do reformador/reator de
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600°C e 25 MPa. Para as configuracGes do RGIBBS1 de temperatura de saida 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 analise financeira, baseou-se apenas na venda do hidrogénio mais uma vez, uma
vez que se o processo for vidvel apenas com a venda de hidrogénio, a venda dos outros gases
(metano, etano, monoxido e dioxido de carbono e o hidrogénio restante) representa uma fonte
maior de lucro para o projeto.

Para a analise econdmica do processo da Figura 37 segue a Tabela 39 com os valores
de custo de implantacdo da planta com as diferentes temperaturas de operacdo de 400, 500 e
600°C da primeira regido do reformador (RGIBBS1) e os indices de viabilidade da mesma.

Tabela 39 - Analise Econémica da terceira configuragéo de viabilidade da planta

Unidade Temperatura de Operagao

RGIBBS1
450°C 500°C 550°C
Custo com equipamentos 105USD 9,1 8,4 7,5
Custo total de instalacdo 105USD 9,9 9,2 8,3
Custo capital total 10°USD 16,8 15,9 14,7
Custo total de operagéo 10°USD/ano 13,5 13,5 13,5
Custo total com matéria-prima  10°USD/ano 5,8 5,8 5,8
Custo total com utilidades ~ 10°USD/ano 5,6 5,6 5,6
Vendas totais de produtos 10°USD/ano 18,4 18,4 18,4
Periodo 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
indice de rentabilidade 0,98 0,99 1,00

Fonte: O Autor (2019).

Observa-se a partir da Tabela 39 gue o custo com equipamentos e instalacdo sdo
reduzidos, a medida que se aumenta a temperatura de operacdo da primeira regido do
reformador (RGIBBS1) com material de construcdo SS316. Podendo ser explicado que ao
aumentar a temperatura de operacao da primeira regido do reformador, menor sera a demanda
energética para segunda regido do reformador (RGIBBS2), e por isso 0 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 sdo uniformes e o custo com operacdo é reduzido devido a

diminuigcdo também do custo de instalag&o.
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Em relacdo as variaveis de viabilidade, quando se opera a 450 e 500°C na primeira
regido do reformador o projeto ndo é viavel, pois apresenta o periodo de retorno e IRR iguais a
zero, além do indice NRR negativo. MIRR e ARR foram positivos, mas juntos com o indice de
rentabilidade menor que 1, o projeto ndo tras rentabilidade para o investimento.

Apenas para a condi¢do de operacdo de 550°C, o projeto se torna viavel, com um
periodo 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 indice de rentabilidade ficou bem préximo do ponto de
equilibrio, demonstrando que o projeto esta no limiar da viabilidade.

Por isso outra configuragéo desse sistema foi estudada para tornar o projeto da planta
viavel em um menor espaco de tempo, melhorando a configuracao do sistema para reducao de
custos. Dessa forma uma quarta configuracdo foi estudada, agora realizando a integracao
energética da saida do reformador (RGIBBS2) com a entrada da corrente de mistura no trocador

de calor. Segue a quarta configuracdo da planta apresentada na Figura 38.

Figura 38 - Fluxograma da quarta configuracéo para o projeto de viabilidade da
planta
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Fonte: O Autor (2019).

Para a quarta configuracdo, utilizou-se o trocadlor do tipo HEATX (HEATX1), como
se observa na Figura 38, do Aspen Plus, na qual pode realizar integracdo energética.ou seja, a
corrente de alimentagdo do trocador calor (MIXPUMP) passar a ser aquecida pela corrente de
saida do reformador (MIXGIB2), reduzindo assim a necessidade de utilidade como o vapor a
400 psi para aquecimento da mistura e assim reduzir 0s custos para que a planta tenha um
retorno sobre o0s investimentos maior.

A integracdo energética no caso da planta de reforma em condigdo supercritica é
fundamental, pois a corrente de saida do reformador sai a alta pressdo 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 configuracdo do trocador de calor da Figura 38 é um HEATX (HEATX1) é um
duplo tubo aletado de aco carbono, onde a corrente fria (MIXPUMP), € corrente que saiu da
bomba (PUMP) e passa pelo casco, saindo como corrente fria aquecida (MIXHEATL1) que
segue para 0 a primeira regido do reformador (RGIBBS1). A corrente que sai da segunda regido
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 (MIXHEAT?2), seguindo entdo o fluxo do processo.

Para o estudo da configuracdo com integragéo energética, foram estudados dois casos:
0 quarto caso com a saida da corrente fria, com a temperatura de 200°C e o quinto caso com a
saida da corrente fria a 300°C.

A Tabela 40 apresenta os custos com utilidades com a integracdo energética proposta
pela quarta configuracdo estudada, ou seja, com a corrente saida do reformador aquecendo a
corrente de alimentagdo do reformadaor, com a temperatura de saida da corrente fria a 200°C.

Tabela 40 - Custos com utilidade da quarta configuracdo de viabilidade da planta com integracéo
energética e saida da corrente fria do trocador a 200°C

Utilidade Unidade
Eletricidade UsSD/h 18,51

Combustivel USD/h 405,4
Fonte: O Autor (2019).

Percebe-se que, a partir da Tabela 40, os custos com vapor de aquecimento ndo entram
mais no custo com utilidades utilizadas, entretanto os valores com eletricidade e combustivel
permanecem 0s mesmos quando comparados com 0 processo sem integracdao energética. A
utilizacdo da corrente de saida do reformador para agquecimento da alimentagdo do mesmo foi
fundamental para a reducdo dos custos de utilidade e consequentemente auxiliar a viabilidade
do projeto da planta de reforma do glicerol em agua supercritica.

Com a integracdo energética e definida a temperatura de saida da corrente fria em
200°C, avaliou-se a viabilidade da planta em trés condi¢cdes de operacdo da primeira regido da
reformador (RGIBBS1), nas temperaturas de 450, 500 e 550°C, assim como o custo total dos
equipamentos e instalacdo, como o custo capital do projeto, operagdo, material-prima,
utilidades e vendas. Segue na Tabela 41 a analise econdmica e de viabilidade da quarta
configuracdo da planta. A partir dos dados da Tabela 41, pode-se perceber que ao aumentar a

temperatura da primeira regido do reformador, o custo do projeto, equipamento, instalacéo e
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total, diminuem devido a reducédo do custo do equipamento/instalagéo devido ao material SS316
é mais barato que o Hastelloy C.

Tabela 41 - Anélise Econdmica da quarta configuracdo de viabilidade da planta: com integracdo
energética e temperatura de saida da corrente fria a 200°C

Unidade Temperatura de Operagdo

RGIBBS1

450°C 500°C 550°C
Custo com equipamentos 10°USD 11,8 10,3 8,7
Custo total de instalacdo 10°USD 13,1 11,9 10,1
Custo capital total 10°USD 21,4 19,5 17,2
Custo total de operacio 10°USD/ano 11,5 11,5 11,5
Custo total com matéria-prima  10°USD/ano 5,8 5,8 5,8
Custo total com utilidades 10°USD/ano 3,7 3,7 3,7
Vendas totais de produtos 10USD/ano 184 18,4 18,4
Periodo de retorno Anos 9,9 8,6 7,5
IRR % 21,4 23,6 26,7
MIRR % 20,0 20,3 20,6
NRR % 14 3,4 59
ARR % 16,2 20,7 27,4
indice de rentabilidade 1,00 1,02 1,05

Fonte: O Autor (2019).

Em relacdo aos valores de projeto, pode-se observar que o custo capital, com a primeira
regido operando a 450°C sem a integracdo energetica (vide Tabela 39) é de 16,8 milhGes
enquanto que com a integracdo energética é de 21,4 milhdes de dblares, a 500°C o custo capital
total sem integracdo é de 15,9 milhGes e com ela é 19,5 milhdes e o custo sem integracdo
energética a 550°C é de 14,7 milhdes enquanto que com ela € de 17,2 milhdes. Ou seja, com a
integracdo energética na planta, o custo capital total do projeto aumentou consideravelmente,
devido a utilizacdo de trocador de calor mais robusto com a passagem da corrente fria de
alimentacdo do reformador pelo casco e da corrente quente de saida do reformador pelos tubos.

Mesmo com o custo capital do projeto sendo maior no esquema com integracao
energetica, é importante perceber que, a0 comparar 0 projeto com e sem integracao, existe uma
reducdo consideravel com utilidades. O custo com utilidades da configuracdo sem a integracéo
energética é de 5,6 milhdes de ddlares anuais, enquanto que com a integracdo energética e de
3,7 milhdes de dolares anuais. A influéncia de utilidades foi fundamental para a viabilidade da
planta.

Quando se compara os indices de viabilidade da Tabela 41 nas trés condigdes

estudadas, a planta é viavel com tempos de retorno distinto. Quando se aumenta a temperatura
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de operacdo do pra primeira secéo do reformados, o periodo de retorno fica menor, saindo de
9,79 anos a 450°C para 7,51 anos a 550°C. Ou seja, sem integracdo energéticas apenas com a
operacdo a 550°C se tornava viavel, entretando agora para as trés temperaturas de operacao da
primeira etapa do reformador, o projeto é viavel.

Visando melhorar a viabilidade do projeto, uma quinta configuracdo foi estudada com
integracdo energética. A diferenca estudada foi com relacdo a a temperatura de saida da corrente
fria, ou seja, da corrente de alimentacdo (MIXHEATL1) na primeira secdo do reformador
(RGIBBS1), que foi escolhida como 300°C. O fluxograma é 0 mesmo apresentado na
configuracdo com integracdo energeética (Figura 38).

A Tabela 42 apresenta os custos com utilidades com a integracéo energética proposta
na quinta configuracdo estudada.

Tabela 42 - Custos com utilidade da quinta configurag&o de viabilidade da planta com integragéo
energética e saida do fluido frio a 300°C

Utilidade Unidade
Eletricidade UsD/h 18,51

Combustivel USD/h 319,5
Fonte: O Autor (2019).

Observa-se, a partir da Tabela 42 que o custo com combustivel foi reduzido de 405,4
para 319,5 dolares por hora devido ao aumento da temperatura da corrente fria de saida do
HEATX1, reduzindo a necessidade de combustivel 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 reduc¢do de combustivel utilizado, menor
seré o custo com utilidades.

Com a configuracdo definida e temperatura de saida da corrente fria em 300°C,
avaliou-se a viabilidade da planta em trés condi¢bes da temperatura de operacdo 450, 500 e
550°C, da primeira regido da reformador (RGIBBS1), assim como o custo total dos
equipamentos e instalagdo, como o custo do projeto, operagdo, material-prima, utilidades e
vendas. Segue a Tabela 43 com a analise econdmica e de viabilidade da quinta configuracdo da
planta. Ao analisar a Tabela 43, percebe-se a redugéo do custo com equipamentos, instalagdo e
capital, uma vez que a corrente de alimentagéo do reformador na configurag&o cinco ja chega a
uma temperatura maior que a configuragédo quarto. O custo anual com utilidades foi expressivo,
uma vez que existe a reducdo de 3,7 milhdes de dolares para 2,9 milhdes de dolares por ano,
um ganho de 0,8 milhdes anuais apenas utilizando menos combustivel para aquecer o0s

reformadores.
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Tabela 43 - Anélise Econdmica da quinta configuracao de viabilidade da planta: com integracéo
energética e temperatura de saida da corrente fria a 300°C

Unidade Temperatura de Operagdo

RGIBBS1

450°C 500°C 550°C
Custo com equipamentos 10°USD 10,8 9,4 7,9
Custo total de instalacdo 108USD 12,6 11,2 9,6
Custo capital total 10°USD 20,8 18,8 16,6
Custo total de operacéo 10°USD/ano 10,7 10,7 10,6
Custo total com matéria-prima  10°USD/ano 5,8 5,8 5,8
Custo total com utilidades 10°USD/ano 2,9 2,9 2,9
Vendas totais de produtos 10°USD/ano 18,4 18,4 18,4
Periodo de retorno Anos 8,1 7,3 6,4
IRR % 24,9 27,5 31,1
MIRR % 20,4 20,7 21,0
NRR % 49 7.1 9,7
ARR % 22,2 27,4 35,1
indice de rentabilidade 1,03 1,06 1,08

Fonte: O Autor (2019).

O periodo de retorno do investimento também foi reduzido, passando de 9,8 para 8,1
anos na temperatura de operagéo de 450°C, de 8,7 para 7,3 anos para a operagéo 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 alimentacdo do reformador influencia no aumento do periodo de
retorno do investimento do projeto.

Os indices analisados, IRR, MIRR, NRR e ARR mostram que a configuracédo cinco da
planta nas trés condigdes 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 o0s equipamentos até a saida do reformador dimensionados e
calculado de forma a tornar a planta de reforma de glicerol em agua supercritica viavel, é
possivel apenas com a venda do hidrogénio apresentar viabilidade na planta proposta.
Entretanto, deve-se analisar as condi¢des de operacdo da planta ap6s o reformador e a operacdo
das correntes dos produtos. Na anélise econdmica das configuragdes anteriores os valores dos
equipamentos estavam contidos no calculo do projeto, entretanto a configuracdo dos
equipamentos e a operacdo das correntes serdo estudadas.

Apo0s a saida do reator e passagem pelos tubos no trocador de calor, foi estudada a
melhor configuracdo para a corrente de saida (MIXHEAT?2) em alta temperatura e alta presséo

ser resfriada e dos equipamentos para reducdo da temperatura e pressao da mesma. Duas novas
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configuracOes foram estudadas: a configuragdo em diminuir primeiro a temperatura para depois
reduzir a pressdo da corrente de saida do reformador e a outra configuragdo ser de reduzir
primeiro a pressdo para posteriormente reduzir a temperatura da corrente. Segue na Figura 39
o fluxograma da sexta configuracdo em estudo. A sexta configuracdo tem o objetivo de reduzir
primeiro a temperatura da corrente de saida do reformador para posteriormente reduzir a sua
pressdo. O fluxograma do processo que esta disposto na Figura 39 apresenta que apos a saida
do trocador de calor, a corrente de saida do reformador perde temperatura na integracao
energética no HEAT X1, saindo como a corrente MIXHEAT?2.

Figura 39 - Fluxograma da sexta configuragéo para o projeto de viabilidade da
planta: reducdo da temperatura para posterior redu¢do da pressao

[ Eyrw— MIXGASS
MIXGIB2 RGBBE2

WATSEPZ

RGIBBS1

VALVE
MIXGIB1 MIXHEAT4
MIXGAS
MIXGAS2
MIXHEATT [
SEPWAT2
"
HEAT2 WATSEP

MIXER

Fonte: O Autor (2019).

A sexta configuracdo tem o objetivo de reduzir primeiro a temperatura da corrente de
saida do reformador para posteriormente reduzir a sua pressdo. O fluxograma do processo que
esta disposto na Figura 39 apresenta que ap0s a saida do trocador de calor, a corrente de saida
do reformador perde temperatura na integracdo energética no HEAT X1, saindo como a corrente
MIXHEAT?2.

Como estratégia da sexta configuracdo é reduzir primeiro a temperatura, a corrente
MIXHEAT?2 passa por um trocador de calor (HEAT2), tipo U de aco inoxidavel, para reduzir
a temperatura até 100°C. A corrente de saida do trocador (MIXHEAT3) é encaminhada ao
primeiro separador de 4gua (SEPWAT) que é um tanque flash adiabatico, representado um
tanque vertical de aco inoxidavel 304, que separa 99% da &4gua dos produtos produzidos, saindo
do separador a corrente gasosa (MIXGAS) e a corrente de agua (SEPWAT), ambas as correntes
a 100°C e a 25 MPa.

Ap0s a passagem pelo separador de agua, a mistura gasosa segue para o redutor de
pressdo, sendo uma valvula adiabatica (VALVE) que reduz a pressdo 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 valvula. Além de reduzir a pressdo, a
valvula auxilia na reducdo da temperatura, saindo apds a valvula a corrente MIXGAS2.

A fim de chegar a temperatura de 35°C, que é temperatura de operacdo do PSA, novo
trocador calor, do tipo casco-tubo de aco carbono, € adicionado (HEAT3), saindo apds o
trocador a corrente a corrente MIXHEAT4, a 35°C e a 1,5 MPa (15 bar). A corrente de saida
do trocador HEAT3 € levada mais uma vez a outro separador de agua, flash adiabatico
representado por um tanque vertical de ago inoxidavel 304, para a separacdo de agua que ainda
exista na corrente gasosa de produtos (MIXHEAT4), saindo ap0s o0 separador com a corrente
gasosa de produtos (MIXGAS3) e com a corrente restante da dgua separada (SEPWAT?2).

A corrente gasosa dos produtos (MIXGAS3) segue para a unidade de PSA onde 80%
do hidrogénio é separado com uma pureza de 99,999% do restante dos gases, metano, dioxido
e monoxido de carbono, etano e o restante de hidrogénio que saem na corrente MIXGAS4. A
pressdo de saida 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 configuracao para estudo de viabilidade, com a reducao temperatura
da corrente de saida primeiro para posterior reducao da pressdo. A partir da Tabela 44, observa-
se todo o funcionamento das correntes da planta analisando as variagdes de presséo que ocorrem
de 0,1 para 25 MPa na bomba, de 25 para 1,5 MPa na valula e de 1,5 para 0,11 MPa no PSA,
além das variacbes de temperatura de 25 para 20,5°C no misturador devido a mistura do
glicerol/agua 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 saida do reformador. Houve variacdo de temperatura de
300°C para 500°C na primeira regido do reformador, de 500 para 600°C na segunda regido do
reformador, de 600°C para 343,8°C na integracdo energética com a corrente de entrada, além
da reducdo de 343,8°C para 100°C no segundo trocador de calor na etapa de resfriamento da
corrente de saida, de 100°C para 66,2°C na valcula devido ao efeito Joule-Thompson e por fim
de 66,2°C para 35°C no terceiro e ultimo trocador, alcangando a temperatura de operacgdo da
PSA. A vazdo massica de cada corrente analisada também esta disposta na Tabela 44.

Tabela 44 — Dados das correntes do processo na sexta configuracdo para viabilidade da planta:
reducdo da temperatura para posterior reducéo da pressao

Equipamento Equipamento Variaveis de Processo

CORRENTES de saida da de chegada da Temperatura Pressio Ve}zé_o
corrente corrente °C) (MPa) massica
(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 15 2109,5
MIXGAS3 WATSEP2 PSA 35 1,5 2095,5
SEPWAT2 WATSEP2 - 35 15 14
MIXGAS4 PSA - 35 0,11 2018
H2 PSA - 35 0,11 71,5

Fonte: O Autor (2019).

A temperatura de operacdo da primeira secdo do reformador (RGIBBS1) escolhida,
como se observa na Tabela 44, para a configuracdo estudada foi a de 500°C, pois é um valor
intermediario das condi¢bes anteriormente analisadas, além de cada regido do reformador
contribuir com o aumento em 100°C na mistura glicerol/agua.

Apos a andlise das correntes do processo foi analisado o custo com utilidades com a
adicdo dos dois novos trocadores de calor para a sexta configuracdo da planta como esta
disposto na Tabela 45.

Tabela 45 - Custos com utilidade da sexta configuracao de viabilidade da planta

Utilidade Unidade
Eletricidade UsSD/h 18,5
Agua de

resfriamento USD/h 22,2

Combustivel 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 presenca de agua de resfriamento para os dois novos trocadores de calor, com um
custo de 22,2 dolares por hora. O custo com combustivel € 0 mesmo que a quinta configuragéo,
pois a temperatura de saida da corrente fria, do primeiro trocador da integracdo energética, é de
300°C, além do mesmo valor de eletricidade devido a bomba.

Desta forma, analisou-se a viabilidade desta configuracdo da planta assim como o
custo total do projeto, dos equipamentos, da instalacdo, do capital, da operagdo, com materia-
prima, utilidades e vendas. Segue na Tabela 46 a analise econdmica e de viabilidade da sexta

configuracdo da planta de reforma do glicerol em &gua supercritica.
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Tabela 46 - Analise econdmica da sexta configuracéo de viabilidade da planta: reducdo da temperatura
de saida do reformador primeiro para posterior redugdo da pressao

Unidade
Custo com equipamentos 10°USD 9,6
Custo total de instalagéo 108USD 11,7
Custo capital total 10°USD 19,9
Custo total de operagéo 10°USD/ano 10,9
Custo total com matéria-prima 10°USD/ano 5,8
Custo total com utilidades 10°USD/ano 3,1
Vendas totais de produtos 10°USD/ano 18,4
Periodo de retorno Anos 8,0
IRR % 25,2
MIRR % 20,5
NRR % 51
ARR % 23,4
indice de rentabilidade 1,04

Fonte: O Autor (2019).

O custo com equipamentos aumentou de 9,48 para 9,56 milhdes e o custo de instala¢éo
de 11,24 para 11,73 milhdes, devido a instalagdo dos dois novos trocadores de calor,
aumentando o custo capital total do projeto de 18,82 para 19,87 milhdes de dolares, além de
aumentar o custo com utilidades, passando de 2,96 para 3,16 milhdes de délares por ano com
utilidades.

Mesmo com o0s aumentos do custo capital e dos custos anuais com utilidades a
configuracdo € viavel, 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 rentavel
com um indice de 1,04.

Desta forma, para reduzir a temperatura primeiro e depois reduzir a pressao foi
necessaria a adi¢do de dois trocadores de calor ao projeto e, ainda assim, a planta continuou
viavel. Na sétima configuracdo do sistema, a pressdo foi reduzida primeiro para depois ser
reduzida a temperatura. Nesse sentido, a posi¢cdo da valvula sera modificada ficando logo apos
a corrente de saida do reformador e o trocador de calor ficara apos o separador de agua. Segue
na Figura 40 o fluxograma representativo da sétima configuragdo em estudo, com a reducao da
pressdo primeiro para posterior reducdo da temperatura.

Figura 40 - Fluxograma da sétima configuracdo para o projeto de viabilidade da

planta: reducdo da pressao para posterior reducdo da temperatura
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Fonte: O Autor (2019).

Conforme a estratégia da sétima configuracdo, como apresentado na Figura 40, é
reduzir primeiro a pressdo para depois reduzir a temperatura. A corrente de saida do reformador
que fez integracdo energética com a corrente de alimentacdo (MIXHEATZ2), passa por uma
valvula (VALVE) em que reduz a pressao de 25 MPa para 1,5 MPa (15 bar). Além de reduzir
a pressdo, a valvula auxilia também na reducdo 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 pressdo e também uma temperatura menor
(MIXVALVE).

A corrente de saida da valvula (MIXVALVE) é encaminhada ao primeiro separador
de 4gua (SEPWAT) que é um tangue flash adiabatico, representado um tanque vertical de aco
inoxidavel 304, separando parte da adgua dos produtos produzidos, saindo do separador a
corrente gasosa (MIXGAS) e a corrente de agua (SEPWAT), ambas as correntes a 190,2°C e a
1,5 MPa.

Apds a passagem pelo separador de agua, a mistura gasosa segue para trocador de calor
(HEAT?2), do tipo casco-tubo de aco carbono, que reduz a temperatura da corrente de entrada
(MIXGAS) de 190,8° para 35°C, utilizando apenas 1 trocador de calor para a configuragéo,
saindo apds o trocador de calor a corrente MIXGAS2.

A corrente de saida (MIXGAS2) do segundo trocador (HEAT?2) é levada, mais uma
vez, a outro separador de agua, representado por um flash adiabatico como tanque vertical de
aco inoxidavel 304, para a separagdo de agua ainda existemte na corrente gasosa de produtos
(MIXGAS?2), saindo ap6s o separador com a corrente gasosa de produtos (MIXGAS3) e com a
corrente restante da 4gua separada (SEPWAT2).

A corrente gasosa dos produtos (MIXGAS3) segue para a unidade de PSA onde 80%

do hidrogénio é separado com uma pureza de 99,999% saindo na corrente Hz e o restante dos
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gases: metano, didxido e mondxido de carbono, etano e o restante de hidrogénio 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 configuracao para estudo de
viabilidade, com a reducgdo pressdo da corrente de saida primeiro para posterior redugdo da
temperatura.

Tabela 47 - Dados das correntes do processo na sétima configuracdo para viabilidade da planta:

reducdo da pressao para posterior reducao da temperatura

Equipamento Equipamento Varidveis de Processo

CORRENTES de saida da de chegada da Temperatura Pressio Va}zép
corrente corrente °C) (MPa) massica
(kg/h)
MIXGIB2 RGIBBS2 HEATX1 600 25 20000
MIXHEAT?2 HEATX1 VALVE 343,8 25 20000
MIXVALVE VALVE WATSEP 190,8 15 20000
MIXGAS WATSEP HEAT?2 190,8 15 14174,1
SEPWAT WATSEP 190,8 15 5825,9
MIXGAS2 HEAT?2 WATSEP2 35 15 14174,1
MIXGAS3 WATSEP2 PSA 35 15 2161,2
SEPWAT?2 WATSEP2 35 15 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 configuracao, ou seja, apos a
corrente de saida do reformador (MIXGIB2), com as variagdes de pressdo, temperatura e de
vazdo massica. Em relacdo a temperatura, a corrente de saida do reformador realize integracdo
energética, reduzindo a temperatura de 600°C para 343,8°C mantendo a pressdo de operacao
em 25 MPa.

Apos a passagem na valvula, a pressdo de operacao da corrente reduz para 1,5 MPa
(15 bar) que é a presséo de operagdo do PSA. A utilizacdo da valvula, além de reduzir a pressao,
auxilia na reducdo da temperatura, tendo-se um ganho para O processo para a Sétima
configuracéo, saindo da temperatura de 343,8 para 190,9°C sem a necessidade de trocador de
calor, reduzindo a necessidade de agua de resfriamento para reduzir a temperatura.

Na setima configuracdo apenas um trocador de calor foi necessario para reduzir a
temperatura de 190,8°C para 35°C, devido a utilizacdo anterior da valvula. A temperatura de

35°C é utilizada por ser a temperatura de operagdo do PSA, onde os trocadores utilizados para
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o resfriamento até a temperatura de operacgdo estdo localizados apds o primeiro separador de
agua. A temperatura de operacdo da primeira se¢do do reformador (RGIBBS1) escolhida
também foi a de 500°C.

Ap0s a analise das correntes do processo, o custo com utilidades foi estudado com a
adicdo da valvula, auxiliando a reducdo da temperatura e da adicao de apenas ums trocador de
calor para a sétima configuragdo da planta, como esta disposto na Tabela 48.

Tabela 48 - Custos com utilidade da sétima configuracdo de viabilidade da planta

Utilidade Unidade
Eletricidade USD/h 18,5
Agua de

4 USD/h 23,2
resfriamento

Combustivel USD/h 319,5
Fonte: O Autor (2019).

Observa-se que o0 gasto com agua de resfriamento aumentou de 22,2 para 23,2 ddlares
por hora, 0 mesmo aconteceu devido ao trocador utilizado para a sétima configuracdo necessitar
de mais agua de resfriamento para reduzir a temperatura até 35°C em uma pressdo 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 indices econémicos e de viabilidade para a
configuracdo sete, ou seja, ocorrendo a reducdo da pressdo primeiro que a reducdo da

temperatura e apresentado na Tabela 49.

Tabela 49 - Analise econdmica da sétima configuracdo de viabilidade da planta: reducéo da presséo de

saida do reformador primeiro para posterior reducéo da temperatura

Unidade
Custo com equipamentos 10°USD 9,4
Custo total de instalagio 10°USD 10,6
Custo capital total 10°USD 17,9
Custo total de operagéo 10°USD/ano 10,9
Custo total com matéria-prima 10°USD/ano 57,7
Custo total com utilidades 10°USD/ano 3,1
Vendas totais de produtos 10°USD/ano 18,4
Periodo de retorno Anos 6,9
IRR % 28,6
MIRR % 20,7

NRR % 7,7
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ARR % 29,5

indice de rentabilidade 1,07
Fonte: O Autor (2019).

A partir dos dados da Tabela 49, observa-se que houve reducdo em todos os indices de
custo do projeto, com excecao do custo de utilidades que aumentou de 3,157 para 3,165 milhGes
de dolares por ano. Os indices de viabilidade apresentam uma melhora de 8,02 para 6,96 anos
no tempo de retorno, aléem do aumento dos indices de IRR, MIRR, NRR, ARR e do indice de
rentabilidade.

Entretanto, como houve o aumento do valor da utilidade de 4gua de resfriamento, foi
também estudada a oitava configuracdo, adicionando assim um trocador de calor na saida da
valvula redutora de pressdo como se apresenta na Figura 41.

Figura 41 - Fluxograma da oitava configuracéo para o projeto de viabilidade
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Fonte: O Autor (2019).

A estratégia de estudar a adi¢do de mais trocador de calor ap6s a valvula foi para
analisar se a reducdo dos custos com utilidade iria compensar a aquisi¢ao de mais um trocador
de calor. Nesse sentido, segue a anélise econdmica e de viabilidade da oitava configuracdo com
mais um trocador apos a valvula, na Tabela 50.

Tabela 50 - Analise econdmica da oitava configuracdo de viabilidade da planta

Unidade
Custo com equipamentos 108USD 9,4
Custo total de instalagio 10°USD 10,6
Custo capital total 10°USD 18,0
Custo total de operagéo 10°USD/ano 10,9
Custo total com matéria-prima 10°USD/ano 5,8
Custo total com utilidades 10°USD/ano 3,1

Vendas totais de produtos 108USD/ano 18,5
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Periodo de retorno Anos 7,0
IRR % 28,31
MIRR % 20,7
NRR % 7,6
ARR % 29,2
indice de rentabilidade 1,06

Fonte: O Autor (2019).

Quando se compara os valores da configuracdo sete, sem o trocador de calor, € a
configuragdo oito, com o trocador, 0 custo de equipamento e de instalacdo, 0s custos sdo
menores para a configuragdo com 1 trocador a mais, saindo de 9,43 para 9,40 milhdes de dblares
para equipamentos e de 10,605 para 10,600 no custo de instalacdo, além da reducdo do custo
com utilidades de 3,165 para 3,159 milhdes por por ano de utilidades.

Entretanto o custo capital total do projeto para a configuracdo sete € menor que o da
configuracdo oito, saindo de 17,95 para 18,03 milhdes de custo total. Observa-se também que
os indices de viabilidade estdo bem proximos como, por exemplo, o periodo de retorno que para
a configuracdo sete é de 6,96 anos, enquanto que para a configuracdo oito € de é de 7,05. Os
indices IRR, MIRR, NRR, ARR e o de rentabilidade apresentam para a configuracdo sem o
trocador de calor ap6s a valvula valores um pouco mais elevados do que a configura¢do com o
trocador.

Em uma analise de mais dados do projeto, percebeu-se que o custo capital relacionado
a tubulacgéo, instrumentacao, isolamento, pintura e contigenciamento deixava o custo do projeto
total um pouco mais caros para o sistema com mais um trocador. Assim, a adicdo 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, 0s
pardmetros de custo capital interferem diretamente em melhorar a viabilidade para o processo.

Assim sendo, a planta que apresenta melhor configuracdo e melhor viabilidade para
ser utilizada é configuracdo sete das plantas avaliadas, por apresentar os melhores indices
econdmicos, além dos melhores indices de periodo de retorno e rentabilidade do projeto, com

isso é a melhor configuracédo de planta para a reforma de glicerol em agua supercritica.

4.5.3 Operagédo da melhor configuracéo escolhida

A melhor configuragéo para a planta de reforma de glicerol em &gua supercritica, entre

as oito possibilidades, foi a sétima que apresentou melhores resultados de viabilidade
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econdmica. Diante disso segue, como ja& apresentado na Figura 40 e agora como Figura 42, o

fluxograma da melhor configuracéo da planta para reforma.

Figura 42 - Fluxograma da configuracdo da planta mais viavel para o projeto de reforma do glcerol em
agua supercritica
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Fonte: O Autor (2019).

Para a planta apresentada na Figura 42, segue a descricdo e especificacdo de cada
equipamento utilizado para a planta de processo de reforma do glicerol em agua supercritica

apresentado na Tabela 51.
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Tabela 51 — EspecificacGes dos equipamentos utilizados para a planta de reforma

- . Especificacéo de Especificagédo do Material
Cddigo  Equipamento ~ ) de
operacgao equipamento ~
construcgéo
Aco
MIXER Misturador Queda de pressdo: 0 MPa Tanque vertical  inoxidavel
304
Pressdo de saida: 25 MPa . Aco
PUMP  Bomba Eficiéncia: 0,52 Bomba diafragma carbono
Modelo: Shortcut - Trocador de calor
HEATX contracorrente Temperatu Aco
Trocador de Calor . i .. duplo-tubo
1 ra do fluido frio na saida: aletado carbono
300°C
Reformadordo  Aco
?GIBBS Reator Gibbs ;)reg’rlge;t_ug(a)odoec tipo caixa sem inoxidavel
peragao. catalisador 316
Reformador do
RGIBBS Reator Gibbs TempeNra'Fura doe tipo caixa sem Hastelloy C
2 operacdo: 600°C .
catalisador
Modificador de Tipo: Adiabatico Pressdo Valvula redutora
VALVE x . x
pressao de saida: 1,5 MPa de presséo -
Aco
WATSE  Separador - Tanque  » g;apsico Tanque vertical  inoxidavel
P flash
304
HEAT? Trocador de Calor Te(r)nperatura de saida: Trocador de calor Ago
35°C casco-tubo carbono
Aco
WATSE  Separador - Tanque Adiabatico Tanque vertical  inoxidavel
P flash
304
Unidade de Separacgéo de 80% de Aco
PSA Separacdo de hidrogénio Pressao de Tanque vertical  inoxidavel
Hidrogénio saida: 0,11 MPa 304

4.5.3.1 Reutilizacdo da dgua de processo

Fonte: O Autor (2019).

Bastante agua é utilizada no processo, desta forma a agua que nao reagiu e que foi

separada dos produtos gasosos nos tanques flash adiabaticos pode ser reutilizada como agua de

processo. Dos 18 mil kg/h de agua que entram no processo no misturador, saem pelos dois
separadores 17843 kg/h.

A agua que sai dos dois separadores representa 99% da agua que entra no processo,

desta forma pode ser reutilizada ao longo da planta. Como o custo com &gua 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 agua
com a reutilizacdo de toda dgua 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 implementacdo de uma unidade de PSA, utilizou-se os dados
de custo de uma planta de PSA pela producéo de hidrogénio da mesma.

Mivechian e Pakizeh (2013) calcularam que o custo anual de uma unidade PSA era de
1446345 milhdes de dolares por ano e para essa unidade 66,72 kmol/h de hidrogénio eram
produzidos. Nesse sentido, pode-se quantificar o custo da planta de PSA com a producédo de
hidrogénio, para assim descontar do pre¢o do hidrogénio o custo da unidade de separacdo do
hidrogénio.

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 inflacdo, pelo indice CEPCI (Chemical Engineering Plant Cost Index), o custo corrente é
calculado pela Equacdo 34 (GALERA; ORTIZ, 2015):

CEPCI do ano corrente

Custo corrente = Custo no ano X . (34)
CEPCI do ano X

Assim sendo, o CEPCI para 0 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 ddlares por ano. Assim, assumindo um ano com 365 dias, tem-se que o custo da
unidade é de 196,89 US$/h. Com a vazdo massica do hidrogénio igual a 133,44 kg/h, o custo
da PSA com relacéo ao hidrogénio é de 1,47 US$/kg de hidrogénio.

Logo, para descontar o custo do valor da unidade de separacéo do hidrogénio (PSA),
sera descontado 1,47 US$/kg do preco de venda de hidrogénio. Como o preco de venda do
hidrogénio, a partir dos dados do COMEXTAT, é de 27,14 US$/kg, retirando o custo com a
PSA, o valor efetivo para venda de hidrogénio precisa ser de 25,67 US$/kg. Com tais resultados,

pode-se calcular a analise econémica e a viabilidade final da planta de reforma.



142

4.5.3.3 Analise Econdmica e viabilidade final

Com os valores efetivos da corrente de dgua no processo e do custo da PSA ajustado
no valor do preco de venda de hidrogénio, pode-se realizar a anélise econémica final do projeto
da planta de reforma do glicerol, em &gua supercritica. E importante perceber que os ganhos da
planta estdo diretamente associados com a venda exclusiva de hidrogénio, sendo possivel assim
0 aumento da viabilidade da planta pela venda dos outros subprodutos da saida, como CO,, CO,
CHa, C2Hs e o hidrogénio residual restante da saida da corrente dos gases. Seguem, na Tabela
52, os dados de entrada no simulador para a planta final de reforma do glicerol em &gua

supercritica.

Tabela 52 - Dados de entrada no simulador para a planta de reforma

Condicdes operacionais

Vazéo de entrada, kg/h 20000
Composicéo de alimentacao
Glicerol bruto, % méssica 10
Agua, % massica 90
Modelo termodinamico Peng-Robinson
Precos das correntes
Agua, USD/ton 0,00064
Glicerol, USD/kg 0,33
H,, USD/kg 25,67 (preco 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 possivel obter a analise de viabilidade final do processo da planta de reforma,
assim como os dados econdmicos do projeto e da operacdo da mesma.

Segue na Tabela 53 os dados dos custos totais para o projeto da planta de reforma do

glicerol em &gua supercritica.
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Tabela 53 — Custos da planta final de reforma de glicerol em &gua supercritica

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 manutengdo  USD/ano 676078

Custo total com utilidades USD/ano 3165750

Custo total de operagéo USD/ano 10891800
Custos parciais

Custos com méao-de-obra operacional USD/ano 482130

Custos de manutencao 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 Ge 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 milhdes de dolares, além de um custo total com materia-prima , trabalhadores e
manutencdo, utilidades e operacdo de 5,78, 6,76 31,65 e 10,89 milhGes de dolares por ano
respectivamente.

Além dos custos totais, 0s custos parciais também foram apresentados na Tabela 53.
O custo méo-de-obra operacional é o custo associado com os envolvidos na operagdo da planta,
o custo de manutencdo € relativo as horas de operacdo anual da planta, as taxas operacionais
gue sdo 0s custos com suprimentos operacionais e despesas com laboratério e 0s custos
indiretos da planta (plant overhead) que consistem em cobrangas a mais durante a producédo da
indUstria para servicos, instalacOes e despesas gerais. Apresenta-se também o0s custos G e A
(gerais e administrativos) que representam o0s custos gerais e administrativos decorrente da
producdo, como salarios e despesas administrativas, pesquisa e desenvolvimento (P&D) e
custos com distribuigéo e vendas dos produtos (ASPENTECH, 2012).

O custo total com trabalhadores e manutencdo é a soma dos custo com méo-de-obra
operacional e custo com manutencdo, além do subtotal dos custos operacionais ser dado pela
soma dos custos totais com material-prima, com trabalhadores e manutencéo, utilidades e das
taxas operacionais e custos indiretos, que para a planta em estudo foi de 10,09 milhdes de

ddlares por ano. Para o custo total de operacdo da planta se soma o subtotal dos custos
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operacionais e 0s custos G e A (gerais e administrativos) que como visto anteriormente foi de
10,89 milhdes.

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 apo6s o custo com “Outros”, com 16%, que representa os custos com design,
engenharia e aquisicdes, encargos de material (frete e impostos) e os custos indiretos
relacionados a construcéo civil (beneficios adicionais, encargos, ferramentas, seguro, aluguel
de equipamentos, terraplanagem, servigos de superviséo e start-up de plantas). Os custos com
contingenciamento sdo o terceiro maior valor dos custos, com 15% do valor total, sendo
fundamental para custos adicionais necessarios para conclusdo do projeto.

Tabela 54 — Custos capitais do projeto final da planta de reforma de glicerol em agua supercritica

Custos capitais do projeto Unidade
Equipamento usD 10098200
Ajuste de equipamento usD 37994
Tubulacéo usD 641411
Construcéo civil usD 112513
Aco usD 4363
Instrumentacao (UR1D) 627784
Elétrica uUsD 722408
Isolamento usD 66703
Pintura usD 132856
Outros usD 3016000
Custos G e A indiretos usD 424508
Taxas de contratos usD 461831
Contingénciamento uUSD 2920860

Custos totais

Custo capital total usD 19147900
Custo capital total ajustado uUsD 17953800

Fonte: O Autor (2019).

Os custos com a parte elétrica do projeto, aléem da tubulacdo, instrumentacéo 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 importancia no total
a ser investido.

A partir dos valores do custo capital distribuidos, o valor do capital total do projeto é

de 19,15 milhdes, entretanto é utilizado o custo capital total ajustado. O valor do capital total
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representa a planta ja construida e o valor ajustado representa a planta da data base de custos
do projeto até a data de inicio da construcéo da planta. Para a viabilidade da planta foi utilizado
0 custo capital total ajustado, que apresentou o valor de 17,95 milhdes de ddlares.

Depois de analisar os custos econdémicos para operacdo e do projeto, os indices 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 reducao do custo da agua, 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 diminuicéo do valor de venda do hidrogénio devido
aos custos relacionado a PSA, saindo de 18,47 para 17,47 milhdes por ano, ou seja, uma perda
de aproximandamente 1 milhdo de dolares por ano de vendas de hidrogénio, mesmo com a
reducdo do custo com agua de processo.

Tabela 55 — Indices de viabilidade do projeto final da planta de reforma de glicerol em agua
supercritica

Viabilidade do projeto Unidade
Periodo de retorno ANos 8,2
IRR % 24,7
MIRR % 20,4
NRR % 4,3
ARR % 22,6
indice de rentabilidade 1,03

Fonte: O Autor (2019).

O indice 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 0 ARR de 29,6 para 22,6%. Os indices que mais sofreram alteracdo de
valor foram 0 NRR e ARR que estdo diretamente ligados com a venda dos produtos. O indice
de rentabilidade também foi reduzido, saindo de 1,07 para 1,03. Mesmo com a diminui¢do dos
indices de viabilidade do processo, IRR, MIRR, NRR e ARR e rentabilidade do hidrogénio
associado aos custos da unidade PSA, a planta permanece rentavel como se apresentaram 0s
valores dos indices.

Segue, na Figura 43, a evolucdo 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 agua supercritica
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Fonte: O Autor (2019).

A partir da Figura 43 se observa que o projeto comega 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 milhdes de ddlares.

A partir da analise da planta é possivel perceber que o processo de reforma de glicerol,
em &gua supercritica, € vidvel e a planta proposta apresentou rentabilidade de 3,3 milhdes de
ddlares apenas com a venda do hidrogénio em 10 anos de operagdo, com um periodo de retorno
de 8,24 anos.

No Apéndice A estdo dispostos os parametros gerais utilizados para o estudo da

viabilidade da planta.
4.5.3.4 Preco final do hidrogénio

O preco de venda do hidrogénio em 27,14 délares 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 viavel com
um tempo de retorno. Foi estudada a variacdo de preco do hidrogénio a fim de chegar a um
valor minimno de prego a fim de que a planta se torne vidvel em até dez anos. Foram estudados
o0s precos de venda de hidrogénio dos valores de 26 USD/Kkg (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 hidrogénio
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Fonte: O Autor (2019).

Como se observa na Figura 44, para o preco de 26 ddlares por quilo na venda de
hidrogénio, o ponto de equilibrio (onde a curva cruza o eixo x) € entre 9 e 10 anos, ou seja, para
esse valor de venda o projeto ainda € viavel, apresentando no ano 10 um valor de NPV de 1,1
milhdes de dblares. Para o valor de 25,5 dolares por quilo de hidrogénio, a curva cruza o eixo
(ponto de equilibrio do investimento) bastante proximo no ano 10, apresentando um valor de
NPV de 161 mil dolares.

Para o valor de 25 ddlares por quilo de hidrogénio, a curva ndao tem ponto de equilibrio
e apresenta o valor de NPV negativo de 778 mil ddlares, ou seja, para a venda do hidrogénio
neste valor, a planta ndo é mais viavel.

Assim sendo, o minimo valor aplicavel para o preco hidrogénio, tornando a planta
viavel e para que o processo de reforma glicerol em agua supercritica apresente rentabilidade

apenas com a venda de hidrogénio, deve ser de, aproximadamente, 25,5 USD/kg.

4.5.4 Possibilidade e aproveitamento dos subprodutos

Como observado, o valor minimo de preco do hidrogénio para que a planta seja viavel
é o valor de 25,5 USD/kg. Entretanto os gases de saida da PSA, como CO», CO, metano, etano
e o restante de hidrogénio podem ser uma alternativa para aumentar a viabilidade e o
aproveitamento esse subproduto. Segue, na Tabela 56, a vazdo massica de saida (corrente
MIXGAS4), em kg/h, de cada um dos subprodutos apds o PSA.
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Tabela 56 — VVazdo massica dos subprodutos de saida da unidade PSA — corrente MIXGAS4

Componente Vazao massica (kg/h) Fracdo massica (%0)

H> 19,42 0,93%
CO2 1591,15 76,63%
CH4 441,07 21,24%
CO 24,66 1,18%
CoHs 0,02 0,01%

Fonte: O Autor (2019).

Como achar, em literatura, o valor dessa mistura com essa composi¢do, em especifico,
ndo é possivel, foi feita uma média ponderada com o0s respectivos precos e as respectivas fracoes
massicas das substancias a fim de encontrar um pre¢o médio da mistura.

Utilizou-se o valor de 27,13 USD/kg de hidrogénio e 0,4 USD/kg por quilo de dioxido
de carbono obtidos a partir do COMEXSTAT, o pre¢o 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 composicdo massica de cada
substancia, um preco médio para a mistura no valor de aproximadamente 0,59 USD/kg da
mistura, sendo esse valor 0 maior preco que se pode pagar pela mistura dos subprodutos que
sairam da unidade PSA.

Sendo assim, estudou-se valores de precos da mistura de saida e avaliou-se o periodo
de retorno para tais valores de mistura e com o preco do hidrogénio em 27,14 USD/kg (sabendo
que o preco do hidrogénio ajustado é 25,67 USD/kg devido ao custo da PSA). Segue na Figura
45 o grafico de influéncia do preco da mistura gasosa no periodo de retorno no investimento.

Figura 45 — Influéncia do prego da mistura gasosa da saida do PSA no periodo de retorno do processo
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Fonte: O Autor (2019).
Pode-se perceber que ao colocar o prego da mistura gasosa em 0,2 USD/kg, o periodo

de retorno passa de 8,24 para 5,01 anos, uma diminui¢do no periodo de retorno de 3,23 anos,
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0U Seja, 0S custos com o projeto se pagam em um tempo menor. Para um preco da mistura em
0,4 USD/kg, o periodo de retorno do investimento acontece em 3,71 anos e quando se utiliza o
preco maximo de venda da mistura, aproximadamente 0,6 UDS/kg, obtem-se o valor de 2,98
anos de retorno.

Desta forma, variou-se o pre¢o do hidrogénio em 25, 20, 15 e 10 USD/Kkg para as trés
condigOes de prego 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
0 preco de venda da mistura gasosa em 0,2 USD/kg, o preco do hidrogénio deve ficar entre 25
e 20 USD/kg, uma vez que para 20 dolares por quilo de hidrogénio o tempo de retorno é zero.
Para um preco de mistura de 0,4 USD/Kkg, o preco minimo para a venda de hidrogénio é de 15
USD/kg, sendo esse o valor para que a planta atinja o ponto de equilibrio em 10 anos. Para o
preco maximo de venda da mistura gasosa em 0,6 USD/kg, o valor minimo para o preco de
venda do hidrogénio deve ser em torno de 10 ddlares por quilo, uma vez que o periodo de
retorno € de 9,55 anos.

Tabela 57 - Periodo de retorno do investimento em diferentes configuragdes de preco de venda de
hidrogénio e da mistura gasosa de saida do PSA

Preco da mistura gasosa
(USD/kQ)

0,2 0,4 0,6

Preco hidrogénio  periggo de retorno (anos)

(USD/kg)
25 591 413 324
20 0 574 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 minimos de venda
de hidrogénio para que o ponto de equillibrio da planta seja alcancado em 10 anos, simulando
para o preco de 0,2 USD/kg da mistura gasosa valores entre 25 e 20 USD/kg de hidrogénio para
obter um tempo de retorno de 10 anos.

Para o preco de 0,6 USD/kg da mistura gasosa, simularam-se valores abaixo de 10
UDS/kg de hidrogénio para se alcangar um valor de tempo de retorno de 10 anos, j& para o valor
de 0,4 USD/kg da mistura, o preco de venda minimo de hidrogénio deve ser de 15 USD/Kg.
Seguem, na Tabela 58, os valores minimos obtidos para a venda de hidrogénio para diferentes

precos de venda da mistura gasosa.
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Tabela 58 — Valores minimos de venda de hidrogénio para diferentes pregos de venda de mistura
gasosa para viabilidade da planta

Preco da mistura gasosa
(USD/kg)
0,2 0,4 0,6

Preco minimo para
venda de hidrogénio 20,26 15,00 9,65
(USD/kg)

Fonte: O Autor (2019).

Observa-se que quando ndo se vende a mistura de gases na saida da PSA, como
mostrado na secdo 4.5.3.4, o preco de venda do hidrogénio deve ser de 25,50 UDS/kg, quando
se vende a mistura gasosa, pode-se conseguir um valor de hidrogénio a um preco mais barato.

Para a venda da mistura a 0,2 USD/kg, o preco minimo de venda de hidrogénio para
se conseguir uma planta viavel é de 20,26 USD/kg, para uma venda de 0,4 USD/kg da mistura
gasosa, 0 preco para o H2 é de 15 USD/kg e para o pre¢o da mistura em 0,6 USD/kg, o
hidrogénio pode ser vendido até 9,65 USD/Kg.

O preco de venda do hidrogénio, segundo Eichman et al. (2016) pode variar de de 3 a
10 USD/kg, desconsiderando o custo de compressao do gas e entrega para o cliente. Entretanto,
segundo Galera e Ortiz (2015) o custo de hidrogénio proveniente de produtos e meios
renovaveis sao relativamente mais caros devido a um processo e equipamentos mais complexo,
chegando ao valor de 12 USD/kg no processo de gaseificacdo de madeira, além dos dados
fornecidos pelo CAFCP (2016), o hidrogénio como combustivel possui um preco médio de
13,99 USD/kg.

Desta forma, avaliando o pre¢co minimo do hidrogénio obtido para a planta, quanto
maior for o valor de venda da mistura gasosa, menor sera o valor de venda do Hz, podendo
alcancar a um valor minimo de venda 9,65 USD/kg de hidrogénio para a condicdo maxima de
venda da mistura gasosa.

Outras possibilidades além da venda direta da mistura gasosa de saida podem ser
utilizadas, para viabilizar ainda mais o preco de venda do hidrogénio, entretanto a adicdo de
mais equipamentos ao processo de reforma de glicerol ndo é objetivo final do trabalho, pois
apenas com a venda da mistura final viabiliza a planta de reforma. Mas algumas possibilidades
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 saida do PSA
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Fonte: O Autor (2019).

A corrente da mistura gasosa ap0s a saida do PSA pode passar por uma torre
absorvedora onde se separa apenas o didxido de carbono e 0 mesmo ser estocado e vendido
para as principais industriais quimicas e de alimentos (HANTOKO et al. 2018) e logo apoés a
passagem pela coluna, os gases resultantes como metano, etano, CO e o restante do hidrogénio
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 CO; resultante da queima
passar por uma torre de absorcao para retirar as impurezas decorrentes da combustéo e estocar
CO; para posterior venda.

Foi produzido pelo processo, através da planta estudada, uma vazdo volumétrica
padrdo de metano de 10253 I/min, enquanto que ao observar a necessidade de combustivel para
os reformadores é de uma vazdo de volumétrica padrdo de 4305 I/min, ou seja, 0 metano pode
ser utilizado como combustivel 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 industrias de reforma de metano, para industrias de separacdo de COs,
além de conseguir vender para queima e geracao de energia.
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Desta forma, € possivel entender que existem diversar possibilidades para utilizacdo
da mistura de gases de saida da PSA e as mesmas precisam ser estudadas para concluir se séo

viaveis ou ndo para 0 processo.



153

5 CONCLUSOES

Desenvolver aplicacGes para o glicerol bruto é muito importante para garantir a
sustentabilidade da producé&o global de biodiesel. Uma alternativa para a reutilizacéo do glicerol
bruto € no processo junto aos fluidos supercriticos e uma das mais promissoras valorizagdes
termoquimicas do glicerol € na producdo de hidrogénio. A reforma do glicerol foi analisada a
fim de estudar a viabilidade de uma planta com agua supercritica como meio de reacao.

Sobre o estudo das propriedades do sistema agua-glicerol, para as propriedades
volumeétricas de massa especifica e volume em excesso 0 modelo que melhor se adequou aos
dados experimentais foi 0 modelo de Peng-Robinson e para entalpia em excesso o0 modelo que
melhor se ajustou aos dados experimentais foi 0 modelo preditivo de Soave-Redlich-Kwong.
Os modelos estudados apresentaram diferencas pequenas quando comparados com os dados
experimentais, possiveis de serem utilizados no dimensionamento e custo dos equipamentos.

O modelo termodindmico que apresentou menor desvio meédio dos valores
experimentais de equilibrio de reacdo e utilizado no estudo foi 0 modelo de Peng-Robinson que
apresentou um desvio maximo de 2,4%, para um sistema em estudo de reforma do glicerol
bruto em agua supercritica utilizando modelo ndo estequiométrico de equilibrio do reator
RGIBBS do Aspen Plus.

Na analise do processo, variou-se a temperatura, pressao e composicao de entrada,
observando que para producédo de hidrogénio a melhor combinacédo é aumento da temperatura,
reducdo da pressdo e menores composicoes de glicerol e metanol de entrada. Para um aumento
na formacdo de dioxido de carbono, metano, mondxido de carbono e etano, pardmetros de
reducdo da temperatura e 0 aumento das composices de entrada de glicerol e metanol séo
percebidos; entretanto o aumento da pressao auxilia apenas na formacéao de didxido de carbono,
metano e etano, enquanto que a reducdo da pressao facilita a formacgéo de mondxido de carbono.

Para os equipamentos do processo, a bomba diafragma foi escolhida com material de
construcdo de aco carbono com custo total de equipamento instalado, operando a 25 MPa, de
110 mil ddlares. O reator utilizado foi um reformador tipo caixa sem catalisador e os materiais
de construcdo Hastelloy C e SS316 foram os que apresentaram melhores resultados e um custo
total de 48,52 e 15,62 milhdes de dolares respectivamente para os dois materiais com operagdo
a 600°C.

Com as escolhas dos equipamentos do processo, foi feita uma andlise de viabilidade
preliminar do projeto da planta com diferentes materiais de construgdo do reformador e em

diferentes condicGes de processo. As melhores condigcdes operacionais foram a 600°C, 25 MPa
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e na concentracdo de glicerol bruto a 10%, base massica, em relacdo a vazdo de entrada,
apresentando tempo de retorno, IRR e indices de rentabilidade maiores quando se utilizou
SS316 como material de construcéo.

Para analise de viabilidade final do processo, foram estudadas diferentes configuracdes
da planta de reforma, na qual a configuragdo com melhor viabilidade foi aquela que, vendendo
apenas o hidrogénio de saida, apresentou a corrente de alimentacdo de entrada do reformador
aquecida até 300°C pela corrente de saida do reformador, realizando integracdo energética, e 0
reformador configurado por duas se¢des de operacgdo distintas, a primeira se¢éo construida de
SS316 e operando a 500°C e a segunda secdo operando a 600°C e construida de Hastelloy C.
Sobre a saida da corrente apds o reformador, a melhor configuracdo foi aquela que precisou
primeiramente reduzir a presséo, aproveitando o efeito Joule-Thompson da valvula, para logo
em seguida reduzir a temperatura.

Para a melhor configuracdo de estudo da planta, a &gua do processo foi reutilizada, o
custo da unidade de separacdo de hidrogénio (PSA) foi de 1,47 USD/kg de hidrogénio
produzido e apresentou um custo total do projeto de 17,95 milhdes de ddlares, onde 53% do
custo foi com instalacdo e aquisicdo de equipamentos. O custo total de operacéo foi de 10,89
milhdes de dolares por ano, sendo 5,78 milhdes de dolares por ano com gasto de matéria prima
e 3,17 milhdes por ano com gasto em utilidades além do lucro com venda de produtos de 17,47
milhdes de dolares por ano.

Sobre os indices de viabilidade da planta final, o periodo de retorno foi de 8,24 anos,
IRR de 24,72%, MIRR de 20,29%, NRR de 4,32%, ARR de 22,64% e indice de rentabilidade
de 1,03, além de apresentar apds o décimo ano um NPV de 3,3 milhdes de dolares. O menor
preco de venda de hidrogénio para que a planta final seja viavel é de 25,50 USD/kg, com o
lucro da venda de produtos apenas do hidrogénio de saida da unidade de PSA.

Quando se aproveita a mistura gasosa de saida da PSA, que contém dioxido e
mondxido de carbono, metano, etano e o hidrogénio restante, para venda, 0 pre¢co minimo para
venda do hidrogénio 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 hidrogénio 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 valorizacéo
econbmica das biorrefinarias. Nao existem plantas em escala industrial de reforma de glicerol

em ASC, apenas em escala de laboratorio, por isso a ampliagéo estudo da planta e da viabilidade
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econdmica da mesma é fundamental para desenvolvimento e fomento desta tecnologia para as
geragdes futuras, uma vez que ndo existem estudos de viabilidade publicados do tema.

A construcdo de uma unidade de reforma do glicerol em agua supercritica deve estar
associada a uma planta de producdo de biocombustiveis, uma vez que a unidade de reforma
poderd estar ligada a producédo de energia e utilidades da mesma. A instalagdo de uma planta
piloto é fundamental para o inicio do desenvolvimento do processo de reforma, além da
necessidade de conhceimento do funcionamento de maquinas, equipamentos e do material de
construgdo que suporta as altas temperatura e pressdo que 0 processo em agua supercritica
necessita.

Para a viabilidade da planta, mais dados experimentais em diferentes pressoes,
temperaturas e composicdo de entrada sdo necessarias para uma melhor modelagem do processo
e dos equipamentos. Mais dados experimentais da reacdo do glicerol/metanol em agua
supercritica e dos seus parametros cinéticos sdo necessarios para conhecer a cinética de
decomposicéo dos reagentes e formacdo dos produtos para o melhor dimensionamento do
reator, além melhorar aproveitamento dos subprodutos da reacdo de reforma.

Para tornar as biorrefinarias cada dia mais sustentaveis e rentaveis, em especial as de
biodiesel, a utilizacdo do processo de reforma do glicerol em agua supercritica sera necessario,
uma vez que o grande volume de glicerol gerado necessitara de solucdes eficientes para sua

reutilizacdo, além de gerar valor agregado ao processo de producgédo do biocombustivel.
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APENDICE A - PARAMETROS UTILIZADOS PARA VIABILIDADE

Periodo de tempo Unidade
Horas de operacgao horas/ano 8766
Semanas de operagao semanas/ano 52
Cronograma
Duracéo da fase EPC (Engineering, Procurement,
Construction) Semanas 18
Duracéo do periodo para start-up Semanas 20
Duracéo da fase de construcéo Semanas 10
Parametro de custo capital
Capital de giro %/ano 5
Parametro de custo de operacao
Taxas operacionais (% do custo com mao-de-obra
operacional) %/ano 25
Custos indiretos da planta (% custo total com trabalhadores e
manutencgéo) %/ano 50
Custos gerais e administrativos (% subtotal dos custos
operacionais) %/ano 8
Parametros gerais de investimento
Taxa de impostos %/ano 40
Taxa de juros %/ano 20
Vida util econémica do projeto ano 10
Valorizacdo do investimento % 20
Linha Reta - Straight
Método de depreciacao line
Escalonamento (Aumento)
Produtos %/ano 5
Matéria-Prima %/ano 3,5
Operacéo e Manutencao %/ano 3
Utilidades %/ano 3




