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RESUMO 

 

A crescente demanda global por energia tem levado muitos países a 

dependerem dos combustíveis fósseis, resultando em altos níveis de poluição 

ambiental. Para mitigar esses impactos, são necessários planos eficazes para reduzir 

a emissão de poluentes. Uma alternativa é a utilização de processos termoquímicos, 

como a liquefação hidrotérmica, que converte diferentes tipos de biomassa em bio-

óleos. O estudo em questão utiliza dados experimentais do projeto BioValue para 

simular uma biorrefinaria. Foram elaborados seis cenários alternativos além do 

cenário base, com o objetivo de avaliar o impacto de modificações em parâmetros-

chave (aplicados no cenário base) dos processos sobre a produção de subprodutos. 

No primeiro cenário, a água utilizada no processo foi recirculada para reaproveitar o 

recurso. No segundo cenário, as caldeiras operaram a 520 bar, em vez de 485 bar. O 

terceiro cenário modificou o fluxo do trocador de calor, mudando-o de concorrente 

para contracorrente, para melhorar a eficiência térmica. O quarto cenário integrou 

energeticamente a corrente de entrada no reator de liquefação hidrotérmica com a 

corrente de saída dos subprodutos, buscando maximizar o aproveitamento de energia. 

O quinto cenário combinou todas essas alterações para avaliar os efeitos cumulativos. 

Finalmente, o sexto cenário adicionou enxofre à biomassa, explorando novas 

variáveis na produção. O estudo de sensibilidade visou maximizar a produção de 

gasolina e óleo diesel. No cenário base, mesmo utilizando a fase gasosa e resíduos 

sólidos para gerar energia, cerca de 24% do bagaço precisou ser queimado para suprir 

toda a demanda térmica. Entre os cenários analisados, o cenário 2 apresentou o 

menor impacto na biomassa disponível, com um aumento de apenas 0,19% em 

relação ao cenário base. Os cenários 5 e 6 foram os mais eficientes, utilizando toda a 

biomassa e reduzindo o consumo de água em 83,86%. A análise de sensibilidade 

revelou um aumento de 15,58% na produção de gasolina e uma redução no número 

de estágios necessários nos destiladores. Além disso, os cenários com integração 

energética reduziram a produção de CO2 em 15% em comparação com o cenário 

base. 

 

Palavras-chave: bagaço de cana-de-açúcar; biocombustíveis; biorrefinaria; 

liquefação hidrotérmica; simulação. 

  



 
 

ABSTRACT 

 

The growing global demand for energy has led many countries to rely on fossil 

fuels, resulting in high levels of environmental pollution. To mitigate these impacts, 

effective plans are needed to reduce pollutant emissions. One alternative is the use of 

thermo-chemical processes, such as hydrothermal liquefaction, which converts 

different types of biomass into bio-oils. The study in question uses experimental data 

from the BioValue project to simulate a biorefinery. Six alternative scenarios were 

developed in addition to the base scenario, with the aim of evaluating the impact of 

modifications in key parameters (applied in the base scenario) of the processes on the 

production of by-products. In the first scenario, the water used in the process was 

recirculated to reuse the resource. In the second scenario, the boilers operated at 520 

bar instead of 485 bar. The third scenario modified the heat exchanger flow, changing 

it from countercurrent to concurrent, to improve thermal efficiency. The fourth scenario 

integrated energetically the input stream to the hydrothermal liquefaction reactor with 

the output stream of the by-products, aiming to maximize energy utilization. The fifth 

scenario combined all these changes to assess the cumulative effects. Finally, the 

sixth scenario added sulfur to the biomass, exploring new variables in production. The 

sensitivity analysis aimed to maximize gasoline and diesel production. In the base 

scenario, even using the gas phase and solid residues to generate energy, about 24% 

of the bagasse needed to be burned to meet the entire thermal demand. Among the 

scenarios analyzed, scenario 2 had the least impact on the available biomass, with an 

increase of only 0.19% compared to the base scenario. Scenarios 5 and 6 were the 

most efficient, using all the biomass and reducing water consumption by 83.86%. The 

sensitivity analysis showed a 15.58% increase in gasoline production and a reduction 

in the number of stages required in the distillers. Additionally, the scenarios with energy 

integration reduced CO2 production by 15% compared to the base scenario. 

 

Keywords: sugarcane bagasse; biofuels; biorefinery; hydrothermal liquefaction; 

simulation. 
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1 INTRODUÇÃO 
 

Os combustíveis estão presentes na sociedade, como um recurso importante 

para diversos setores intrínsecos à sobrevivência, tanto setores agrícolas, como na 

geração de energia e transportes. Com a globalização, a dependência desses 

combustíveis fez com que, desde o século XIX, ocorresse o aumento da demanda, 

tanto para permitir o crescimento econômico acelerado, quanto o desenvolvimento 

dos países (Solarin et al., 2018). Em 2021, houve um consumo de aproximadamente 

490 exajoules (1018 Joules) oriundos de combustíveis fósseis, com a utilização de 

cerca de 23 barris de derivados de petróleo por pessoa anualmente (Visual Capitalist, 

2022). Esse consumo resulta em altas cargas de poluentes na atmosfera, além de 

serem recursos não-renováveis. Em resposta a esses problemas, estão sendo 

estudadas alternativas focadas na avaliação de potenciais combustíveis renováveis. 

(Song, Wang, Guo, 2015).  

Neste cenário, a biomassa é uma excelente fonte renovável para a síntese dos 

biocombustíveis, pois o dióxido de carbono (CO2) é capturado da atmosfera por 

plantas durante a fotossíntese, reduzindo as emissões de CO2 para o ambiente, 

comparativamente aos combustíveis fósseis (Rocha et al., 2016). No entanto, devido 

a problemas como a competição entre a produção energética e o consumo humano, 

a escolha da biomassa pode ser considerada complexa. Um exemplo significativo é a 

produção de etanol a partir do milho, que é amplamente utilizada nos Estados Unidos. 

Neste processo, o milho é moído e fermentado para produzir etanol, um tipo de álcool 

que pode ser utilizado como combustível renovável. Esta abordagem pode acarretar 

em problemas ambientais, como a degradação do solo e a redução da biodiversidade, 

além de afetar os mercados de alimentos que dependem do milho como matéria-prima 

para uma variedade de produtos (Souza; Queiroz, 2023).  

Com isso, a aplicação de biomassa não comestível, e de baixo custo de 

obtenção vem ganhando atenção para a produção dos biocombustíveis (Wit; Faaij, 

2009; Rocha et al., 2016). Nesta ótica, o bagaço e a palha de cana-de-açúcar são 

importantes materiais residuais, podendo ser empregados na produção de 

biocombustível, devido à sua alta disponibilidade no Brasil, na qual a cadeia produtiva 

da cana-de-açúcar já está bem estabelecida (Deuber et al., 2023).  

A conversão termoquímica pode ser empregada para a conversão da biomassa 

em biocombustível. Um tipo de técnica associada a esta conversão é a liquefação 
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hidrotérmica (HTL, do inglês Hydrothermal Liquefaction). A liquefação hidrotérmica é 

um processo que visa principalmente a obtenção de um óleo bruto líquido. Neste 

processo, a partir do uso de água em condição subcrítica, as frações orgânicas da 

biomassa são convertidas em fontes de energia (Obeid et al., 2021). 

Para otimização do processo de obtenção do biocombustível, várias etapas 

podem ser necessárias até o resultado final. Para isso, testes em laboratório e em 

plantas-piloto são utilizados no decorrer das experimentações para permitir também a 

validação da pesquisa realizada. No entanto, essas análises demandam material e 

tempo, podendo, por vezes, inviabilizar sua aplicação prática. Para superar esse 

desafio, o uso de simuladores computacionais oferece uma solução eficaz, permitindo 

obter uma aproximação adequada por meio de modelagem detalhada. Com os 

simuladores, é possível manipular e inserir novas variáveis nos processos para 

analisar seu comportamento e explorar formas de otimização, sem a necessidade de 

gastar grandes quantidades de recursos na prática. A prática é realizada somente 

após a simulação indicar viabilidade; se a simulação demonstrar que a abordagem 

não é viável, a etapa prática pode ser evitada, economizando assim recursos e tempo. 

(Velázquez-Hernández; Aguillón-Martinez, 2023). 

A disponibilidade de trabalhos envolvendo simulações, que reproduzem dados 

experimentais de ensaios de liquefação hidrotérmica e a inserem em um contexto de 

biorrefinaria, considerando todo o processo produtivo, é limitada na literatura. Muitos 

desses estudos se baseiam em uma variedade de experimentos conduzidos por 

diferentes autores, o que resulta em uma tendência à generalização dos dados, 

potencialmente interferindo os resultados almejados (Silva, 2016; Deuber et al., 2023). 

Tradicionalmente, os estudos que abordam a liquefação hidrotérmica 

empregam materiais como madeira, algas ou lodos de esgoto como fontes de 

biomassa. Porém, é notável a escassez de trabalhos que mencionam o bagaço de 

cana como matéria-prima para a liquefação (Deuber et al., 2023; Moser; Penke; 

Batteiger, 2021, 2021; Ranganathan, 2023; Silva, 2016; Simasatitkul et al., 2023; Tews 

et al., 2014). 

Esta ausência de uma abordagem sistemática do bagaço de cana, como uma 

possível fonte de biomassa para a liquefação hidrotérmica, destaca uma lacuna 

significativa na literatura atual sobre o tema. 

Desta maneira, o objetivo principal do presente trabalho é modelar e analisar o 

comportamento de uma biorrefinaria, que converte o bagaço da cana-de-açúcar a 
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biocombustíveis, por meio do processo de liquefação hidrotérmica no software Aspen 

Plus®. Os objetivos específicos deste trabalho são: 

 

• Propor fluxogramas para simulação de unidade de HTL;   

• Avaliar as condições configuracionais mais adequadas para a HTL de bagaço, 

buscando a melhoria de eficiência do processo;  

• Propor destinos aos subprodutos da HTL, como a fase gasosa e os resíduos 

sólidos; 

• Realizar simulações de hidrotratamento e de refino do bio-óleo, a fim de observar 

o rendimento em produtos, como gasolina e óleo diesel; 

• Desenvolver análises de sensibilidade da destilação do bio-óleo com a variação 

dos parâmetros e avaliação das variáveis de saída (produtos); 

• Avaliar cenários com vistas de melhorar o desempenho do processo; 

• Analisar a produção de CO2 nos processos. 
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2 FUNDAMENTAÇÃO TEÓRICA 
 

Neste capítulo será apresentado um estudo relacionado ao emprego da 

liquefação hidrotérmica para a produção de biocombustíveis, além de suas definições, 

aplicações e vantagens, como um possíveis substitutos do petróleo. 

 

2.1 CENÁRIO MUNDIAL DOS COMBUSTÍVEIS FÓSSEIS 
 

Os combustíveis fósseis são essenciais para a produção de energia, porém 

devido a sua natureza não renovável, além da alta carga de poluentes e emissão dos 

gases de efeito estufa (GEE), eles se tornaram um problema grave para o meio 

ambiente, carecendo de rápida substituição (Massarweh et al., 2023; Hoang et al., 

2021).  

Com a globalização e o aumento populacional, a demanda por energia está em 

um crescimento altamente acelerado, trazendo impactos tanto diretos, quanto 

indiretos, como na expansão de indústrias para suprir as necessidades da população 

(DÍAZ-CRUZ et al., 2023). Em 2021, com a reabertura da economia global, a demanda 

dos combustíveis fósseis aumentou, chegando a patamares acima dos consumidos 

em 2019, de 6% do consumo de carvão, e crescimento de 5,8% da energia primária, 

com os combustíveis fósseis tendo a participação em 82% do total (Visual Capitalist, 

2022).    

Segundo relatórios da International Energy Agency (IEA, 2022), em 2022, as 

emissões de CO2 cresceram em 0,9%, chegando a um novo valor máximo de 36,8 

Gton, com a contribuição de 423 milhões de toneladas (Mton) provenientes da 

combustão. Em relação aos combustíveis fósseis, com os efeitos provocados pela 

invasão da Ucrânia pela Rússia, as emissões de CO2 provenientes do gás natural 

diminuíram em 1,6%, ou 118 Mton. No entanto, devido à crise energética, as emissões 

de carvão aumentaram também em 1,6%, representando 243 Mton, alcançando assim 

seu patamar mais alto, de 15,5 Gton.  

Em relação ao petróleo, houve um aumento de 2,5%, correspondendo a 268 

Mton, tendo como o principal contribuinte, a retomada das viagens aéreas, chegando 

a valores próximos de 80% aos níveis comparados antes da pandemia, em 2019 (IEA, 

2022).   
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  A Figura 1 mostra o consumo de diversos combustíveis, em um gráfico de 

coluna empilhada, fazendo uma comparação de valores entre as fontes de energia, 

de 2000 a 2021. 

 

 Consumo de energia primária nos anos de 2000 e 2021 

 
Fonte: Adaptado de Our World in Data (2021). 

 

É visto pela Figura 1, o consumo de biocombustíveis representar ainda uma 

parcela ínfima, em relação às outras fontes de energia, principalmente, os 

combustíveis fósseis.  

 

2.2 MUDANÇA DO CLIMA 
 

Diante dos impactos negativos ao meio ambiente provocados pelos 

combustíveis fósseis, cientistas alertam sobre os possíveis riscos a longo prazo do 

seu uso indiscriminado. Um meio empregado para a comunicação com as entidades 

mundiais, é por meio de painéis que reúnem cientistas de diversas áreas para 

discussão sobre os impactos ambientais. Um dos painéis de destaque é o Painel 

Intergovernamental sobre Mudança do Clima (do inglês, International Panel on 

Climate Change, IPCC). 

Segundo o Climate Science 2030 (2023a) e a The Nature Conservancy (2023), 

o IPCC foi criado em 1988 pela Organização Meteorológica Mundial (OMM) e pelo 

Programa das Nações Unidas para o Meio Ambiente. Ele envolve um grupo de 
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cientistas estabelecido pelas Nações Unidas, com a finalidade de monitorar, de 

informar e disponibilizar a base científica para a política do clima.  

Desde a sua implantação, houve seis relatórios de avaliação, no qual o último 

relatório, publicado no dia 20 de março de 2023, serviu como uma síntese das 

informações dos outros relatórios, além da inserção das descobertas encontradas no 

6º Ciclo de Avaliação do IPCC.  

 

2.2.1 Emissões de CO2 

 

Segundo o último relatório do IPCC, os índices de concentração de CO2 

chegaram em 410 partes por milhão (ppm) na atmosfera. Considerando os períodos 

da Terra, os valores estão próximos aos do período Pliocênico, um período que 

compreende entre 2,6 e 5,3 milhões de anos atrás. Nesse período, devido a altas 

temperaturas, na Antártida prosperavam árvores e densa vegetação, enquanto os 

oceanos alcançavam níveis de 15 a 20 metros acima dos níveis atuais (Kunzig, 2023; 

Greenme, 2023).  

Associado à dependência dos combustíveis fósseis, o consumo de petróleo, 

carvão e gás natural contribuíram com mais de 80% das emissões de dióxido de 

carbono, devido às atividades humanas (Moreira, 2023). E, segundo dados de 2020 

da Climate Watch (2020), o Brasil estaria em sexto lugar com a emissão de 

aproximadamente 1,5 Gton de CO2 ao ano (Climate Watch, 2020). 

Para mitigar o problema e reduzir a possibilidade da extinção total de 

ecossistemas nas regiões polares, costeiras e montanhosas, pesquisas foram feitas 

para avaliar o valor máximo tolerável de aquecimento da atmosfera até o final desse 

século. Com isso, foi observado que seria necessário manter um limite de 

aquecimento de até 1,5°C para a diminuição destes possíveis impactos ambientais 

(Climate Science, 2023b). A partir disso, foi estipulado um orçamento de carbono, 

sendo um dos parâmetros analisados é a quantidade restante que pode ser emitida 

de dióxido de carbono. Considerando um cenário de aumento de 1,5 °C, ainda há um 

limite de emissão de 380 Gton, o que equivale a aproximadamente 9 anos de 

emissões anuais registradas em 2022. (Climate Science, 2023c).    
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2.3 ALTERNATIVAS AOS COMBUSTÍVEIS FÓSSEIS 
 

Influenciado pelo uso indiscriminado de combustíveis fósseis, estudos são 

realizados constantemente, em busca de alternativas para mitigar o aquecimento 

global.  

 

2.3.1 Energias renováveis 
 

A utilização de uma fonte de energia renovável permite aproveitar fontes 

naturais, como vento e energia solar, sem a necessidade do emprego dos 

combustíveis fósseis. No entanto, esse tipo de energia sofre algumas limitações, como 

a dependência do clima para favorecer um fornecimento de energia constante (Raza 

et al., 2023).  

 

2.3.2 Armazenamento de carbono em formações geológicas subterrâneas 
 

Esta técnica, também chamada de captura e armazenamento de CO2 (do 

inglês, carbon capture and storage, CCS) consiste em injetar o CO2 em formação 

geológica, que apresenta em sua composição rochas de xisto compactas com baixa 

permeabilidade. Geralmente, essas formações estão localizadas em altas 

profundidades (aproximadamente 800 metros), garantindo que o dióxido esteja como 

um fluído supercrítico para que seu armazenamento seja maximizado (Gholami et al., 

2023; Murugesu; Joewondo; Prasad, 2023).  

Apesar de estudos promissores quanto aos benefícios do armazenamento do 

CO2, a captação de recursos financeiros para a implantação dos projetos de CCS é 

um desafio a ser superado, por ser uma tecnologia complexa e de custos imprevistos 

para o seu desenvolvimento (Netto et al., 2021). 

 

2.3.3 Biocombustíveis 
 

Segundo a Agência Nacional do Petróleo, Gás Natural e Biocombustíveis (ANP, 

2020), os biocombustíveis são produzidos a partir de biomassa, uma fonte de energia 

renovável, e têm a capacidade de substituir, de forma parcial ou completa, os 

combustíveis originados do petróleo e gás natural, tanto em motores de combustão, 

como em outras formas de produção de energia. 
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Além de promover a mitigação dos gases do efeito estufa e ter como matéria-

prima um produto renovável e de obtenção relativamente fácil, os biocombustíveis 

oferecem a vantagem de se apresentarem em diferentes estados: na forma de sólido 

(biocarvão), de líquido (bio-óleo, etanol), ou na forma de gás (biometano) (Panwar; 

Paul, 2020).  

Grande atenção tem sido direcionada para a obtenção de bio-óleo, devido a 

sua capacidade de substituir os produtos originados do petróleo, como gasolina, óleo 

diesel e o combustível de aviação (jet fuel). No entanto, esses bio-óleos obtidos 

diretamente da biomassa contêm um alto teor de água e alta corrosividade. Devido a 

este problema, eles devem passar por uma etapa extra (como o hidrotratamento 

catalítico) que permite a sua melhoria antes de serem utilizados como combustíveis 

de transporte (Panwar; Paul, 2020; Zhang et al., 2021). 

 

2.4 BIOMASSA 
 

A biomassa é toda massa de matéria viva sem componentes orgânicos de 

origem fóssil presentes em sua composição, sendo considerada uma fração 

biodegradável de produtos e resíduos de origem biológica. Ela é oriunda de matéria 

orgânica, de origem tanto animal quanto vegetal (Marafon et al., 2016; Santana; 

Durães, 2013).   

De origem animal, ela pode ser obtida das fezes de animais. De origem vegetal, 

pode ser obtida através da fotossíntese realizada pelas plantas, que convertem o 

dióxido de carbono da atmosfera em açúcares. Esses açúcares são então 

transformados em polímeros estruturais, como amido, celulose, hemicelulose e lignina 

(Marafon et al., 2016; Santana; Durães, 2013).  

A biomassa representa uma excelente opção como matéria-prima para a 

produção de energia renovável, devido aos seus impactos ambientais reduzidos em 

comparação com a produção de combustíveis fósseis. (Rocha et al., 2016). Dentre 

suas vantagens, estão a redução de GEE associados aos biocombustíveis, uso de 

biomassa não comestível, possibilidade de uso de resíduos dos processos de 

produção, e diminuição de emissões, consideradas perigosas.  
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2.4.1 Elementos da biomassa vegetal 
 

A biomassa vegetal é composta por cinco componentes básicos, os quais os 

seus teores conferem propriedades diferentes para cada biocombustível (Gollakota; 

Kishore; Gu, 2017), sendo elas:  

• O carbono (C), que representa a maior parcela de importância da biomassa, 

resultante da fotossíntese. A sua combustão incompleta acarreta na geração de 

gases altamente tóxicos à atmosfera, como o monóxido de carbono;   

• O hidrogênio (H), que durante a combustão, se converte em H2O, que possibilita 

no aumento do poder calorífico geral;  

• O nitrogênio (N), que representa o nutriente vital das plantas. O seu teor tende a 

aumentar devido a aplicação de fertilizantes, contribuindo assim, com a 

degradação em processos bioquímicos; 

• O enxofre (S), que também representa um importante nutriente para as plantas, 

presente nos aminoácidos, proteínas e enzinas. No entanto, a sua emissão como 

gás de sulfeto de hidrogênio (H2S), é prejudicial ao meio ambiente; 

• O oxigênio (O), que é o elemento vital da biomassa, cujo teor permite o controle 

do poder calorifico. 

 

2.4.2 Classes da biomassa vegetal 
 

Existem quatro classes de biomassa vegetal que podem ser utilizadas como 

matérias-primas renováveis: as oleaginosas (utilizadas, principalmente na produção 

de biodiesel), as amiláceas (utilizadas para a obtenção de amido), as sacarídeas 

(utilizadas para a obtenção da sacarose) e as lignocelulósicas (formadas por celulose, 

hemicelulose e lignina, constituindo a parede celular das plantas). A biomassa 

lignocelulósica se destaca devido ao seu potencial econômico, pela sua 

disponibilidade, baixo custo e diversidade de matérias-primas (Marafon et al., 2016). 

 

2.4.2.1 Biomassa lignocelulósica 
 

A biomassa lignocelulósica envolve um grupo de biomassas não comestíveis, 

sendo uma fonte de energia renovável, como madeira, palhas, entre outros. A escolha 

desses insumos deve ser baseada na análise de suas características e 
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disponibilidade, uma vez que um dos objetivos é que esses insumos sirvam como uma 

alternativa viável de combustível. (Gollakota; Kishore; Gu, 2017).  

A biomassa pode apresentar composições variadas, uma vez que ela pode ser 

encontrada em diferentes tipos de ambientes, com variações genéticas. Além disso, 

as mutações nas espécies também contribuem para a diversidade dos grupos 

funcionais encontrados na biomassa. 

 

2.4.3 Componentes da biomassa lignocelulósica 
 

A biomassa vegetal é composta por três componentes: celulose, hemicelulose 

e lignina.  

A celulose é um polímero natural que tem como constituinte a D-glicose. Ela 

apresenta ligações de hidrogênio intramoleculares e intermoleculares que permitem a 

estabilização da molécula (Pereira; Anjos; Magnago, 2019). Sua cadeia é linear não-

ramificada, sendo constituída por ligações β (1→4) (Shimizu, 2018).  

A celulose, nos processos de conversão termoquímica, é convertida em 

oligossacarídeos e monossacarídeos, no qual os monossacarídeos são 

transformados em derivados de furano a temperaturas altas. Na sua conversão pode 

haver reações indesejadas que podem ser depositadas na celulose, impedindo a sua 

reação adequada (Cao et al., 2017). 

De acordo com Zhou et al. (2017), a hemicelulose é uma mistura complexa de 

polissacarídeos que apresentam estruturas e propriedades físico-químicas distintas. 

Essa substância pode ser subdividida em quatro grupos para melhor identificação: 

xilanas, mananos, xiloglucanos e β-1,3;1,4-glucanos. As xilanas são polissacarídeos 

predominantes em madeiras duras e biomassas herbáceas, enquanto os mananos 

são mais comuns em madeiras macias. Os xiloglucanos são encontrados 

principalmente na parede celular das plantas, como estrutura primária, e os β-1,3;1,4-

glucanos consistem em um homopolímero não ramificado de glicose, sendo 

predominantes nas paredes celulares de gramíneas, correspondendo a cerca de 2% 

a 15% da composição (Zhou et al., 2017). 

A lignina é um heteropolímero amorfo, constituindo-se essencialmente de três 

moléculas de fenilpropano. Ela tem como função primordial conferir rigidez à planta, 

além de agregar a impermeabilidade aos tecidos e criar barreiras para evitar ataques 

microbianos (Lima et al., 2019). De acordo com Abdelnur e Rodrigues (2013), a lignina 
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é composta por monômeros de fenilpropanóides, a partir de uma catálise enzimática 

(via peroxidase/H2O2), com a polimerização dos monolignóis: o p-hidroxifenil, 

originado da polimerização álcool p-cumarílico; o guaiacil, do álcool coniferílico; e o 

siringil, álcool sinapílico. 

A lignina representa cerca de 30% do carbono orgânico na biosfera, sendo 

considerado o segundo polímero terrestre mais abundante no planeta. Durante sua 

degradação térmica, insumos ricos em lignina tendem a formar fenóis e alquilfenóis, 

que apresentam o anel aromático estável. No entanto, no processo de liquefação 

hidrotérmica, devido à alta quantidade de resíduos sólidos formados, torna-se difícil a 

quebra de sua cadeia molecular (Cecílio et al., 2023; Mathanker et al., 2021).  

 

2.4.4 Bagaço de cana-de-açúcar 
 

O uso da biomassa é uma excelente alternativa para mitigar os problemas 

ambientais, além de fornecer energia limpa para o mundo. No entanto, o uso da 

biomassa como fonte de energia sustentável, por vezes, levanta uma questão 

importante que deve ser considerada: a concorrência entre a produção dos 

combustíveis e a indústria alimentar (Zheng; Xia, 2023).  

Segundo Piroli, Ciaian e Kancs (2012), a utilização da biomassa na produção 

de biocombustíveis pode provocar um aumento nos preços dos alimentos, devido a 

competição entre a terra, água e os insumos utilizados nas terras agrícolas. Então, a 

escolha de uma biomassa não-comestível se torna crucial para a produção energética. 

Outra vantagem decorrente da utilização de resíduos não comestíveis é a capacidade 

de proporcionar um destino a esses materiais, considerando que mais de 40 milhões 

de toneladas destes são descartadas por ano (Baloch et al., 2018).  

O bagaço da cana-de-açúcar é um excelente insumo para a produção dos 

biocombustíveis. Em 2022, a produção global de cana-de-açúcar chegou a 1,9 bilhões 

de toneladas métricas. Desse montante, o Brasil liderou com a produção de cerca de 

724 milhões de toneladas métricas por ano (FAO, 2023). A cada tonelada de cana-

de-açúcar resulta, aproximadamente, um terço de bagaço de cana-de-açúcar, logo, 

há a produção de cerca de 241,3 milhões de toneladas de bagaço ao ano (Neves; 

Kalaki, 2020). 
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2.4.5 Poder calorífico  
 

Uma propriedade termodinâmica importante para avaliar a eficiência energética 

dos componentes é o poder calorífico. Ele é uma medida da quantidade de energia 

liberada durante a combustão de uma substância, indicando a capacidade de se gerar 

calor quando queimado. 

Ele pode ser dividido em dois tipos: o Poder Calorífico Superior (PCS), que é a 

quantidade total de calor liberada, incluindo o calor latente de vaporização da água; e 

o Poder Calorífico Inferior (PCI), que exclui o calor latente de vaporização da água 

(Monteiro et al., 2019). No PCS, o vapor de água é condensado, no resfriamento dos 

gases de descarga da combustão. Normalmente, o PCI é o valor utilizado para avaliar 

a eficiência do combustível ou substância, pois na combustão, a água presente 

também estará no estado gasoso.  

Tanto o PCS, quanto o PCI podem ser determinados por equipamentos. No 

entanto, existem correlações que permitem encontrar os seus valores, a partir de sua 

composição elementar e de algumas características do produto. Uma das correlações 

utilizadas (Equação 1), foi elaborada por Channiwala e Parikh (2002), que calcula o 

PCS em base seca (ou seja, sem umidade): 

 

HHVd = 0,3491C +  1,1783H + 0,1005S − 0,1034O − 0,0151N − 0,0211A (1) 

 

Na qual HHVd é o poder calorífico superior em base seca, em MJ/kg (do inglês Higher 

Heating Value); C, H, S, O e N, são os teores de carbono, hidrogênio, enxofre, oxigênio 

e nitrogênio, respectivamente; e A é a cinza. Para os combustíveis, o valor utilizado é 

o PCI, devido que a combustão nos motores está em temperatura elevada, no qual, a 

água sempre estará em estado de vapor. Neste caso, podem ser utilizadas as 

Equações 2, 3 e 4, desenvolvidas por Quaak, Knoef e Stassen (1999), com o auxílio 

da Equação 1, para encontrar o valor do PCI: 

 

LHVd = LHVdaf ∗ (1 − 𝐴d) (2) 

LHVdaf = HHVdaf − Hdaf ∗ 20300 − Mdaf ∗ 2260 (3) 

HHVdaf =
HHVd

1 − 𝐴d
 (4) 
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Onde LHVd é o poder calorífico inferior em base seca, em kJ/kg (do inglês, Lower 

Heating Value); o subscrito daf significa em base seca e livre de cinzas; M é a umidade 

do material. 

 

2.4.6 Conversão da biomassa 
 

Para que a biomassa sólida seja convertida em produtos líquidos, é necessária 

que seja promovida a destruição de seus componentes (macromoléculas). Essa 

conversão pode ser realizada em três tipos de conversões: a conversão química, 

bioquímica e termoquímica (Sadhukhan; Ng; Hernandez, 2014).   

A conversão química envolve reações que visam alterar a estrutura do 

substrato, como é o caso da hidrólise. Já a bioquímica envolve reações a partir de 

microorganismos, bactérias e enzimas para a decomposição da biomassa em 

combustíveis, como é o caso da fermentação para a produção do etanol. A conversão 

termoquímica, por sua vez, envolve a aplicação de altas temperaturas (com ou sem o 

uso de catalisadores), permitindo a conversão de diferentes compostos orgânicos 

(Sadhukhan; Ng; Hernandez, 2014).  

A conversão termoquímica pode ser desenvolvida a partir do uso da liquefação, 

que é dividida em dois tipos: a indireta e a direta. Na liquefação indireta, as 

macromoléculas são quebradas em produtos majoritariamente gasosos, como CO e 

H2. Na liquefação direta, a conversão permite a produção de bio-óleo, um líquido 

viscoso precursor dos combustíveis de transporte (Funke; Dahmen, 2020). Exemplos 

de rotas termoquímicas são a gaseificação (liquefação indireta), a pirólise e a 

liquefação térmica. 

 

 2.5 LIQUEFAÇÃO TÉRMICA 
 

A liquefação térmica, também chamada de liquefação solvotérmica, faz parte 

do grupo da Liquefação Termoquímica Direta (DTL, do inglês Direct Thermochemical 

Liquefaction). Nesse tipo são empregados solventes para promover a quebrar dos 

polímeros existentes, convertendo-os em líquidos (Zhang et al., 2019).  

Além de promover a quebra, o solvente influencia no rendimento da liquefação, 

devido às diferentes reações de solvólise que pode ocorrer com a biomassa (Cecílio 

et al., 2023). De acordo com Isa, Abdullah e Ali (2018), geralmente os solventes 
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doadores de hidrogênio apresentam uma maior taxa de conversão do produto e 

melhor qualidade do bio-óleo, devido à melhoria das reações de hidrogenação e 

hidrocraqueamento, inibindo a policondensação. 

No entanto, para que as reações ocorram, é necessário que a pressão do 

sistema esteja acima da pressão de vapor do solvente, possibilitando que ele esteja 

líquido e participe das reações de degradação da biomassa. Podem estar tanto na 

forma de um fluído subcrítico, quanto na forma de um fluído supercrítico (Ghalandari 

et al., 2022). Para uma operação ideal do reator, o ajuste correto dos parâmetros de 

operação, como a temperatura e a pressão, na liquefação é essencial para se obter 

melhores rendimentos em bio-óleo.  

Com o aumento da temperatura, há uma melhoria no rendimento do bio-óleo. 

Isso ocorre, pois a despolimerização da biomassa acontece quando a temperatura de 

reação é superior às energias de ativação necessárias para o rompimento das 

ligações. No entanto, um crescimento excessivo dessa temperatura também 

provocará um aumento na concentração de radicais livres, aumentando a 

probabilidade da polimerização dessas espécies, além de elevar o rendimento da fase 

gasosa. Portanto, a temperatura adequada de reação é uma relação de competição 

entre a hidrólise da biomassa, a fragmentação e a polimerização dos radicais livres 

(Mathanker et al., 2021).   

A elevação da pressão para níveis superiores aos da pressão crítica do 

solvente, proporciona que o caminho da reação seja no sentido de produção de 

combustíveis líquidos. A alta pressão permite que a densidade do solvente aumente, 

possibilitando que haja uma melhor penetração dos componentes da biomassa, 

melhorando em sua extração (Mathanker et al., 2021). Normalmente, a liquefação 

térmica emprega dois tipos de solventes para a biomassa lignocelulósica: a água e o 

etanol.  

A água, por ser um solvente barato, em comparação aos outros solventes, tem 

recebido atenção quanto ao seu uso (Shafizadeh et al., 2022). Além da 

economicidade, ela apresenta também a capacidade de gerar ligações de hidrogênio 

fortes e alta polaridade, promovendo com isso as reações de hidrólise e participando, 

simultaneamente, como catalisador. Durante o processo de liquefação, a água tende 

a liberar cada vez mais íons H3O+ e OH-, aumentando assim, a sua concentração e 

permitindo que haja uma aceleração de algumas reações com a biomassa 

(Shafizadeh et al., 2022).    
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A liquefação térmica, quando é usada água como solvente, é chamada de 

liquefação hidrotérmica.  

 

2.5.1 Liquefação hidrotérmica 
 

A HTL consiste em um processo de degradação térmica, convertendo a 

biomassa em bio-óleo, em temperaturas moderadas de 200 a 400°C, sob pressões 

de 50 a 270 bar. Com a degradação, além do bio-óleo, é possível formar outros 

produtos, como o biocarvão, gases e componentes solúveis em água (Cabrera; Patra; 

Rodriguez-Torres, 2023). 

Normalmente, o processo de liquefação ocorre com a água em condições 

próximas da região crítica (374,14 °C e 221 bar). Na região subcrítica, ela apresenta 

várias propriedades benéficas à liquefação. Uma delas é a diminuição da constante 

dielétrica da água, promovendo um aumento na solubilidade das substâncias 

orgânicas e facilitando a decomposição das macromoléculas de biomassa em bio-

óleo. Também, a água pode atuar como catalisador solúvel em solventes apolares. 

Dessa forma, devido a sua baixa viscosidade e alta solubilidade, permite que ela se 

torne um meio para reações rápidas e eficientes (Isa; Abdullah; Ali, 2018; Mathanker 

et al., 2021). 

A HTL é um processo altamente eficiente para a produção de biocombustíveis 

devido a uma série de vantagens em relação a outros métodos. Um desses benefícios 

é a não necessidade de secar a matéria prima, possibilitando uma redução nos custos 

de secagem, como acontece na pirólise e na gaseificação (Mathanker et al., 2021). 

Também, os biocombustíveis produzidos pela HTL contêm menores teores de 

oxigênio, o que resulta em um percentual de energia mais elevado e maior quantidade 

de alcanos, tornando-os uma excelente alternativa aos combustíveis fósseis (Jindal; 

Jha, 2016).  

Além disso, a HTL pode ser aplicada a uma variedade de matérias-primas, 

incluindo resíduos agrícolas, tais como o bagaço e a palha da cana-de-açúcar, que 

têm se mostrado como uma fonte promissora de biocombustíveis sustentáveis. Esses 

resíduos são abundantes, de baixo custo e têm um alto teor de celulose e 

hemicelulose, tornando-os ideais para esse processo (Silva Júnior, 2022). 

O processo de Liquefação Hidrotérmica ainda é alvo de estudos, como análises 

de eficiência de biomassa, as condições de operação, além de estudos econômicos 
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para verificar a viabilidade de sua implantação. Para isso, são utilizadas, para melhor 

entendimento do processo, tanto os reatores em batelada, quanto os reatores de fluxo 

contínuo. 

 

2.5.1.1 Processo em batelada 
 

No processo de HTL, a biomassa é inserida junto com o solvente (com ou sem 

catalisador), em uma razão biomassa/solvente de aproximadamente 10 a 20% dentro 

do reator. Esta razão permite que seja possível aumentar a quantidade de bio-óleo, 

diminuindo os rendimentos das outras fases (Zhang et al., 2019). 

De forma estrutural, o reator, com volumes variando entre 100 a 1000 mL, é 

cilíndrico e fabricado em aço inoxidável para suportar altas temperaturas e pressões. 

Na operação em batelada é usado um agitador, um sistema de aquecimento e 

resfriamento, além de válvulas de controle de pressão (Mathanker et al., 2021).  

Dentro do reator, a pasta (biomassa e a água) é aquecida e, com auxílio de um 

gás (nitrogênio ou hélio) é purgado o ar existente do seu interior, posteriormente 

pressurizado até uma pressão inicial determinada, para minimizar a evaporação do 

solvente. Após a finalização do processo, há o resfriamento do reator e a 

despressurização, com a coleta da fase gasosa. Na despressurização, para não haver 

a entrada de ar, o interior é mantido a uma pressão de 2 bar, antes de coletar a fase 

gasosa. Em seguida, com auxílio de um sistema a vácuo e um extrator, são obtidos a 

fase aquosa, os resíduos sólidos e o bio-óleo (Leucci, 2022; Silva Júnior, 2022). 

A Figura 2 mostra um esquema simplificado de conversão da biomassa em 

batelada. 

 

 Esquema simplificado de liquefação hidrotérmica da biomassa 

 
Fonte: Adaptado de Funke e Dahmen (2020). 

 



33 
 

Um problema associado aos reatores em batelada convencionais é o longo 

tempo necessário para atingir a temperatura final e, posteriormente, para resfriar o 

sistema. Esse fenômeno é indesejável, devido às reações secundárias ocorridas, 

provocando na diminuição do rendimento total em óleo. Segundo Brand et al. (2014), 

um melhor rendimento em bio-óleo é obtido com o emprego de uma rápida taxa de 

aquecimento e de um imediato resfriamento.  

Um outro problema está associado à mistura inadequada da suspensão 

(biomassa e água), pois, no reator operando em batelada, os produtos são 

adicionados de uma vez. Com isso, poderá haver uma distribuição desigual da 

biomassa no solvente, levando a formação de zonas mortas, o qual resulta em uma 

conversão incompleta (Mathanker et al., 2021).  

 

2.5.1.2 Processo contínuo 
 

Em relação aos reatores que operam em batelada, os reatores contínuos 

permitem o uso de altas taxas de aquecimento, melhorando as reações de hidrólise e 

decomposição da biomassa e, assim, reduzindo as reações indesejadas (Mathanker 

et al., 2021).  

No entanto, esse processo exige um sistema de alimentação que permita a 

entrada de suspensões de biomassa em altas pressões, tornando isso um desafio 

para o desenvolvimento do processo. Além de ser resistente a altas pressões, o 

sistema de tubulações deve ser projetado adequadamente para não ocorrer 

entupimentos por longas horas de uso, gerando prejuízos financeiros (Cheng et al., 

2019; Mathanker et al., 2021).   

Apesar destes problemas, estudos recentes mostram que é possível obter 

rendimentos melhores em bio-óleo, e com a construção de unidades próximas aos 

locais da biomassa, há uma redução dos custos totais na produção do bio-óleo, 

favorecendo a produção em larga escala (Aierzhati et al., 2021). 

 

2.5.1.2 Impactos ambientais 
 

No tocante dos impactos ambientais, pesquisas são realizadas para análise 

das emissões de CO2 no ambiente. Segundo Bennion et al. (2015), a partir de uma 

análise de produção de biodiesel Well-to-Wheel (WTW, que se refere à análise das 
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emissões de GEE ao longo do ciclo de vida completo de um combustível), foi visto 

que as emissões de GEE foram de 62,7 g CO2 eq/MJ na HTL e 210 g CO2 eq/MJ na 

pirólise. Outra pesquisa voltada para o ciclo de vida dos combustíveis de transporte, 

conduzida por Tews et al. (2014), mostrou que as emissões de GEE da HTL foram 

menores que na pirólise, devido ao menor consumo de eletricidade na produção de 

combustíveis requerendo, assim, menor quantidade de hidrogênio para tratamento, 

por unidade de energia elétrica (Gemechu et al., 2019). 

No trabalho de Deuber et al. (2023), foi mostrada a eficiência da liquefação 

hidrotérmica na produção de Combustíveis de Aviação Sustentáveis (do inglês, 

Sustainable Aviation Fuels, SAF) com uma instalação integrada com destilarias de 

etanol, frente ao combustível fóssil de aviação. Quanto às emissões de GEE, foi visto 

uma redução de aproximadamente 82% em relação ao combustível fóssil equivalente. 

 

2.6 PRODUTOS DA LIQUEFAÇÃO HIDROTÉRMICA 
 

Como mencionado anteriormente, a liquefação hidrotérmica da biomassa 

permite a separação dos produtos em quatro categorias distintas. São elas: O bio-

óleo, a fase gasosa, a fase aquosa e os resíduos sólidos. 

 

2.6.1 Bio-óleo 
 

O bio-óleo bruto (líquido viscoso de cor marrom escura) é o principal produto 

da HTL e apresenta em sua composição química, ácidos, álcoois, cetonas e outros 

componentes multifuncionais (Panwar; Paul, 2020).   

O bio-óleo bruto era utilizado em caldeiras, como substituição de óleo 

combustível. Como combustível, o bio-óleo bruto não é utilizado, devido às suas 

propriedades, que o torna um produto instável (tornando suscetível a reações de 

condensação), com problemas de alta acidez e alta corrosividade (Albrecht; Olarte; 

Wang, 2019).   

Fazendo uma comparação com o petróleo, o bio-óleo bruto apresenta 

desvantagens consideráveis. Em termos de PCS, em média, o bio-óleo apresenta 

entre 30,8 e 42,2 MJ kg-1, enquanto o petróleo, 42,9 MJ kg-1. Uma das causas para o 

valor inferior no biocombustível, é devido ao fato da quantidade considerável de água, 

além de altos teores de oxigênio, nitrogênio e enxofre (Yang et al., 2020). 
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Outros problemas no bio-óleo bruto, estão em sua viscosidade e na sua alta 

acidez. Devido a sua alta viscosidade, é necessário um alto custo energético em seu 

bombeamento, prejudicando em seu transporte para a realização do seu refino, por 

exemplo. Quanto a acidez, a presença de grandes quantidades de ácidos orgânicos, 

acarretam problemas de corrosão durante seu armazenamento, transporte e 

processamento (Yang et al., 2020).     

Além disso, os compostos oxigenados presentes no bio-óleo contribuem para 

sua baixa estabilidade química, sendo caracterizado pela separação de fases e 

alterações em suas propriedades físicas. Dentre as reações ocorridas que provocam 

a sua instabilidade, estão a condensação de aldeídos e cetona e a conversão de 

açúcares em huminas, um subproduto sólido indesejável que provoca alterações nas 

propriedades físicas no bio-óleo (Albrecht; Olarte; Wang, 2019).  

Diante dos problemas apontados, para a aplicação deste bio-óleo como 

combustível, é necessário que sejam feitos alguns tratamentos para permitir seu uso. 

Os principais tratamentos realizados são a estabilização e o hidrotratamento catalítico 

(Albrecht; Olarte; Wang, 2019).  

 

2.6.1.1 Estabilização 
 

Antes de realizar o refino do bio-óleo, é necessário que este esteja estabilizado 

para que não ocorram reações indesejadas, além de evitar o seu rápido 

envelhecimento. Nesta etapa, algumas técnicas podem ser utilizadas. Uma delas é a 

filtração, que possibilita a remoção de carvão e componentes inorgânicos, importantes 

catalisadores da polimerização dos bio-óleos. Outra técnica é o fracionamento, no 

qual, a partir do controle de temperatura, é possível separar componentes, como água 

e ácidos, que beneficiam o envelhecimento (Albrecht; Olarte; Wang, 2019). 

 

2.6.1.2 Hidrotratamento catalítico 
 

O hidrotratamento é realizado em temperaturas moderadas, entre 300 e 450 °C 

com o hidrogênio em alta pressão de 20,3 MPa. A partir deste tratamento, é possível 

remover os átomos de oxigênio, nitrogênio e enxofre, presentes nos compostos, 

formando água, amônia e sulfeto de hidrogênio, respectivamente (Zhang et al., 2021). 

Devido a sua quantidade considerável, a remoção de oxigênio se torna 

essencial para permitir que o bio-óleo tenha suas propriedades próximas as do 
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petróleo. Um dos processos de remoção é conhecido como hidrodesoxigenação 

(HDO) (Seibel et al., 2021). Além da HDO, a remoção do oxigênio pode ocorrer 

também com a descarboxilação, produzindo CO2 ou descarbonilação, produzindo CO. 

Normalmente, o hidrotratamento é separado em dois estágios. O primeiro 

estágio serve para estabilizar o bio-óleo em temperaturas elevadas, através do 

emprego de catalisadores, como o Ru/C, evitando reações de condensação e a 

formação de polímeros indesejados; o segundo é é o tratamento propriamente dito, 

sendo comumente empregados catalisadores sulfetados à base de molibdênio. Com 

isso, o bio-óleo ganha as características próximas as do petróleo, podendo ser 

aplicado como um substituto (Albrecht; Olarte; Wang, 2019). 

Normalmente o bio-óleo apresenta enxofre em sua composição. Nesse 

contexto, durante as reações de hidrotratamento, o enxofre reage com o hidrogênio 

para formar o H2S, um composto tóxico que necessita ser removido do processo. Uma 

das formas empregadas para a eliminação desse composto é utilizando a tecnologia 

Thiopaq®, criada pela empresa holandesa Paques. Essa técnica permite remover mais 

de 99,5% do sulfeto de enxofre presente no gás (Paques, 2020). 

Após o hidrotratamento, o bio-óleo pode ser enviado para uma refinaria, na qual 

será feita a destilação de seus componentes. Nisso, permitirá a obtenção de 

componentes de grande utilidade para o mercado internacional, como a gasolina, o 

óleo diesel, o combustível de aviação, o gás liquefeito, entre outros. 

Poucos resultados estão disponíveis do refino do bio-óleo, a partir da 

modelagem do processo liquefação hidrotérmica. Um dos motivos vem diante da 

complexidade das reações de hidrotratamento do bio-óleo, por envolver uma série de 

reações secundárias. Outro motivo é a falta de dados disponíveis para dimensionar 

adequadamente os destiladores utilizados no processo de refino (Jones et al., 2014; 

Tews et al., 2014; Ranganathan, 2023). A Tabela 1 mostra alguns resultados obtidos 

no refino do bio-óleo, utilizando biomassas diversas. 

 

Tabela 1 – Rendimentos dos produtos obtidos no refino do bio-óleo 

Matéria-prima 
Rendimentos (%, em massa) 

Gás Gasolina Óleo diesel Resíduos pesados 

Algas1 11,36 11,57 67,39 9,68 

Madeira2 8,99 41,59 35,78 13,64 

Lama de esgoto3 16,06 10,05 25,94 47,95 
Fonte: Adaptado de 1Jones et al. (2014), 2Tews et al. (2014), 3Ranganathan (2023). 
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2.6.2 Fase gasosa 
 

A fase gasosa representa um rendimento, em massa, de aproximadamente 5 a 

10% dos compostos presentes na matéria-prima (Cao et al., 2017).  

Com o aumento da temperatura, próximo ou superior a temperatura crítica da 

água, o rendimento do gás tende a aumentar significativamente. Segundo estudos 

realizados, em temperaturas próximas de 200 °C, o rendimento em gás se tornou 

negligenciável, ao passo que, a 450 °C, seu rendimento atingiu valores próximos de 

47%, provocando a diminuição das outras frações de produtos (Mathanker et al., 

2021).     

Os principais produtos desta fase são o CO2, H2, CO e CH4. Dentre estes 

produtos, o CO2 e o CO são os majoritários, sendo formados a partir das reações de 

descarboxilação e descarbonilação. O CH4 é formado a partir da decomposição de 

um grupo metóxi presente na biomassa (Mathanker et al., 2021). 

 

2.6.2.1 Aplicações da fase gasosa  
 

Os gases formados podem ser aplicados dentro do processo de obtenção dos 

biocombustíveis, além de serem empregados nos processos de cogeração, para o 

fornecimento de energia elétrica (Broer; Peterson, 2019). 

O gás hidrogênio produzido pode ser aplicado para o processo de 

hidrotratamento do bio-óleo, permitindo a desoxigenação dos componentes. Dessa 

forma, a razão H/C aumenta, proporcionando em uma melhoria do poder calorífico do 

bio-óleo.  

Os outros componentes do gás, como também o H2, podem ser queimados 

para produzir CO2 e H2O, sendo aplicados em caldeiras para a produção de vapor de 

água (Alamo et al., 2023). Uma reação adaptada de Alamo et al. (2023) de combustão 

pode ser representada pela equação 5: 

 

CH𝑎ℎ
Ob𝑂

+  νO2
(O2 + 3,76N2)  → CO2 + (𝑎ℎ 2⁄ )H2O + (3,76νO2

)N2 (5) 

 

Na qual CH𝑎ℎ
Ob𝑂

 representa a fórmula química empírica para cada componente da 

fase gasosa; os índices 𝑎ℎ, b𝑂 representam composição molar atômica de H e O, 
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respectivamente, relativo a C, e 𝜈𝑂2
= 1 + 𝑏 2⁄ − 𝑎 4⁄  representa a quantidade de mol 

de ar requerido para a combustão estequiométrica de cada espécie. 

 

2.6.3 Fase aquosa 
 

A fase aquosa é outro subproduto da liquefação, representando cerca de 20% 

a 50% da biomassa total, a depender das condições de operação do processo (Cao 

et al., 2017). Deste total, aproximadamente de 20% a 50% do carbono presente na 

biomassa total pode ser destinado a esta fase.. Esses valores destacam não apenas 

a importância de valorizar os compostos orgânicos presentes, mas também a 

necessidade de reciclar a fase no processo, o que ajuda a reduzir os custos com água 

fresca na liquefação. (Pipitone et al., 2019).  

Além disso, pesquisa feita por Panisko et al. (2015) observaram que a demanda 

química de oxigênio (DQO) da fase aquosa apresentou um alto valor, ficando entre 

41.000 e 77.000 mg/L. Isso mostra que essa água residual não pode ser liberada ao 

meio ambiente, sem um tratamento adequado, devido à de uma alta carga orgânica 

presente em seu meio.  

A fase aquosa é composta principalmente por quantidades significativas de 

carbono e de nitrogênio, como açúcares, ácidos, cetonas, furanos, álcoois, compostos 

N-heterocíclicos e hidrocarbonetos cíclicos (Swetha et al., 2021).  

 

2.6.3.1 Aplicações da fase aquosa  
 

Existem algumas técnicas de aplicação da fase aquosa no processo, como a 

digestão anaeróbia, a gaseificação, a reforma da fase aquosa (APR do inglês, 

Aqueous Phase Reforming), ou a própria recirculação da fase (Swetha et al., 2021). 

Na digestão anaeróbica, as matérias orgânicas existentes são convertidas em 

biogás, a partir de micro-organismos anaeróbicos. No entanto, esse processo 

apresenta algumas desvantagens, como um longo tempo de reação, variando de 7 

dias a 5 semanas de fermentação, além de ser exigido grandes terrenos (Pipitone et 

al., 2019; Fan; Hornung; Dahmen, 2022)  

A gaseificação também pode ser aplicada na fase aquosa com o intuito de 

aproveitar a matéria orgânica retida na fase. Seus componentes inorgânicos atuam 

como catalisadores, aumentando a eficiência da gaseificação e na produção de 
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hidrogênio e metano. (Swetha et al., 2021). Entretanto, este processo tem o problema 

de demandar energia para o aquecimento da água a 350-400 °C para que se obtenha 

uma fase gasosa rica em metano, o que elevaria os custos (Pipitone et al., 2019). 

A APR se concentra na reação de reforma dos compostos oxigenados a uma 

temperatura por volta de 220 a 270°C e pressão de 15 a 50 bar para a produção de 

hidrogênio, com auxílio de catalisadores. Ela tem como vantagem, ser uma tecnologia 

ambientalmente amigável, já que o CO2 liberado pode ser consumida pela 

fotossíntese das plantas. Também, o seu processo de reação pode ser realizado em 

um único reator, sem a necessidade de equipamentos externos, como gerador de ar. 

No entanto, a sua baixa estabilidade sob condições hidrotermais e a degradação dos 

suportes de catalisadores limitam a reatividade (Pipitone et al., 2019; Tian et al., 2023).  

A recirculação da fase aquosa pode ser aplicada para melhorar o rendimento 

do bio-óleo. Ela consiste em realizar uma mistura com o sistema de solvente existente 

no reator de HTL e fazer reciclo, melhorando na eficiência do processo. É considerado 

como um dos métodos que pode ser empregado no futuro, por ser economicamente 

eficiente e com fácil incorporação no processo. Além de que, nos próximos dez anos, 

os recursos hídricos terão custos mais elevados para a sua utilização (Swetha et al., 

2021). 

 

2.6.4 Resíduos sólidos  
 

Os resíduos sólidos são os produtos secundários da liquefação com uma fração 

orgânica de carvão e outros nutrientes. Seu rendimento é cerca de 17 a 45%. 

Diferentemente do hydrochar, termo comum para descrever os sólidos oriundos da 

carbonização hidrotérmica, os resíduos sólidos podem apresentar altas 

concentrações de substâncias inorgânicas valiosas, como fósforo e cálcio, 

importantes na aplicação como fertilizantes (Saner et al., 2022).    

 

2.6.4.1 Aplicação dos resíduos sólidos  
 

Os resíduos sólidos, devido à carga de nutrientes presentes em sua 

composição, podem ser aplicados como fertilizante devido a quantidade de nitrogênio 

presente (cerca de 10%), na forma de N-quaternário, N-pirrol e N-piridina (Fan; 

Hornung; Dahmen, 2022). 
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Recentemente, algumas pesquisas foram focadas na análise dos resíduos e 

nas formas de aplicação. Uma delas consiste na produção de carvão poroso, após a 

extração dos nutrientes, sendo utilizado como fertilizante ou como material de captura 

dióxido de carbono (Jayathilake et al., 2021). Ou seja, também podem ser aplicados 

como adsorventes naturais, conhecidos também como carvões ativados, para a 

remoção de poluentes de águas contaminadas (Saner et al., 2022). Além disso, eles 

também podem ser queimados para produzir energia requerida ao reator da 

liquefação hidrotérmica, reduzindo assim, os gastos energéticos (Tews et al., 2014). 

 

2.7 COGERAÇÃO 
 

A cogeração pode ser definida como a uma produção combinada de energia 

térmica e energia elétrica, em que a eletricidade é produzida pelos gases de 

combustão a temperaturas elevadas, utilizando-se caldeiras a vapor (Morais et al., 

2016).  

No Brasil, as caldeiras convencionais operavam a uma pressão de 22 bar e 

temperatura de 300 °C, pois eram utilizados apenas como fornecimento de energia 

para o seu processo. No entanto, com a permissão de venda do excedente de energia, 

essas caldeiras estão sendo substituídas por outras mais eficientes, operando a 

pressões de 65 bar e temperatura de 485 °C. Além das caldeiras mencionadas, há 

expectativas de uso de caldeiras ainda mais eficientes que possam ser aplicáveis em 

usinas, devido a avanços na eficiência energética. Estas caldeiras seriam capazes de 

operar em pressões de vapor mais elevadas e temperaturas mais altas do que as 

convencionais (Dias et al., 2012). 

 

2.8 MODELAGEM E SIMULAÇÃO DO PROCESSO 
 

Os processos voltados no uso da HTL são vistos como promissores para a 

redução dos GEE. No entanto, é importante destacar que, a implementação desse 

processo em escala industrial exige um alto investimento para projetar uma 

abordagem mais eficiente na obtenção dos produtos.  

Para superar esses desafios, os simuladores podem ser utilizados para 

modelar processos produtivos e ajustar parâmetros, buscando-se no fim, a validação 

dos resultados. Isso permite avaliar diferentes cenários e o desempenho do processo, 
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e consequentemente, reduzir custos e otimizar a produção em larga escala 

(Apenburg, 2001). Os simuladores de processos industriais são ferramentas 

importantes para a predição do comportamento dos processos (Al-Malah, 2017).  

Os softwares de simulação apresentam diferentes funções, como balanços de 

massa e energia, dimensionamento de equipamentos e avaliação econômica. Porém, 

é importante conhecer o processo e empregar os componentes adequados, junto com 

um pacote termodinâmico apropriado para que haja comportamentos lógicos destes 

componentes (Silva Júnior, 2022). Para garantir sua viabilidade, é essencial que os 

simuladores disponham de modelos precisos, proporcionando um maior grau de 

precisão e confiabilidade para as indústrias. (Apenburg, 2001).  

Um simulador que permite uma modelagem em escala industrial é o Aspen 

Plus® (Al-Malah, 2017).  

 

2.8.1 Aspen Plus® 
 

O Aspen Plus® é um simulador de fluxograma de processo criado pela 

AspenTech® que permite modelar quantitativamente uma planta de processamento 

químico, partindo da matéria-prima até o produto final (Al-Malah, 2017).  

Devido a vasta quantidade de dados experimentais em seu banco de dados, 

ele também é utilizado para prever comportamentos de um processo, tornando-os 

mais eficientes e otimizados, permitindo a redução de custos (Velázquez-Hernández; 

Aguillón-Martinez; 2023). 

 

2.8.1.1 Pacotes termodinâmicos 
 

A modelagem termodinâmica traz uma grande relevância aos processos, 

envolvendo o equilíbrio de fases. Ela pode ser alcançada por meio de cálculos, que 

exigem um conhecimento aprofundado. Uma escolha inadequada do modelo pode 

causar problemas em todo o processo, resultando em resultados imprecisos. (Al-

Malah, 2017).  

Para os processos de liquefação hidrotérmica, por vezes, a escolha de um 

único modelo não satisfaz o sistema por completo, por destinar os produtos da 

liquefação a diferentes unidades de produção, como por exemplo, a cogeração.  
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O modelo NRTL (do inglês, Nonrandom two-liquid) está intimamente ligado aos 

coeficientes de atividades na fase líquida, oferecendo diversos dados de parâmetros 

binários líquido-líquido dos componentes (Dutta et al., 2022). 

O modelo Redlich-Kwong (RK) é uma equação de estado aplicada para a 

caracterização da fase vapor que é normalmente usado em misturas de 

hidrocarbonetos. Em algumas pesquisas, envolvendo algas e lodos de esgotos, são 

aplicados o modelo modificado Soave-Redlich-Kwong (SRK) para a simulação dos 

processos (Ranganathan, 2023; Simasatitkul et al., 2023).  

Com isso, em simulações envolvendo a liquefação hidrotérmica e aos demais 

processos envolvendo os seus produtos, o modelo integrado NRTL-RK é 

normalmente utilizado, uma vez que a matéria-prima é uma biomassa lignocelulósica 

(Cecílio et al., 2023; Dutta et al., 2022; Silva, 2016). 

 

2.8.1.2 Blocos  
 

O Aspen Plus® oferece blocos capazes de simular operações unitárias, como o 

caso da destilação, a partir do uso de equações e correlações. Dentre os blocos 

existentes no simulador, os comumente utilizados estão presentes na Tabela 2.  

 

Tabela 2 – Principais blocos existentes no Aspen Plus® 
Continua 

Blocos Nome Descrição 

 
Heater 

É um trocador de calor 
simples, responsável por 

fornecer a energia 
necessária para que o fluído 

alcance a temperatura 
desejada. 

 
HeatX 

É um trocador de calor mais 
complexo, sendo 

necessários dois fluxos de 
entrada (corrente fria e 

quente). 

 

Mixer 
Combina os fluxos do 

processo em um único fluxo. 

 
Pump 

Representa uma bomba, 
responsável por bombear 
um fluído até uma pressão 
especificada, fornecendo a 

potência requerida. 
Fonte: Adaptado de Schefflan (2011) e Al Malah (2017). 
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Tabela 2 – Principais blocos existentes no Aspen Plus® 
Conclusão 

Blocos Nome Descrição 

 

RadFrac 

É uma coluna de destilação 
rigorosa, na qual são 

necessários inserir alguns 
parâmetros do processo, 

como o número de pratos e 
a razão de refluxo, por 

exemplo. 

 
RStoic 

É um reator estequiométrico 
simples que não precisa de 
dados cinéticos da reação. 

 
Sep 

Permite a separação dos 
produtos, pela distribuição 
dos fluxos ou pelas frações 

de cada componente. 

 

Valve 
Permite alterar a pressão do 

fluído para um valor 
especificado. 

Fonte: Adaptado de Schefflan (2011) e Al Malah (2017).  

 

2.8.1.3 Ferramentas do Aspen Plus®: Calculator, Design Specs e Utility  
 

Além de oferecer os blocos, o Aspen Plus® permite automatizar algumas etapas 

da simulação, inserindo valores aos dados de entrada do processo, mediante o 

cumprimento das condições aplicadas. O Calculator é uma ferramenta que permite 

calcular um dado desejado do processo, a partir de outras variáveis do processo, 

utilizando a linguagem Fortran (Schefflan, 2011). O Design Specs é outra ferramenta 

importante do software, pois permite, a partir de uma estimativa inicial, encontrar o 

melhor valor da variável independente. Para isso, é necessário inserir como 

argumento, as variáveis dependentes que afetarão o dado de entrada, bem como 

especificar a condição que se deseja obter com essas variáveis (Al-Malah, 2017). 

O Utility é uma ferramenta do Aspen Plus® que permite calcular a quantidade 

necessária de fluxo de um fluido específico, seja de massa ou energia, para a 

execução de um processo. Por exemplo, permite determinar a quantidade de fluido 

necessária para aquecer o refervedor de um destilador. (Al-Malah, 2017). 

 

2.8.1.4 Estratégia de aplicação da biomassa no simulador Aspen Plus® 
 

A biomassa lignocelulósica apresenta em sua composição, majoritariamente, 

celulose, hemicelulose e lignina. No entanto, por serem polímeros, esses 
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componentes apresentam um grande número de estruturas presentes, sendo um 

problema na discriminação de cada uma delas no software. Um exemplo é a estrutura 

da lignina que apresenta uma estrutura irregular (Fabbri et al., 2023).  

Normalmente, duas soluções são utilizadas para a resolução do problema. A 

primeira abordagem consiste em selecionar os principais componentes de cada 

polímero, como discutido nos estudos de Cecílio et al. (2023) e Moser, Penke e 

Batteiger (2021). Porém, para seguir com essa separação de componentes, é 

importante conhecer suas devidas reações para a obtenção dos produtos (Cecílio et 

al., 2023, Moser; Penke; Batteiger, 2021).  

A segunda solução, mais utilizada nos trabalhos, consiste em adotar a própria 

biomassa como um componente não-convencional no programa. No entanto, é 

necessário conhecer duas informações importantes da biomassa: a composição 

imediata e a composição elementar (Simasatitkul et al., 2023). 

A composição imediata consiste em três parâmetros: o teor de cinzas (CZ), o 

teor de materiais voláteis (MV) e o teor de carbono fixo (CF). O CZ avalia a quantidade 

de massa inerte e que não é suscetível à degradação térmica degradação térmica. O 

MV, teor majoritário da biomassa, é composto por hidrocarbonetos leves, monóxido e 

dióxido de carbono, além do hidrogênio. O carbono fixo é um parâmetro importante 

na avaliação da qualidade da biomassa, pois afeta diretamente seu poder calorífico. 

Quanto maior o teor de carbono fixo, maior a capacidade da biomassa de gerar 

energia durante a queima (Silva, 1989 apud Silva, 2019). 

A composição elementar determina a composição da biomassa, em relação 

aos teores de carbono, hidrogênio, oxigênio, nitrogênio e enxofre.  

 

2.8.1.5 Estratégia para superar a limitação na modelagem cinética da liquefação   
hidrotérmica 

 

Para concretizar os resultados obtidos pelos simuladores, é necessário que 

existam dados experimentais que auxiliem em sua validação. Um dos problemas 

associados à liquefação hidrotérmica, devido à natureza complexa dos componentes 

da biomassa e também dos produtos associados, é a dificuldade de realizar 

simulações em reatores complexos, que exijam como entrada, parâmetros cinéticos 

da reação (Obeid, 2020). 
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Segundo Obeid (2020), foi mostrado que os parâmetros cinéticos estão 

intimamente ligados com a natureza da matéria-prima, além de estarem limitados às 

condições operacionais utilizados para os experimentos. Um outro problema na 

liquefação hidrotérmica é que, apesar de ter um conhecimento do próprio processo, 

dos produtos e das influências dos parâmetros do processo, ainda há deficiências 

significativas no entendimento da cinética, como a interação entre as partículas de 

alimentação e as suas inúmeras reações intermediárias (Mishra et al., 2022).  

Diante da insuficiência de dados cinéticos, alguns autores optam em utilizar 

reatores simplificados existentes no simulador. Neles são feitos apenas a inserção dos 

rendimentos dos produtos obtidos experimentalmente, para a análise do processo 

(Cecílio et al., 2023; Ranganathan, 2023; Silva, 2016; Simasatitkul et al., 2023). Um 

dos reatores que pode ser empregado é o estequiométrico que permite simular uma 

reação ou uma “pseudo-reação” formando os produtos a partir da biomassa (Al-Malah, 

2017). 
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3 METODOLOGIA 
 

Nesta seção será abordada as etapas de simulação do processo de liquefação 

hidrotérmica do bagaço da cana-de-açúcar. No Aspen Plus® 12, as unidades físicas 

presentes na METCHEM foram utilizadas no processo. A METCHEM é uma biblioteca 

que inclui as unidades métricas de engenharia, os quais, foram escolhidas as 

seguintes unidades: para vazões mássicas foi utilizada kg/h; para temperatura, °C; 

para pressão, bar; para energias térmica e elétrica, kW; e para as entalpias mássicas, 

kJ/kg. 

A simulação foi desenvolvida com base em dados empíricos, priorizando a 

reprodução de dados experimentais para avaliar o funcionamento de uma 

biorrefinaria, considerando a unidade de HTL de maneira integrada com outras 

unidades, como tratamento do bio-óleo e geração de energia. 

O objetivo principal foi integrar o reator de liquefação hidrotérmica em um 

contexto mais amplo de biorrefinaria, considerando seus subprodutos e seu impacto 

na produção de energia. A modelagem desenvolvida foi baseada nos dados empíricos 

obtidos de experimentos piloto, ao invés de se centrar em aspectos cinéticos, uma vez 

que o intuito era simular o comportamento operacional do sistema em um cenário 

realístico de produção. Essa escolha metodológica foi motivada pela necessidade de 

contextualizar o reator de HTL dentro de um ambiente de biorrefinaria, visando sua 

integração com outras unidades de produção, como cogeração e refino, em vez de 

simplesmente modelar o comportamento individual do reator. 

 

3.1 DADOS DOS PROCESSOS 
 

Os dados obtidos da biomassa empregada e os resultados da liquefação 

hidrotérmica foram originadas em trabalhos realizados no âmbito do Projeto BioValue. 

O projeto tem como principal finalidade a valorização da cadeia produtiva 

descentralizada de biomassa, visando a produção de biocombustíveis avançados, 

através do desenvolvimento e avaliação de rotas termoquímicas integradas à 

produção de biomassa e as rotas bioquímicas. Tal projeto engloba a participação de 

quatro empresas (Petrobras, Fibria, Klabin e Embraer) e onze instituições de pesquisa 

brasileiras, além de um consórcio-espelho (BECOOL) formado por catorze instituições 

de pesquisa de sete países europeus. 
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 A Tabela 3 mostra as análises elementar e imediata do bagaço de cana-de-

açúcar utilizado nas simulações. 

 

Tabela 3 – Análise imediata e elementar do bagaço de cana 

Análise elementar  

(% em peso) 

Carbono 47,92 

Hidrogênio 6,21 

Nitrogênio 0,67 

Oxigênio 42,26 

Análise Imediata  

(% em peso) 

Umidade 9,66  

CF 14,37  

MV 73,32  

CZ 2,65  

Fonte: Adaptado do Projeto BioValue (2023). 

 

Um dos desafios enfrentados na simulação deste processo é a escassez de 

dados essenciais, especialmente da análise elementar dos produtos resultantes da 

liquefação. Para superar essas dificuldades, adotaram-se estratégias alternativas, 

como o uso de dados da literatura ou resultados de outras análises, para estimar os 

dados em falta. 

 

3.2 COMPONENTES  
 

Os componentes utilizados no processo foram divididos em dois tipos, Mixed e 

Nonconventional (NC). No Mixed, os componentes são as próprias moléculas 

convencionais, tais como o dióxido de carbono e gás nitrogênio, apresentando suas 

propriedades características. Já os definidos como NC, são compostos que, por sua 

natureza complexa, não teriam como rotulá-los como convencionais, como é o caso 

do bagaço da cana-de-açúcar. 

Os componentes NC foram a biomassa, cinzas, fase aquosa e resíduos sólidos. 

Para esses componentes, foi necessário indicar quais modelos preditivos de entalpia 

e de densidade que seriam escolhidos para determinar as suas propriedades. Nesse 

sentido, foram utilizados os modelos HCOALGEN e DCOALIGT, requerendo assim, a 

inserção de dados em três atributos: Proxanal que é a análise imediata; a Ultanal que 

é a análise elementar; e o Sulfanal que é uma análise em composições de enxofre.  
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Os componentes empregados no presente trabalho estão descritos na Tabela 

4. Nela, estão àqueles presentes no processo de liquefação hidrotérmica, no 

hidrotratamento e no refino do bio-óleo. Também estão incluídos os componentes 

obtidos pelo projeto BioValue, referentes ao bio-óleo e ao gás. Outros componentes, 

como o NO2, foram incluídos por serem produtos de reações. 

 

Tabela 4 – Componentes utilizados na simulação do processo  
                         Continua  

Tipo Nome do componente Componente ID 

Não convencional Biomassa BIOMASSA 

Não convencional Cinza ASH 

Não convencional Fase Aquosa AQ-P 

Não convencional Resíduos Sólidos CHAR 

Convencional Oxigênio O2 

Convencional Hidrogênio H2 

Convencional Nitrogênio N2 

Convencional Água H2O 

Convencional Monóxido de carbono CO 

Convencional Amônia NH3 

Convencional Dióxido de nitrogênio NO2 

Convencional Dióxido de carbono CO2 

Convencional Dióxido de enxofre SO2 

Convencional Sulfeto de hidrogênio H2S 

Convencional Ácido sulfúrico H2SO4 

Convencional Sulfato de sódio NA2SO4 

Convencional Hidróxido de sódio NAOH 

Convencional Íon hidrossulfeto HS- 

Convencional Íon sódio NA+ 

Convencional Metano CH4 

Convencional Etano C2H6 

Convencional Propano C3H8 

Convencional N-butano N-C4H10 

Convencional Isobutano ISOBU-01 

Convencional N-pentano C5H12 

Convencional 2,2-dimetil-propano 2:2-D-02 

Convencional 2-metil-butano 2-MET-01 

Convencional Ciclohexano C6H12 

Convencional Metilciclohexano C7H14 

Convencional Cis-hexa-hidro-indano CIS-H-01 

Convencional N-hexadecano C16H34 

Convencional N-octadecano C18H38 

Convencional 3-metil-1-butanol 3-MET-01 

Convencional Butirato de 2-etoxietila ETOXYBUT 

Convencional N-dotriacontano N-DOT-01 

Convencional N-tetracontano N-TET-01 

Convencional 2,2-dimetil-1-propanol 2:2-D-01 

Convencional Etilenoglicol ETHYL-01 

Convencional Etilamina ETHYL-02 
Fonte: O autor (2024). 
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Tabela 4 – Componentes utilizados na simulação do processo 
Conclusão 

Tipo Nome do componente Componente ID 

Convencional Ácido butanotióico, éster S-(1,1-
dimetiletílico) 

S-ACID 

Convencional Ácido glicólico GLYCO-01 

Convencional 1,3-butadiino BUTADIIN 

Convencional Ácido 9-octadecenoico (z)-, éster 
metílico 

METHY-01 

Convencional Ácido láctico LACTI-01 

Convencional N-nonacosano N-NON-01 

Convencional N-hexatriacontano N-HEX-01 

Convencional Ácido hexadecanoico, éster de etila ETHYL-03 

Convencional P-nitrofenol P-NIT-01 

Convencional Etanol ETHAN-01 

Convencional Vanilina VANIL-01 

Convencional Guaiacol GUAIA-01 

Convencional Ácido hexadecanóico, éster metílico METHY-02 

Convencional N-heptadecano N-HEP-01 

Convencional Ácido (e)-9-octadecenoico, éster de etila ETHYL-04 

Convencional Monopalmitina 1-MON-01 

Convencional Ácido palmítico N-HEX-02 

Convencional Eicosano, 10-metil- EICOS-01 

Convencional P-hidroxibenzaldeído P-HYD-01 

Convencional Indeno INDEN-01 

Convencional Catecol 1:2-B-01 

Convencional Trans-2-buteno-1,4-diol TRANS-01 

Convencional 1,2,3-butanotriol 1:2:3-01 

Convencional Orcinol 1:3-D-01 

Convencional Siringaldeído SYRIN-01 
Fonte: O autor (2024). 

 

Conforme observado na Tabela 4, na simulação foram considerados os 

componentes presentes na biomassa, incluindo aqueles relacionados ao enxofre. 

Para abordar a possível presença de enxofre na biomassa, realizou-se um estudo de 

cenário, adotando-se um valor de referência de 0,10%, em massa de biomassa, 

alinhado com a média apresentada no relatório da Sugarcane Renewable Electricity 

(Leal; Hernandes, 2020). Essa estratégia possibilitou uma análise mais abrangente e 

realista dos processos. 

Os componentes ácido butanotióico, éster S-(1,1-dimetiletílico) e butirato de 2-

etoxietila não estavam presentes no Aspen Plus®, então foi utilizado o método de 

contribuição dos grupos, inserindo a geometria molecular, para que o próprio software 

estimasse algumas de suas propriedades. 
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3.3 MODELOS TERMODINÂMICOS DO PROCESSO 
 

Na simulação, foram utilizados quatro modelos termodinâmicos para todo o 

processo, escolhidos com o auxílio do próprio software, que oferece uma ferramenta 

de ajuda para a escolha adequada do pacote termodinâmico. São elas: 

• NRTL-RK: Para o processo que envolvia a liquefação hidrotérmica e no 

hidrotratamento; 

• IDEAL: Para os processos que envolviam os gases de combustão; 

• RKS-BM: Para os processos que envolviam os reatores de combustão; 

• STEAMNBS: Para os processos que envolviam o uso de água pura e vapor, a 

pressões de até 10.000 bar e em temperaturas entre 0 °C e 1726,85 °C, como em 

caldeiras a vapor e em trabalhos de compressão e expansão.  

 

3.4 ESQUEMA GERAL DO PROCESSO 
 

Em processos que envolvem o uso do bagaço de cana-de-açúcar na liquefação 

hidrotérmica, a conversão da biomassa alcança um patamar acima de 80%. Com isso, 

por efeito de simplificação, foi considerado que todo o bagaço iria ser convertido em 

seus subprodutos (Silva et al., 2023). Também, outras considerações foram feitas 

para a simplificação da simulação:  

• Todas as cinzas geradas foram consideradas presentes nos resíduos sólidos; 

• O catalisador empregado no hidrotratamento do bio-óleo converteu todo o 

nitrogênio em NH3, e o enxofre em H2S; 

• Todo o H2S é convertido aos seus devidos subprodutos no seu processo de 

tratamento; 

• Não foi considerado a umidade existente nos resíduos sólidos; 

• Combustão completa dos componentes. 

 

A Figura 3 mostra o fluxograma completo do processo de liquefação 

hidrotérmica, desde a sua alimentação com o bagaço até a produção dos 

combustíveis. No total, são oito hierarquias, as quais duas delas se encontram na 

hierarquia do BIOCRUDE, que são respectivamente, o refino e o tratamento do sulfeto 

de hidrogênio.  
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 Fluxograma do processo 

 
Fonte: O autor (2024). 

 

3.4.1 Hierarquia FEED-BIO 
 

Na hierarquia FEED-BIO (Figura 4), o bagaço de cana foi misturado com a água 

na proporção de 1:9 (Silva et al., 2023).  

 

 Fluxograma da hierarquia FEED-BIO 

 
Fonte: O autor (2024). 

 

A vazão de entrada do bagaço de cana foi calculada a partir dos dados 

disponibilizados por Morais et al. (2016), conforme consta na Tabela 5.  
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Tabela 5 – Parâmetros de entrada do bagaço de cana-de-açúcar 
e do processo 

Parâmetros Valores 

Produção de Cana de açúcar1 4.000.000 t/ano 

Safra1 200 dias 

Entressafra1 130 dias 

Operação1  330 dias 

Taxa de produção de bagaço2 
1/3 do total de cana-de-

açúcar 

Produção de bagaço3 168.350,17 kg/h 

Teor de umidade do bagaço1  50% 

Corrente de Bagaço seco3 84.175,08 kg/h 

Corrente de umidade3  84.175,08 kg/h 

Proporção biomassa seca:água4  1:9 kg/kg 

Temperatura da biomassa/água5 25 °C 

Pressão da bomba4 180 bar 

Fonte: 1Morais et al. (2016); 2Neves e Kalaki (2020); 3Calculado; 
4Projeto BioValue (2024); 5O autor (2024). 

   

Como a biomassa entrou in natura, foi considerado também a água presente 

em sua estrutura, 50% de umidade, sendo necessário aplicar a ferramenta Design 

Specs para ajustar a corrente de água de entrada.  

No Design Specs é necessário preencher três colunas: o Define, Spec e o Vary. 

Na coluna Define, foram inseridas as variáveis dependentes, que foram a corrente de 

água total (umidade da biomassa somada com a água inserida no processo) e a 

corrente da biomassa na fase de entrada. Na coluna Spec, foi aplicado uma equação, 

relacionando as variáveis dependentes com o objetivo de alcançar o alvo (ou Target). 

Neste caso, 90% da corrente total seria de água. Para ser possível alcançar o valor 

do Target, foi inserido uma variável independente na coluna Vary, no caso a água da 

corrente de entrada, escolhendo uma variação que permitisse a convergência do alvo 

escolhido. 

Além de inserir as vazões da biomassa e da umidade na corrente BIOMASSA, 

foi necessário preencher os atributos Proxanal e Ultanal, por ser um componente NC, 

de acordo com a Tabela 3. O Sulfanal teve seus valores zerados, por não ter a 

presença de enxofre na composição da biomassa. 

Na etapa seguinte, a pasta formada pela água e o bagaço passou por uma 

bomba, para alcançar a pressão de operação da liquefação hidrotérmica, no caso, 180 

bar e encaminhada para a hierarquia HTL.  
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3.4.2 Hierarquia HTL 
 

Na hierarquia HTL (Figura 5) ocorreu a liquefação hidrotérmica, formando 

assim, os produtos da HTL. 

 

 Fluxograma da hierarquia HTL 

 
Fonte: Autor (2024). 

 

A pasta formada de biomassa e água passou por um trocador de calor, HEAT1 

para alcançar a temperatura de 300 °C. 

No reator estequiométrico, R-HTL, foi necessário inserir os rendimentos dos 

produtos à temperatura e pressão do experimento realizado por Silva et al. (2023). A 

condição de melhor rendimento do bio-óleo, foi a temperatura de 300 °C e pressão de 

180 bar, sendo estes parâmetros adotados na simulação. A Tabela 6 mostra os 

valores dos rendimentos dos produtos. Para o bio-óleo e a fase gás, o rendimento foi 

dividido pelos componentes presentes, de acordo com os dados obtidos 

experimentalmente (Tabela 7).  

 

Tabela 6 – Rendimento dos produtos de HTL 

Fases Rendimentos (%) 

Bio-óleo 35,106 

Gás 9,358 

Aquoso 35,858 

Resíduos sólidos 16,745 

Cinzas 2,933 
Fonte: Adaptado de Silva et al. (2023). 

  

 

 

 



54 
 

Tabela 7 – Componentes do bio-óleo e da fase gás 

Componentes do bio-óleo Composição mássica (%) 

Componente 
elementar 

C H O N S 

3-metil-1-butanol 36,08 5 12 1   

Butirato de 2-etoxietila 24,39 8 16 3   

N-dotriacontano 9,42 32 66    

N-tetracontano 8,01 40 82    

2,2-dimetil-1-propanol 6,21 5 12 1   

Etilenoglicol 1,78 2 6 2   

Etilamina 1,43 2 7  1  

Ácido glicólico 1,11 2 4 3   

1,3-butadiino 1,08 4 2    

Ácido 9-octadecenoico (z)-, 
éster metílico 

0,96 19 36 2   

Ácido láctico 0,85 3 6 3   

N-nonacosano 0,76 29 60    

N-hexatriacontano 0,64 36 74    

Ácido hexadecanóico, éster de 
etila 

0,60 18 36 2   

P-nitrofenol 0,56 6 5 3 1  

Etanol 0,53 2 6 1   

Vanilina 0,78 8 8 3   

Guaiacol 0,50 7 8 2   

Ácido hexadecanóico, éster 
metílico 

0,49 17 34 2   

N-heptadecano 0,49 17 36    

Ácido (e)-9-octadecenóico, 
éster de etila 

0,38 20 38 2   

Monopalmitina 0,36 19 38 4   

Ácido palmítico 0,33 16 32 2   

Eicosano, 10-metil- 0,29 21 44    

P-hidroxibenzaldeído 0,29 7 6 2   

Indeno 0,29 9 8    

N-octadecano 0,27 18 38    

Catecol 0,26 6 6 2   

Trans-2-buteno-1,4-diol 0,24 4 8 2   

1,2,3-butanotriol 0,22 4 10 3   

Orcinol 0,21 7 8 2   

Siringaldeído 0,19 9 10 4   

 

Componentes do gás Composição mássica (%) 

Componente 
elementar 

C H O N S 

Dióxido de carbono 71,22 1  2   

Monóxido de carbono 26,52 1  1   

Metano 2,27 1 4    
Fonte: Adaptado de Projeto BioValue (2024). 

 

Além desses componentes, o bio-óleo apresentou 5,7% de umidade presente 

em sua estrutura. Com os componentes e os rendimentos de cada fase foi possível 
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calcular os valores de cada composição em relação ao rendimento do produto, 

utilizando a ferramenta Calculator.  

Para os componentes NC foi necessário inserir também uma análise imediata 

e a análise elementar. Como não havia dados dessas análises, foram feitos cálculos 

e estimativas para os componentes.  

Na análise imediata, para a fase aquosa foi considerado que 100% dos 

componentes seriam materiais voláteis. Essa estimativa foi escolhida diante da 

constatação na literatura, que o valor do material volátil no bio-óleo representa cerca 

de 60% a 99%. Como a fase aquosa apresenta componentes orgânicos mais leves 

que o bio-óleo, quer dizer que o material volátil desta fase seria aproximadamente 

100%, diante do motivo abordado acima. (Fridolfsson, 2022; Luz et al., 2023; 

Nizamuddin et al., 2019; Picone et al., 2022). No que diz respeito ao resíduo sólido, 

foi assumido que toda a cinza contida no bagaço seria transferida para esta fase do 

processo. Com isso, a partir dos dados de literatura, foi visto que, geralmente, os 

valores de CF e MV são aproximadamente iguais (Güleç et al., 2024; Picone et al., 

2022; Zafeer et al., 2024). 

Para a composição elementar das fases não foi realizada a detecção dos 

elementos por analisadores elementares. No entanto, foram utilizados os resultados 

dos componentes para estimar os elementos da fase gasosa e do bio-óleo. Para os 

resíduos sólidos, foram utilizados dados de literatura para encontrar valores coerentes 

para a simulação, mediante a ausência de dados que poderiam ser utilizados ao 

trabalho. Para isso, foram utilizados os dados de Yerrayya et al. (2022), que consistia 

em composições elementares de bio-óleo e de resíduos sólidos em diferentes 

experimentos, de acordo com a Tabela 8. Assim, permitiu-se fazer uma comparação 

da composição do bio-óleo com àquelas obtidas pelo autor, selecionando assim a 

melhor composição para os resíduos sólidos, avaliando o erro relativo para cada 

elemento.  
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Tabela 8 – Composições elementares do bio-óleo e do resíduo sólido 

Experimentos Bio-óleo (% base seca) Resíduo sólido (% base seca) 

C H N O C H N O 

1 65,1 5,7 0,7 28,5 61,0 3,9 1,6 27,5 

2 71,5 6,1 1,9 20,5 53,4 4,5 2,2 33,9 

3 70,6 6,9 0,7 21,8 60,9 4,3 1,6 27,2 

4 67,7 4,8 0,6 26,9 57,4 4,8 0,9 30,9 

5 71,4 6,3 0,3 22,0 61,1 4,1 1,5 27,3 

6 71,7 6,0 0,9 21,4 57,7 4,2 1,1 31,0 

7 69,3 6,9 0,9 22,9 61,3 3,8 1,7 27,2 

8 71,8 4,6 1,3 22,3 50,0 4,0 2,0 37,0 

9 70,2 6,5 0,7 22,6 62,4 3,5 1,5 26,6 

10 84,9 5,2 1,5 8,4 50,1 4,2 1,4 38,3 

11 79,6 4,3 0,5 15,6 58,3 3,9 1,2 30,6 

12 68,7 6,5 0,5 24,3 60,2 4,9 1,6 27,3 

Fonte: Adaptado de Yerrayya et al. (2022). 

 

A composição da fase aquosa foi determinada com base na diferença entre os 

resultados das composições da fase gasosa, dos resíduos sólidos e do bio-óleo. 

Para verificar se as análises imediatas e elementares foram satisfatórias, foi 

utilizado a correlação de Channiwala e Parikh (2002), e de Quaak, Knoef e Stassen 

(1999), para determinar o poder calorífico superior e inferior, respectivamente, 

comparando posteriormente com o resultado obtido pelo simulador. 

Os parâmetros Proxanal e Ultanal foram inseridos na aba Component Attr. no 

próprio reator R-HTL.  

Em seguida foi simulado um filtro para separar os resíduos sólidos e as cinzas 

existentes, utilizando-se o bloco FILTRO. O fluido quente foi resfriado até a 

temperatura de 144,2 °C e, posteriormente, despressurizado no bloco REDPRES até 

a pressão de 2 bar (Leucci, 2022; Tews et al., 2014).  

O fluído passou-se por um separador de três fases, SEP-PROD, e foi separado 

na fase gás, aquosa e bio-óleo. Para o separador foi necessário utilizar a ferramenta 

Calculator para ajustar a quantidade de água presente no o bio-óleo. Como o bio-óleo 

apresentou 5,7% de água, então foi feito a razão da vazão de água na fase pela sua 

vazão total no processo. Os parâmetros de operação do processo de HTL se 

encontram na Tabela 9. 
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Tabela 9 – Parâmetros adotados na hierarquia HTL 

Parâmetro Valores 

Pressão do reator R-HTL1 180 bar 

Temperatura do trocador HEAT11 300 °C 

Temperatura do trocador COLD12  144,2 °C 

Pressão do fluído quente pós despressurização3 2 bar 

Fonte: 1Silva et al. (2023); 2Tews et al. (2014); 3Leucci (2022). 

 

3.4.3 Hierarquia BIOCRUDE 
 

O bio-óleo obtido na liquefação hidrotérmica foi encaminhado para a hierarquia 

BIOCRUDE e foi submetido a um hidrotratamento catalítico para aumentar seu poder 

calorífico e aumentar a relação H/C, conforme mostrado na Figura 6. 

 

 Fluxograma de processo de hidrotratamento do bio-óleo 
 

 
Fonte: O autor (2024). 

 

Primeiramente, o bio-óleo passou por uma bomba para adquirir a pressão 

adequada para o hidrotratamento, que foi misturado com o hidrogênio na mesma 

pressão de operação. Em seguida, para reduzir os custos energéticos, a mistura 

trocou calor, no trocador TROC1 com o produto resultante do hidrotratamento, 

alcançando assim, a temperatura desejada (165,6 °C). Devido ao baixo teor de 

oxigênio, o hidrotratamento foi feito empregando um único estágio com o catalisador 

NiMo para auxiliar na incorporação do H2 (Tews et al., 2014).  

A decisão de não quantificar detalhadamente o catalisador na modelagem tem 

como base o objetivo de simular o comportamento operacional do sistema em um 

cenário de produção real, onde a ênfase estava na análise do impacto dos 

subprodutos na produção de energia.  
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Assim, a escolha de não introduzir a quantidade de catalisador na modelagem 

foi justificada pela necessidade de contextualizar o reator de HTL dentro de um 

ambiente prático de biorrefinaria, alinhando-se ao objetivo de avaliar o sistema de 

forma abrangente. 

As reações do hidrotratamento são complexas, podendo ocorrer reações 

simultâneas de HDO, descarboxilação e descarbonilação para o mesmo componente. 

Por simplificação, optou-se por aplicar em todos os componentes, apenas a reação 

de HDO para ter uma expectativa do resultado no processo de refino.  

  A Tabela 10 apresenta as reações catalíticas consideradas no hidrotratamento 

com o hidrogênio. 

 

Tabela 10 – Reações consideradas no hidrotratamento do bio-óleo 

Componentes Reações 

3-metil-1-butanol C5H12O + H2 → C5H12-1 + H2O 

Butirato de 2-etoxietila C8H16O3 + 6H2 → C4H10-1 + 2C2H6 + 3H2O 

2,2-dimetil-1-propanol C5H12O + H2 → C5H12-2 + H2O 

Etilenoglicol C2H6O2 + 2H2 → C2H6 + 2H2O 

Etilamina C2H7N + H2 → C2H6 + NH3 

Ácido glicólico C2H4O3 + 4H2 → C2H6 + 3H2O 

1,3-Butadiino C4H2 + 4H2 → C4H10-1 

Ácido 9-octadecenoico (z)-, éster 

metílico 
C19H36O2 + 5H2 → C18H38 + CH4 + 2H2O 

Ácido láctico C3H6O3 + 4H2 → C3H8 + 3H2O 

Ácido hexadecanóico, éster de 

etila 
C18H36O2 + 4H2 → C16H34 + C2H6 + 2H2O 

P-Nitrofenol C6H5O3N + 8H2 → C6H12 + 3H2O + NH3 

Etanol C2H6O + H2 → C2H6 + H2O 

Vanilina C8H8O3 + 8H2 → C7H14 + CH4 + 3H2O 

Guaiacol C7H8O2 + 6H2 → C6H12 + CH4 + 2H2O 

Ácido hexadecanóico, éster 

metílico 
C17H34O2 + 4H2 → C16H34 + CH4 + 2H2O 

Ácido (e)-9-octadecenóico, éster 

de etila 
C20H38O2 + 5H2 → C18H38 + C2H6 + 2H2O 

Monopalmitina C19H38O4 + 6H2 → C16H34 + C3H8 + 4H2O 

Ácido palmítico C16H32O2 + 3H2 → C16H34 + 2H2O 

P-Hidroxibenzaldeído C7H6O2 + 6H2 → C7H14 + 2H2O 

Indeno C9H8 + 4H2 → C9H16 

Catecol C6H6O2 + 5H2 → C6H12 + 2H2O 

Trans-2-buteno-1,4-diol C4H8O2 + 3H2 → C4H10-1 + 2H2O 

1,2,3-Butanotriol C4H10O3 + 3H2 → C4H10-1 + 3H2O 

Orcinol C7H8O2 + 5H2 → C7H14 + 2H2O 

Siringaldeído C9H10O4 + 10H2 → C7H14 + 2CH4 + 4H2O 

Fonte: O autor (2024). 
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Alguns dos componentes do bio-óleo não estão presentes nas reações da 

Tabela 10, por não haver heteroátomos presentes em sua cadeia, como é o caso do 

1,3-butadiino. Os produtos obtidos no hidrotratamento estão presentes na Tabela 11. 

 

Tabela 11 – Produtos do bio-óleo hidrotratado 

Componentes Produtos 

3-metil-1-butanol 2-metil butano 

Butirato de 2-etoxietila n-butano e etano 

2,2-dimetil-1-propanol 2,2-dimetil propano 

Etilenoglicol Etano 

Etilamina Etano e amônia 

Ácido glicólico Etano 

1,3-Butadiino N-butano 

Ácido 9-octadecenoico (z)-, 

éster metílico 
Octadecano e metano 

Ácido láctico N-Propano 

Ácido hexadecanóico, éster de 

etila 
Hexadecano e etano 

P-Nitrofenol Ciclo-hexano e amônia 

Etanol Etano 

Vanilina Ciclo-heptano e metano 

Guaiacol Ciclo-hexano e metano 

Ácido hexadecanóico, éster 

metílico 
Hexadecano e metano 

Ácido (e)-9-octadecenóico, éster 

de etila 
Octadecano e etano 

Monopalmitina Hexadecano e n-propano 

Ácido palmítico Hexadecano 

P-Hidroxibenzaldeído Ciclo-heptano 

Indeno Hidrindano 

Catecol Ciclo-hexano 

Trans-2-buteno-1,4-diol N-Butano 

1,2,3-Butanotriol N-Butano 

Orcinol Ciclo-heptano 

Siringaldeído Ciclo-heptano e metano 

Fonte: O autor (2024). 

 

 O produto resultante, após a troca de calor, passou por uma válvula para 

reduzir sua pressão e, em seguida, passou por outro trocador de calor (TROC2) para 

uma integração energética com a corrente destinada ao refino do bio-óleo, REFINO-

B. 

Em seguida, houve seu resfriamento no COLD1, utilizando água, para 

promover a condensação das frações dos hidrocarbonetos e da água, e o produto foi 
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levado para um separador de três fases SEP3F. Para fazer uma recuperação do 

hidrogênio residual, a fase gás passou por uma etapa de adsorção por variação de 

pressão (PSA, do inglês pressure swing adsorption), onde, foi estipulado que 80% de 

hidrogênio seria recuperado (Silva, 2016).  

O hidrogênio recuperado foi inserido de volta ao processo, com a injeção do 

hidrogênio restante por meio da corrente MAKEUP. Esta corrente foi obtida usando 

um Calculator, que a partir dos dados de entrada e de saída do hidrogênio, calculava 

o montante que faltava para a reação.  

A fase DIRTYH2O seria àquela que apresentou a água residual formada no 

processo de hidrotratamento. 

 Na outra fase, denominada ORG, estavam presentes os compostos que fazem 

parte do refino do bio-óleo. Antes de realizar a destilação, a corrente foi 

despressurizada a aproximadamente 3,8 bar para a formação de duas fases, 

permitindo a separação dos gases leves. Com isso, foi aplicado um destilador de uma 

fase (FLASH) para separá-las. A fase líquida trocou calor com o produto do 

hidrotratamento, no TROC2, para haver uma melhoria na eficiência no processo de 

refino, permitindo ajustar o ponto de ebulição inicial da gasolina na destilação.  

A Tabela 12 mostra as condições operacionais do processo de hidrotratamento 

até a preparação dos produtos para o refino. 

 

Tabela 12 – Condições operacionais do processo de hidrotratamento 

Parâmetro Valores 

Pressão de entrada do bio-óleo1  137,413 bar 

Temp. de saída fluído frio do TROC11 165,6 °C 

Pressão do reator HDROTRAT1 137,413 bar 

Pressão da válvula P11 49,987 bar 

Temperatura de resfriamento COLD11 43,3 °C 

H2 reagido no hidrotratamento1 47% 

Consumo de H2
2 0,035 kg H2 / kg bio-óleo 

Recuperação de H2 no PSA3 80% 

Temperatura do FLASH1 66,1 °C 

Temp. de saída fluído frio do TROC21 93,3 °C 

Fonte: 1Tews et al. (2014); 2Calculado; 3Jones et al. (2013). 
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3.4.3.1 Design Specs no hidrotratamento 
 

No processo de hidrotratamento foram atribuídas duas Design Specs. Uma foi 

aplicada para ajustar a vazão de entrada de hidrogênio no reator e a outra para ajustar 

a fração de vapor que sairia no FLASH, para obter aproximadamente 80% de butano 

pela corrente de topo (um valor empírico assumido por observar a sua forte interação 

com os outros componentes).  

Para a corrente de hidrogênio foi utilizada como variável o seu próprio valor, 

até que a razão entre a corrente de saída e a corrente total fosse de 47%. 

Para a obtenção dos 80% de butano, foi ajustado o bloco FLASH para que os 

parâmetros a serem empregados fossem a temperatura e a pressão de vapor. Nesse 

caso, a variável manipulada para permitir a convergência do resultado que era 

desejado, foi a pressão de vapor. 

Para avaliar a energia necessária para alimentar o trocador de calor COLD1, 

foi empregado um Utility. No Utility empregado no COLD1, foi usada água a 

temperatura de 25 °C a pressão de 1 bar como parâmetro de entrada e, como critério 

de saída, a água estaria a 99,62 °C, ou seja, próxima da temperatura de ebulição, na 

mesma pressão. Esse mesmo Utility foi empregado no trocador de calor que resfriava 

a corrente que tinha as três fases da liquefação hidrotérmica da hierarquia HTL. 

 

3.4.4 Hierarquia REFINO 
 

A corrente REFINO-B, presente na hierarquia BIOCRUDE, foi enviada para a 

hierarquia REFINO, na qual estava conectada a uma série de destiladores (Figura 7), 

para que as correntes fossem separadas de acordo com a faixa de ebulição 

característica dos produtos desejados: hidrocarbonetos leves (C1-C4), gasolina (C5-

C12), óleo diesel (C13-C28) e o resíduo pesado (C29+).   
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 Fluxograma do refino do bio-óleo hidrotratado 

 
Fonte: O autor (2024). 

 

Por falta de dados de literatura, e também pela complexidade da inserção de 

parâmetros que permitam convergir os resultados, foram simuladas três colunas 

DSTWU para encontrar os dados adequados para o processo. O bloco DSTWU 

permite que, a partir de poucas informações, sejam encontrados parâmetros, como a 

taxa de refluxo, número de pratos teóricos e o prato de alimentação. Com isso, os 

dados obtidos foram inseridos em uma coluna mais complexa, o RADFRAC (DEST1, 

DEST2, DEST3) para haver resultados condizentes. 

Na coluna DSTWU1 foram inseridos como componentes-chaves, o 2,2-dimetil 

propano (fração leve) e 2-metil butano (fração pesada). A escolha destes 

componentes foi devido ao fato de que o 2,2-dimetil propano apresentou um ponto de 

ebulição de 9,5 °C (mediante valores obtidos pelo software), que é um ponto de 

ebulição relativamente baixo, comparado com o 2-metil butano (27,8 °C). o valor 

escolhido para a fração leve foi de 0,8. Como estimativa inicial, foram escolhidos 10 

pratos teóricos para a destilação à pressão de 2,89665 bar (Tews et al., 2014). 

Na coluna DSTWU2, para a separação da gasolina e do óleo diesel, foi inserida 

como componentes-chaves o hidrindano (com extração de 99,9% na corrente do topo) 

e o hexadecano (com extração de 99,9% pela corrente de fundo), como a leve e 

pesada, respectivamente. Como estimativa inicial, foram escolhidos 10 pratos teóricos 

à pressão de 1,358 bar (Tews et al., 2014). 

Na coluna DSTWU3, a separação entre o óleo diesel e o resíduo pesado foi 

feita a partir da inserção de 10-metil-eicosano (extração de 99,9% na componente-

chave leve) e n-nonacosano (extração de 99,9% na componente-chave pesada). 
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Novamente foram escolhidos 10 pratos teóricos, como estimativa inicial com pressão 

de 1,082 bar (Tews et al., 2014). 

Uma Utility foi adicionada para avaliar a quantidade de energia requerida nos 

refervedores dos destiladores DEST1, DEST2, DEST3 e o vaso FLASH. Para isso, 

foram utilizados os gases gerados pela combustão dos produtos da liquefação 

hidrotérmica, bem como os gases originados diretamente do processo de 

hidrotratamento. Como critério de saída foi adotada a temperatura de 500 °C, 

escolhida a partir da temperatura alcançada no último refervedor.  

 

3.4.5 Hierarquia OFFGAS 
 

Os gases obtidos no hidrotratamento e no refino (GAS1, GAS2, GAS3) foram 

misturados a 1 bar e encaminhados para a hierarquia OFFGAS, junto com aqueles 

obtidos na fase de liquefação hidrotérmica, conforme a Figura 8. 

 

 Fluxograma do tratamento da fase gasosa 

 
Fonte: O autor (2024). 

 

Como visto na Figura 8, os gases foram inseridos em um reator de combustão 

COMB-GAS e, com a injeção de ar a 25 °C, foi liberado calor para o processo. O reator 

foi configurado como adiabático, para aproveitar todo o calor liberado pelos gases de 

combustão, operando a pressão constante. A Tabela 13 mostra as reações de 

combustão dos gases. 

 

Tabela 13 – Reações dos gases gerados ocorridas na combustão 
Continua 

Componentes Reações 

Metano CH4 + 2 O2 → CO2 + 2 H2O 

Etano C2H6 + 7/2 O 2 → 2 CO2 + 3 H2O 

N-Propano C3H8 + 5 O2 → 3 CO2 + 4 H2O 

N-butano C4H10 + 13/2 O2 → 4 CO2 + 5 H2O 

Fonte: O autor (2024). 
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Tabela 13 – Reações dos gases gerados ocorridas na combustão 
Conclusão 

Componentes Reações 

2,2-dimetil propano C5H12 + 8 O2 → 5 CO2 + 6 H2O 

2-metil butano C5H12 + 8 O2 → 5 CO2 + 6 H2O 

Ciclo-hexano C6H12 + 9 O2 → 6 CO2 + 6 H2O 

Ciclo-heptano C7H14 + 21/2 O2 → 7 CO2 + 7 H2O 

Hidrindano C9H16 + 13 O2 → 9 CO2 + 8 H2O 

Amônia 2 NH3 + 7/2 O2 → 2 NO2 + 3 H2O 

Gás hidrogênio H2 + 1/2 O2 → H2O 

Monóxido de carbono CO + 1/2 O2 → CO2 

Fonte: O autor (2024). 

 

Os gases de combustão foram separados em duas correntes. A primeira 

corrente, a F-CALOR1, foi empregada para fornecer calor para o processo de 

liquefação hidrotérmica. Já a segunda corrente, o GAS-UTIL, foi empregado para 

fornecer calor para os refervedores dos destiladores.    

A energia requerida pelo reator de liquefação hidrotérmica foi calculada, a partir 

do valor disponibilizado pelo trocador de calor HEAT1 da hierarquia HTL e também 

pela energia que o reator precisaria, para manter a temperatura isotermicamente a 

300 °C. O Aspen Plus® fornece o valor de fluxo de calor que é liberado, no entanto, 

como o reator R-HTL é um reator estequiométrico, no qual ocorrem reações com 

componentes não convencionais, o valor estimado por ele é arbitrário. Portanto, foi 

utilizada a Equação 6, a partir de um Calculator, para determinar o fluxo de calor 

necessário para manter esta temperatura (Li et al., 2020).  

Q = ṁ ∗ 123,8 (6) 

Na qual Q é o fluxo de calor, em kJ/h, ṁ é a vazão mássica do bagaço, em kg/h e 

123,8 é o calor de reação, em kJ/kg.  

Para descobrir o quanto de energia poderia produzir com os gases liberados 

na combustão, a corrente F-CALOR1 foi inserida no trocador de calor COLD1 (no 

fluxograma geral). Como critério, foi adotado que o trocador teria um ∆TMín de 30 °C 

na temperatura de saída, devido a uma abordagem mais conservadora para garantir 

uma operação mais segura e estável do sistema. Um valor mais alto para o ∆TMín 

ajuda a minimizar os riscos associados a variações nas condições de operação e 

potenciais problemas de eficiência. Essa escolha é particularmente relevante em 

cenários onde a robustez e a confiabilidade do sistema são prioritárias, e uma margem 



65 
 

adicional pode ser benéfica para compensar variações inesperadas nas cargas 

térmicas e garantir uma operação contínua e eficiente (MAGDELDIN, 2020). 

Logo, se o desejado seria 300 °C, foi adotado um resfriamento de até 330 °C 

dos gases de combustão. Neste caso, foi considerado que o trocador de calor 

estivesse operando em regime concorrente, adotando uma forma mais conservadora 

no sistema, já que no presente trabalho foi desconsiderado o projeto dos trocadores. 

O calor liberado pela combustão dos gases na hierarquia OFFGAS não foi 

suficiente para suprir a energia requerida pelo reator R-HTL, sendo necessária 

também, a queima dos resíduos sólidos (biochar) para alcançar a energia desejada. 

 

3.4.5.1 Design Specs na combustão 
 

No processo de combustão, foi aplicado um Design Specs para calcular a 

vazão de ar necessária no reator. Para a vazão de ar, foi estipulado um valor mínimo 

para saída do oxigênio, já que este estaria em excesso. Com isso, foi escolhido um 

valor de 0,01 kg/h para garantir que o oxigênio estivesse em excesso. Com isso, a 

variável independente foi a vazão de ar injetado para a combustão. 

 

3.4.6 Hierarquia RES-SOL 
 

Após a filtração, os resíduos sólidos foram inseridos na hierarquia RES-SOL 

para suprir o restante da energia requerida no reator. A Figura 9 mostra a 

representação do processo de combustão do resíduo para gerar energia. 

 

 Fluxograma do tratamento do resíduo sólido 

 
Fonte: O autor (2024). 
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Antes de encaminhar o resíduo sólido para a combustão, a corrente foi 

despressurizada para 1 bar. O reator de combustão R-COMB foi configurado como 

um reator adiabático, operando a pressão constante. 

O resíduo reagiu com o oxigênio, e dióxido de carbono, vapor de água e dióxido 

de nitrogênio foram obtidos como produtos.  

Como observado pela Figura 9, foi necessária a utilização de parte do bagaço 

de cana para alcançar o calor necessário para o reator. Com isso, foi inserido o bloco 

B4 que permitiu utilizar um fator de aumento de biomassa requerida. Inicialmente, foi 

aplicado como alimentação 1000 kg/h de bagaço e de água (simulando a umidade de 

50%).   

Para o cálculo dos coeficientes estequiométricos dos produtos foi utilizado o 

Calculator. As Equações 7, 8, 9, 10 e 11 foram baseadas em cálculos dos seus 

componentes elementares pelas suas massas molares, uma vez que o oxigênio 

presente estaria em excesso: 

  

CCO2
=

RC

MMC
 (7) 

CH2O =
RH

MMH
 (8) 

CNO2
=

RN

MMN
 (9) 

CSO2
=

RS

MMS
 (10) 

CO2
= − (

∑ (Ci ∗ MMii ) − 1

MMO2
 

) (11) 

         

Nas quais CCO2
,  CH2O, CNO2

, CSO2
 e CO2

 seriam os coeficientes empíricos dos gases 

formados no processo de combustão inseridos no Aspen Plus®;  RC, R𝐻, R𝑁 e R𝑆 

seriam os rendimentos, em gramas, dos elementos que constituem os resíduos 

sólidos, considerando 100 gramas do produto; e MMC, MMH, MMN, MMS e MMO2
 

seriam as massas molares do carbono, hidrogênio, nitrogênio, enxofre e do gás 

oxigênio, respectivamente. O dióxido de enxofre foi gerado apenas nos cenários em 

que foi levado em conta o teor de enxofre presente na biomassa. 

Para os cálculos da vazão de ar para a combustão, foi utilizada Design Specs, 

semelhante ao aplicado no tratamento da fase gasosa. Para calcular o fator de bagaço 
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que seria necessário para injeção no reator de combustão, utilizou uma Design Specs 

e um Calculator. Com o Calculator, foi determinada a quantidade de energia restante 

requerida no processo, ou seja, a diferença da energia dispendida no HEAT1 e energia 

requerida para manter o reator isotermicamente em 300 °C, usando os gases de 

combustão. Com a Design Specs, foi variado o fator de alimentação do bagaço até 

que a temperatura de saída do trocador COLD2 (presente no fluxograma geral) fosse 

de 330 °C, diante do mesmo critério adotado na hierarquia OFFGAS.  

Os gases de combustão foram separados das cinzas, no bloco SEP, e 

encaminhados para o trocador COLD2. 

 

3.4.7 Hierarquia COGERACA 
 

A hierarquia COGERACA (Figura 10) foi utilizada para suprir a demanda de 

energia elétrica no sistema. Foi utilizada uma parte do bagaço de cana para realizar a 

sua queima para liberar os gases de combustão. 

 

 Representação do processo de cogeração 

  
Fonte: O autor (2024). 

 

O processo de queima se deu de maneira similar ao processo de queima da 

biomassa na hierarquia RES-SOL. Os gases foram injetados em uma caldeira a vapor, 

na qual, a partir de água pressurizada, foi gerado o vapor. Este vapor passou por uma 

turbina, produzindo assim eletricidade (Bressanin et al., 2021). 

A eletricidade foi utilizada para suprir as energias das bombas usadas na 

pressurização da água na caldeira, da pasta formada pelo bagaço e água, para a 

pressurização do bio-óleo no hidrotratamento, e do compressor para pressurizar o 

hidrogênio reciclado. 
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Para isso, foi utilizado um Design Specs que usava todas as energias e, a partir 

da variação da quantidade de água utilizada na caldeira, foi encontrado um valor que 

convergiu com a saída da corrente ELETR da turbina. A Tabela 14 mostra as 

condições operacionais do processo de cogeração. 

 

Tabela 14 – Condições operacionais na cogeração no cenário base 

Parâmetro Valores 

Pressão do reator de combustão1  1 bar 

Temperatura do ar1 25 °C 

Temperatura da água1 25 °C 

Temperatura de saída do fluído frio CALDEIR12 485 °C 

Temperatura dos gases de combustão2 160 °C 

Pressão da água2 65 bar 

Pressão de descarga da turbina3 0,11 bar 

Eficiência isentrópica da turbina2 0,85 

Eficiência mecânica da turbina2 0,98 

Fonte: 1O autor (2024); 2Morais et al. (2016), 3Bressanin et al. (2021). 

 

3.5 CENÁRIOS PROPOSTOS PARA O PROCESSO GERAL 
 

Algumas mudanças foram realizadas no cenário base do processo de 

liquefação hidrotérmica. Estas foram propostas para permitir uma melhoria na 

obtenção dos produtos e possibilitar uma maior mitigação na produção de gases de 

efeito estufa. 

No total, seis cenários foram elaborados para uma comparação com o processo 

geral.  

 

3.5.1 Cenário 1 
 

No primeiro cenário foi proposto que, ao invés de injetar continuamente água 

ao processo, a própria água utilizada fosse reciclada e misturada com a biomassa. 

Nesse cenário foi considerado a hipótese de recuperação da água na fase aquosa e 

a sua possível reutilização. Assim, como a temperatura da água reciclada é maior que 

a temperatura da água pura, a pasta estava em temperatura maior, e, 

consequentemente, reduzindo a demanda energética no processo de liquefação.  
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Com o reciclo, foi previsto que houvesse a diminuição da demanda dos gases 

de combustão, reduzindo assim a produção de dióxido de carbono, aumentando 

consequentemente a economia do consumo de água combustão. Com isso, a 

demanda de gases de combustão diminuiu, possibilitando a redução de dióxido de 

carbono, além da economia do consumo de água.  

Para a inserção do reciclo, foi aplicado o mesmo conceito do reciclo de H2 no 

hidrotratamento, com a diferença de que não foi necessária a reposição, já que no 

sistema houve água suficiente para suprir toda a demanda. 

 

3.5.2 Cenário 2 
 

No segundo cenário foi melhorada a eficiência do processo de cogeração.  Para 

tanto, foram alteradas as condições operacionais da caldeira, na tentativa de 

aumentar a eficiência energética do sistema de condensação para produção de 

eletricidade, conforme mostra a Tabela 15.  

 

Tabela 15 – Condições operacionais alteradas das caldeiras 

Parâmetro Valores 

Temperatura da água1 25 °C 

Temperatura de saída do fluído frio CALDEIR12 520 °C 

Temperatura dos gases de combustão2 160 °C 

Pressão da água2 90 bar 

Pressão de descarga da turbina3 0,11 bar 

Eficiência isentrópica da turbina2 0,85 

Eficiência mecânica da turbina2 0,98 

Fonte: 1O autor (2024); 2Morais et al. (2016), 3Bressanin et al. (2021). 

 

3.5.3 Cenário 3 
 

Para avaliar o desempenho do trocador de calor no regime contracorrente, 

foram simulados os blocos F-CALOR1 e F-CALOR2 adotando este tipo de regime. 

Para isto, foi alterada a temperatura de saída dos trocadores de calor, ou seja, 

ao invés de considerar 330 °C, como empregado no concorrente, foi considerado a 

temperatura de saída de 60 °C, com o ∆TMín de aproximadamente 33°C. Foi feita essa 

escolha de temperatura de saída, mediante justificativa da Seção 3.4.5, pois como foi 
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desconsiderado o projeto de trocadores de calor, foi adotado uma forma conservadora 

no sistema. 

 

3.5.4 Cenário 4  
 

O cenário 4 foi direcionado para a melhoria energética do processo de HTL, 

implantando uma integração energética entre a corrente de entrada para o reator R-

HTL e a corrente das fases que se encontravam presentes: o bio-óleo, a fase aquosa 

e a fase gasosa; conforme mostrado na Figura 11. 

 

  Representação do processo de HTL com integração energética 

 
Fonte: O autor (2024). 

 

Com a integração energética (HEAT1) não foi possível alcançar a temperatura 

de operação do sistema, sendo necessária aplicar uma fonte de calor (HEAT2) para 

que fosse alcançada a temperatura desejada (300 °C). 

A Tabela 16 mostra as condições operacionais do sistema com integração 

energética. 

 

Tabela 16 – Parâmetros adotados na simulação do processo 

Parâmetro Valores 

Pressão do reator R-HTL1 180 bar 

Temperatura do reator R-HTL1 300 °C 

Temperatura de saída fluído quente HEAT12  144,2 °C 

Pressão da válvula REDPRESS3 2 bar 

Fonte: 1Silva et al. (2023); 2Tews et al.  (2014); 3Leucci (2022). 
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3.5.5 Cenário 5 
 

No cenário 5 foi considerando como o somatório dos cenários anteriores (1 ao 

4), visando a avaliação da eficiência total do sistema, com a melhoria de obtenção dos 

produtos, com todas mudanças ocorridas. 

 

3.5.6 Cenário 6 
 

Neste cenário, considerou-se a presença de enxofre na composição do bagaço 

de cana-de-açúcar. Como mencionado na Seção 3.1, o teor utilizado foi de 0,10% (em 

massa) em relação à composição total da biomassa.  

Diante da presença de enxofre, algumas alterações foram realizadas, como as 

reações ocorridas e a necessidade de um tratamento de H2S gerado no 

hidrotratamento. No caso, a reação do ácido butanotióico, éster S-(1,1-dimetiletílico) 

foi adicionada no hidrotratamento, produzindo metil-propano, n-butano, água e H2S. A 

unidade de tratamento do H2S foi inserida na hierarquia BIOCRUDE, que era 

alimentada com os gases da corrente OFF-GAS, como observado na Figura 9. Outra 

alteração foi a inserção de enxofre também nos resíduos sólidos, em teor mínimo de 

0,0465%, obtido pelas análises feitas no projeto BioValue. 

Com a adição do ácido butanotióico, éster S-(1,1-dimetiletílico), os valores das 

composições foram alterados, sendo as novas composições mostradas pela Tabela 

17. Esse ácido já estava presente nos experimentos obtidos do projeto BioValue, no 

entanto, no esquema geral mostrado na Seção 3.4, este valor foi desconsiderado. 

 

Tabela 17 – Componentes do bio-óleo com o enxofre presente na composição 
Continua 

Componentes do bio-óleo Composição mássica (%) 

3-metil-1-butanol 33,63 

Butirato de 2-etoxietila 22,73 

N-dotriacontano 8,78 

N-tetracontano 7,47 

2,2-dimetil-1-propanol 5,79 

Etilenoglicol 1,66 

Etilamina 1,33 

Ácido butanotióico, éster S-(1,1-dimetiletílico) 1,11 

Ácido glicólico 1,03 

1,3-butadiino 1,01 

Ácido 9-octadecenoico (z)-, éster metílico 0,89 

Ácido láctico 0,79 
Fonte: Projeto BioValue (2024). 
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Tabela 17 – Componentes do bio-óleo com o enxofre presente na composição 
Conclusão 

Componentes do bio-óleo Composição mássica (%)  

N-nonacosano 0,71 

N-hexatriacontano 0,59 

Ácido hexadecanóico, éster de etila 0,56 

P-nitrofenol 0,52 

Etanol 0,50 

Vanilina 0,73 

Guaiacol 0,46 

Ácido hexadecanóico, éster metílico 0,46 

N-heptadecano 0,46 

Ácido (e)-9-octadecenóico, éster de etila 0,35 

Monopalmitina 0,34 

Ácido palmítico 0,31 

Eicosano, 10-metil- 0,27 

P-hidroxibenzaldeído 0,27 

Indeno 0,27 

N-octadecano 0,25 

Catecol 0,24 

Trans-2-buteno-1,4-diol 0,22 

1,2,3-butanotriol 0,20 

Orcinol 0,19 

Siringaldeído 0,18 

Água 5,70 
Fonte: Projeto BioValue (2024). 

   

Para o tratamento, foi adotado o processo Thiopaq®, desenvolvido pela 

empresa Paques. Sua configuração foi baseada no trabalho realizado por Heo et al. 

(2018) e Elihimas (2021), conforme mostrado pela Figura 12. 

 

 Representação do processo de tratamento do H2S 

 
Fonte: Adaptado de Heo et al. (2018) e Elihimas (2021). 

 

Neste processo, os gases são lavados com hidróxido de sódio com 

concentração de 18,4%, em base molar com taxa de consumo de 0,44kg de NaOH 

por kg de enxofre. Isto promove a absorção de 99,8% de sulfeto de hidrogênio, 

formando assim NaHS (Kirchgessner, 2004).  
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No presente trabalho, foi considerado que 100 % do H2S foi convertido, 

conforme simplificações apresentadas na Seção 3.3. 

O NaHS foi separado dos outros gases no SEP1, posteriormente 

encaminhados novamente ao processo de hidrotratamento. Em seguida o NaHS foi 

enviado a um reator biológico, produzindo 96,5% de enxofre elementar (ENXOFRE) e 

3,5% de Na2SO4 (Corrente 5). Na corrente ENXOFRE, além do enxofre elementar, 

uma parte da água formada no tratamento, migrou para a corrente, considerando a 

mesma massa do enxofre elementar obtido. Posteriormente, foi aplicada uma purga 

na Corrente 5, sendo o restante da corrente recirculado com o uso de uma bomba 

(HEO et al., 2018). As reações ocorridas no processo estão apresentadas nas 

Equações 12, 13 e 14. A Tabela 18 mostra as condições operacionais do processo 

Thiopaq®. 

H2S + NAOH → NAHS + H2O (12) 

NAHS + 1/2 O2 → S + NAOH (13) 

NAHS + 2 O2 + NAOH → NA2SO4 + H2O (14) 

 

Tabela 18 – Parâmetros adotados no processo Thiopaq® 
Continua 

Parâmetro Valores 

Taxa de NaOH:S1 0,44 kg/kg 

Concentração de NaOH1 18,4%, em mol 

Temperatura da corrente NAOH2 40 °C 

Temperatura do REATOR2 43 °C 

Temperatura da corrente AR2 50 °C 

Temperatura do reator BIOREACT2 43 °C 

Pressão da corrente NAOH2 1,13 bar 

Pressão do REATOR2 1,04 bar 

Pressão da corrente AR2 1,04 bar 

Pressão da corrente BIOREACT2 1,31325 bar 

Pressão de operação da bomba2 2,46325 bar 

Fonte: 1Kirchgessner (2004); 2Heo et al. (2018). 
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3.6 ANÁLISE DE SENSIBILIDADE 
 

Para realizar um estudo do comportamento dos destiladores e do vaso Flash 

no processo de hidrotratamento e no refino, algumas análises de sensibilidade foram 

realizadas. 

No bloco FLASH da hierarquia BIOCRUDE foram avaliadas a temperatura e a 

pressão de operação do sistema para que houvesse a melhoria de obtenção de maior 

quantidade de n-butano pelo topo, sem haver uma alteração significativa no fluxo da 

corrente de fundo que foi encaminhada para o refino. 

Para os destiladores DEST1, DEST2, DEST3 foram feitas análises em três 

parâmetros: o número de estágios da coluna, o prato de alimentação e a razão entre 

destilado e alimentação (do inglês, distillate to feed ratio).  
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4 RESULTADOS E DISCUSSÕES 
 

Este capítulo mostra todos os resultados obtidos na simulação do processo da 

liquefação hidrotérmica do bagaço até o refino do bio-óleo, de todos os cenários 

escolhidos, além do cenário base. 

 

4.1 COMPOSIÇÕES ELEMENTARES DAS FASES DA HTL 
 

A partir das composições elementares da fase gasosa e do bio-óleo, foram 

encontradas as composições dos resíduos e, por diferença, da fase aquosa. 

 Para encontrar a composição dos resíduos sólidos, foi utilizada a Tabela 8, que 

utilizando o método do erro relativo, foi encontrado a melhor relação entre a 

composição do bio-óleo do projeto e a do bio-óleo obtido pelos experimentos de 

Yerrayya et al. (2022). A Tabela 19 mostra os erros relativos de cada elemento dos 

experimentos, em relação ao bio-óleo do projeto. 

 

Tabela 19 – Erros relativos de cada elemento dos experimentos 

E
x
p

. Cenário sem enxofre Cenário com enxofre 

Erro relativo  Erro relativo 

C H N O C H N O 

1 0,86% 53,81% 48,35% 25,86% 4,74% 53,96% 42,86% 53,72% 

2 10,78% 50,57% 302,65% 9,47% 4,62% 50,73% 287,76% 10,57% 

3 9,38% 44,09% 48,35% 3,73% 3,31% 44,26% 42,86% 17,58% 

4 4,89% 61,11% 27,15% 18,80% 0,94% 61,23% 22,45% 45,09% 

5 10,62% 48,95% 36,42% 2,84% 4,48% 49,11% 38,78% 18,66% 

6 11,09% 51,38% 90,73% 5,49% 4,92% 51,53% 83,67% 15,43% 

7 7,37% 44,09% 90,73% 1,13% 1,40% 44,26% 83,67% 23,52% 

8 11,24% 62,73% 175,50% 1,52% 5,06% 62,84% 165,31% 20,28% 

9 8,76% 47,33% 48,35% 0,19% 2,72% 47,50% 42,86% 21,90% 

10 31,54% 57,87% 217,88% 62,90% 24,23% 58,00% 206,12% 54,69% 

11 23,33% 65,16% 5,96% 31,11% 16,48% 65,27% 2,04% 15,86% 

12 6,44% 47,33% 5,96% 7,31% 0,53% 47,50% 2,04% 31,07% 
Fonte: Adaptado de Yerrayya et al. (2022). 

 

Como pode ser observado, os erros relativos foram altos. No entanto, devido à 

insuficiência de dados disponíveis na literatura sobre os valores elementares dos 

resíduos sólidos, essa foi a alternativa encontrada para obter uma estimativa mais 

adequada da composição elementar dos resíduos. 

Para avaliação da composição mais adequada dos resíduos sólidos, foi 

analisado primeiramente o teor de carbono, avaliando quais os experimentos 

apresentavam os menores erros relativos. Em seguida, foram avaliados os outros 
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componentes, desconsiderando apenas o oxigênio, pois, normalmente, o seu valor é 

obtido pela diferença das demais composições. 

No cenário sem enxofre, é visto que os experimentos 1 e 4 apresentaram as 

melhores relações com o teor de carbono do bio-óleo utilizado na simulação, no 

entanto, os outros teores apresentaram uma discrepância alta em suas relações. No 

experimento 12, apesar de ser a terceira melhor relação com o teor de carbono, os 

outros teores estavam entre os menores erros relativos, e, diante deste fato, foi 

escolhido este experimento para a composição dos resíduos. 

No cenário com enxofre, também, o experimento 12 apresentou os menores 

erros relativos no teor de carbono e de nitrogênio, tendo a segunda melhor relação no 

hidrogênio. Por este motivo, também foi escolhido o experimento 12 para a 

composição dos resíduos sólidos. 

Por fim, fazendo a diferença entre a composição da biomassa e as fases 

gasosa, resíduos e bio-óleo, foi encontrada a composição da fase aquosa. As 

composições elementares dos cenários sem enxofre e com enxofre estão 

representadas na Tabela 20. 

 

Tabela 20 – Composições elementares dos componentes da liquefação hidrotérmica 
nos cenários sem e com enxofre 

 Cenário sem enxofre (%) Cenário com enxofre (%) 

Componentes C H O N C H O N S 

Fase gás1 32,50 0,57 66,93 0,00 32,50 0,57 66,93 0,00 0,00 

Fase aquosa2 29,38 2,94 67,26 0,58 29,35 2,95 67,24 0,58 0,04 

Bio-óleo1 68,44 12,41 18,64 0,50 68,34 12,38 18,54 0,49 0,23 

Res. Sólidos3 64,04 5,21 29,04 1,70 64,01 5,21 29,03 1,70 0,05 

Fonte: 1Adaptado do projeto BioValue (2024); 2Calculado; 3Adaptado de Yerrayya et al. (2022). 

 

Como se pode notar, os experimentos realizados por Yerrayya et al. (2022) não 

analisaram o teor de enxofre. Então, como mencionado na Seção 3.5.5, foi inserido o 

teor de 0,0465%, mediante valor obtido pelo projeto BioValue. O enxofre 

remanescente permaneceu na fase aquosa. 

 

4.2 PODER CALORÍFICO DOS COMPONENTES NÃO-CONVENCIONAIS 
 

O poder calorífico dos componentes não-convencionais é um importante fator 

para determinar se os resultados obtidos pelos processos de combustão dos resíduos 
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sólidos e da biomassa estão coerentes. Para isso, foi feito uma comparação direta 

entre os valores obtidos no software e os valores calculados, a partir das Equações 

de 1 a 4. As Tabelas 21 e 22 mostram os valores dos poderes caloríficos superiores 

e inferiores, respectivamente, obtidos no cenário base e no cenário 6, para avaliar os 

resultados sem e com a presença de enxofre, respectivamente. 

 

Tabela 21 – Dados comparativos de poder calorífico superior dos NC 

Cenários Componentes 

Poder calorífico superior, 

em kJ/kg Erro relativo (%) 

Aspen Plus®1 Correlação2 

Cenário sem 

enxofre 

Res. sólidos 25.027,87 25.470,76 1,74 

Biomassa 18.977,77 19.607,42 3,21 

Cenário com 

enxofre 

Res. sólidos 25.027,87 25.463,58 1,71 

Biomassa 18.945,90 19.596,89 3,32 

Fonte: 1O autor (2024); 2Channiwala e Parikh (2002). 

 

Tabela 22 – Dados comparativos de poder calorífico inferior dos NC 

Cenários Componentes 

Poder calorífico inferior, 

em kJ/kg Erro relativo (%) 

Aspen Plus®1 Correlação2 

Cenário sem 

enxofre 

Res. sólidos 25.027,87 24.412,56 2,52 

Biomassa 18.977,77 18.383,16 3,23 

Cenário com 

enxofre 

Res. sólidos 25.027,87 25.463,58 1,71 

Biomassa 18.945,90 18.373,93 3,11 

Fonte: 1O autor (2024); 2Quaak, Knoef e Stassen (1999). 
 

 

Como observado pela Tabela 21 e 22, No Aspen Plus®, os valores de PCI e 

PCS foram idênticos. Isso ocorreu porque o software permite obter a entalpia de 

combustão de componentes não convencionais. A partir desse dado, foi possível 

comparar com os resultados obtidos pelas correlações. Os valores apresentaram 

erros relativos menores que 5%, demonstrando que os resultados de combustão 

foram satisfatórios. Também foi observado que o enxofre pouco afetou nos valores de 

PCS e no PCI, já que seu teor presente nas composições dos resíduos sólidos e da 

biomassa é relativamente pequeno, além de que, pela correlação, o seu fator de 

contribuição também é pequeno.  
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4.3 CENÁRIO BASE 
 

No cenário base, conforme mostrado na Seção 3.4, é indicado que, para que o 

processo seja autossustentável, ou seja, operando sem a necessidade de energia 

fóssil ou biomassa externa, foi necessária a queima de biomassa para prover energia 

elétrica e térmica, reduzindo assim, a disponibilidade na operação de liquefação 

hidrotérmica. A Figura 13 mostra um gráfico de coluna empilhada, representando os 

valores empregados de bagaço seco, tanto no processo de HTL, quanto na queima 

para fornecimento de energia.  

 

 Valores mássicos do bagaço seco 
utilizado cenário base 

 
Fonte: O autor (2024). 

 

Uma quantidade considerável de biomassa foi requerida na hierarquia RES-

SOL, de aproximadamente 16 ton/h. Aproximadamente 20 ton/h de biomassa foi 

encaminhada à produção de energia térmica e elétrica para o processo, 

representando cerca de 23,82% de todo o bagaço disponível para operação. Apesar 

do uso de todo recurso disponível para a combustão (fase gasosa e resíduos sólidos), 

ainda foi necessário o uso de uma quantidade considerável de biomassa para a 

energia térmica, representando 82,82% do total utilizado no processo de combustão. 

O consumo energético do processo foi avaliado para analisar os pontos de 

maior consumo de energia, tanto na forma de calor (Figura 14), quanto na forma de 

eletricidade (Figura 15).  
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 Energia térmica requerida para aquecimento no cenário base 

 
Fonte: O autor (2024). 

 

 

 Energia elétrica requerida no cenário base 

 
Fonte: O autor (2024). 

 

Nas Figuras 14 e 15 foi possível observar a alta carga energética requerida 

para o processo de pressurizar e aquecer a pasta formada. O aquecimento da pasta 

requiriu aproximadamente 90% de todo o calor necessário para o processo. Já para a 

pressurização da pasta, foi requerido 85,39% de toda eletricidade necessária para 

operação. Analisando o trabalho de Tews et al. (2014) foi visto que aproximadamente 

93% de toda energia térmica requerida estava direcionado na etapa da liquefação 

hidrotérmica e 83% da energia elétrica estava destinado para o bombeamento da 

pasta, mostrando que houve uma certa convergência com os resultados obtidos. 

Durante o processo, foi necessário resfriar duas correntes, cujas energias 

térmicas requeridas foram representadas em um gráfico, conforme mostra a Figura 

16. 
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 Energia térmica requerida para 
resfriamento no cenário base 

 
Fonte: O autor (2024). 

 

Observou-se novamente que os processos de resfriamento diretamente 

associados à liquefação foram os que demandaram a maior quantidade de energia ao 

longo do processo. Isso se deve à elevada carga mássica nesses pontos. 

Para o resfriamento das correntes, foi usada a água e, com um Utility, foi 

estimada a sua quantidade necessária. A Figura 17 mostra os valores mássicos de 

água necessária para o processo. 

 

 Quantidade água necessária para o processo no cenário base 

 
Fonte: O autor (2024). 

 

 

A análise da Figura 17 indica uma demanda considerável de água nos 

processos de resfriamento, especialmente nas fases da HTL. Cerca de 2.310 ton/h de 

água seriam exigidos para todo o processo. Esses valores são próximos aos 
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consumidos pela indústria de celulose, o qual consomem, aproximadamente 3.000 

ton/h. No entanto, se comparado com uma usina de açúcar que consome cerca de 1 

ton de água por tonelada de cana-de-açúcar, o qual representa um consumo de 

aproximadamente 500 ton/h (utilizando os dados da Tabela 5), é visto que houve um 

consumo significativo no processo, representando um aumento de mais de 450%, em 

relação à usina (Embrapa, 2015; Tratamento de água, 2017).  

Na Figura 17, também é possível destacar que a proporção destinada 

exclusivamente ao resfriamento das correntes representou 71,83% do total, 

evidenciando um consumo excessivo de recursos hídricos no processo. A injeção de 

água no processo representou 22,20%. 

 

4.4 CENÁRIOS 1, 2 E 3 
 

Os cenários 1 (reciclo da água), 2 (mudanças nas configurações da caldeira) e 

3 (regime contracorrente no trocador de calor) estavam relacionados às mudanças de 

condições configuracionais do processo, sem a necessidade de alterações 

significativas do fluxograma geral. Esses fatores estavam associados à água de 

injeção do processo, aos parâmetros operacionais da caldeira e ao regime de fluxo, 

sendo este último o regime contracorrente. A Figura 18 mostra os consumos de 

biomassa em cada processo. 

 

 Valores mássicos do bagaço seco dos cenários base, 1, 
2 e 3  

 
Fonte: O autor (2024). 
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A partir da Figura 18, foi observado que o reciclo da água e a mudança para o 

regime contracorrente diminuíram de forma significativa a dependência de queima de 

bagaço para a geração de energia.  

No entanto, no cenário que houve a mudança das condições operacionais da 

caldeira (cenário 2), a sua contribuição foi mínima, com apenas 0,19% de aumento 

em relação a quantidade enviada de bagaço para a HTL no cenário base. Mesmo com 

a mudança das condições da caldeira, houve a necessidade de uma queima maior de 

biomassa na combustão. Isso é explicado, diante da ideia de que, com o aumento da 

eficiência da caldeira, haverá maior disponibilidade de bagaço para a liquefação. 

Consequentemente, o aumento na eficiência acarretou uma maior geração de 

produtos, exigindo assim a demanda por bagaço destinado à produção de energia 

térmica. Por outro lado, houve uma diminuição na demanda por energia elétrica, 

resultando em uma menor necessidade de biomassa para a queima. 

No cenário 1, o reciclo da água fez com que aproximadamente 93,77 % de toda 

a biomassa disponível fosse utilizada no processo de liquefação. Portanto, houve um 

aumento de 23,10% da quantidade de produtos obtidos na HTL, comparado com o 

cenário base.  

Para o cenário 3, a mudança do regime resultou em um aumento de 12,10% 

na quantidade de produtos obtidos na liquefação hidrotérmica, utilizando cerca de 

85,40% de toda a biomassa disponível. 

Para avaliar o comportamento das energias demandadas em todo o processo, 

foi produzido um gráfico com os dados nos três cenários citados, comparando-se com 

o cenário base (Figuras 19 e 20). 
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 Energia térmica requerida para aquecimento nos cenários 
base, 1, 2 e 3 

 
Fonte: O autor (2024). 

 

 Energia elétrica requerida nos cenários base, 1, 2 e 3 

 
Fonte: O autor (2024). 

 

Diante dos dados mostrados na Figura 19, foi possível observar o impacto que 

o reciclo da água proporcionou na redução da quantidade de calor necessário para o 

aquecimento da pasta de bagaço e água. Para saber, em percentagem, o quanto 

impactou o reciclo, foi feito uma simulação com as mesmas cargas de alimentação. 

Com isso, aproximadamente, 24,75% de energia requerida foi reduzida utilizando o 

reciclo, mostrando a importância de reutilizar a água no processo. Esse mesmo 

comportamento é visto no trabalho de Tews et al. (2014), o qual o reciclo da água 

possibilitou o aumento da energia térmica da pasta. 
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Em relação ao consumo de energia elétrica das bombas, conforme mostrado 

na Figura 20, o aumento foi proporcional à maior da disponibilidade da biomassa na 

liquefação, não tendo variações significativas, com as mudanças configuracionais no 

processo. 

A vazão de água necessária no processo foi avaliada nos três cenários, 

conforme vista na Figura 21. 

 

 Quantidade água necessária para o processo nos 
cenários base, 1, 2 e 3 

 
Fonte: O autor (2024). 

 

O uso de água foi reduzido em 22,89% do total graças à implementação do 

sistema de reciclo., caso não houvesse a reutilização. No entanto é visto que, mesmo 

com o reciclo, o consumo ainda continua sendo excessivo. 

A energias térmicas obtidas pelas correntes F-CALOR1 e F-CALOR2 foram 

apresentadas (Figura 22) para entender os impactos provocados com a mudança do 

regime do trocador para contracorrente, como apresentado na Seção 3.5.3.  
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 Calor gerado pelas correntes F-CALOR1 e F-CALOR2 
nos cenários base, 1, 2 e 3 

 
Fonte: O autor (2024). 

  

Como explicado, a Figura 22 mostra a menor necessidade de energia no 

cenário que houve reciclo, pelo trocador F-CALOR2.   

No cenário 3, houve maior quantidade de calor sendo gerado, e 

consequentemente, uma redução na demanda de calor requerida pela F-CALOR2. 

Foi feito uma simulação nas mesmas condições, adotando o regime concorrente, e 

houve um aumento de 13,98% na liberação de calor, mostrando um impacto 

considerável na troca energética.  

Na corrente que houve a melhoria na caldeira, apesar do seu baixo 

desempenho no aumento do emprego de bagaço para a liquefação, também foi 

realizada uma simulação, em comparação com a caldeira de 65 bar, para o qual foi 

observado um incremento de 22,28% na produção de energia elétrica. 

 

4.5 CENÁRIOS 4, 5 E 6 
 

A Figura 23 mostra a quantidade de biomassa usada nos cenários 4 (Integração 

energética), 5 (Implementação dos cenários 1 a 4) e 6 (Inclusão do teor de enxofre). 
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 Valores mássicos do bagaço seco utilizado nos cenários 
base, 4, 5 e 6 

 
Fonte: O autor (2024). 

 

A partir da utilização da integração energética, não foi necessário queimar 

biomassa para a geração de energias térmica e elétrica. Ou seja, toda a biomassa 

disponível foi aplicada na liquefação hidrotérmica. Com isso, houve um aumento de 

31,27% de formação de produtos da liquefação, em comparação com o cenário base. 

Esse fenômeno é basicamente explicado, a partir da energia necessária para o 

resfriamento das fases da HTL, conforme foi mostrado pela Figura 16. A energia 

requerida para o resfriamento tinha valor acima dos 60% da energia total requerida 

para o aquecimento da pasta, ou seja, a sua integração acarretaria em uma redução 

significativa de calor exigido para o processo.  

Como consequência, o fluxograma geral do processo foi alterado, com a fase 

gasosa e o resíduo sólidos sendo utilizados também para a cogeração, conforme 

apresentado nas Figuras 24 e 25. 

 Fluxograma da hierarquia OFFGAS dos cenários 4, 5 e 6 

 
Fonte: O autor (2024). 
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 Fluxograma da hierarquia RES-SOL dos cenários 4, 5 e 6 

 
Fonte: O autor (2024). 

 

Na fase gasosa e nos resíduos sólidos, suas correntes foram aproveitadas para 

a geração de energia elétrica. No caso dos resíduos, toda a corrente foi direcionada 

para a cogeração. As Figuras 26 e 27 mostram as demandas energéticas do processo. 

 

 Energia térmica requerida para aquecimento nos cenários 
base, 4, 5 e 6 

 
Fonte: O autor (2024). 
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 Energia elétrica requerida nos cenários base, 4, 5 e 6 

 
Fonte: O autor (2024). 

 

Pela Figura 26, foi possível observar a redução considerável da energia 

necessária para o aquecimento da pasta, em relação ao cenário base. Caso não 

houvesse essa integração, seria exigido um aumento de energia na ordem de 63% do 

valor obtido com a integração. Com o reciclo (cenário 5 e cenário 6), houve uma 

redução ainda maior, de aproximadamente 87%. No cenário 6, houve uma leve 

diferença com o cenário 5, diante do fato da adição do enxofre na composição 

elementar da biomassa.  

Um ponto a se observar no cenário 6, pela Figura 27, é a energia requerida 

para comprimir o H2 reciclado. A justificativa de demandar tanta energia, vem do fato 

de que, quando o gás é liberado do tratamento do H2S, sua pressão está em 1,04 bar 

ao invés dos 49,987 bar, antes de entrar no processo de tratamento. Outro ponto, 

observado no cenário 6, é a baixa quantidade de energia a ser fornecida para a bomba 

empregada no tratamento do H2S, devido a pouca formação desse gás no processo 

de hidrotratamento.  

Nos cenários 4, 5 e 6, foram analisadas as energias, elétrica e térmica, geradas 

pelas fases gasosas e os resíduos sólidos (Figura 28). 
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 Energias térmica e elétrica geradas nos cenários base, 
4,5 e 6 

 
Fonte: O autor (2024). 

 

 A Figura 28 mostra, de fato, outra vantagem em se empregar a integração 

térmica no processo. No cenário 4, utilizando todos os recursos disponíveis para a 

cogeração, uma quantidade considerável de energia foi gerada e, comparando com o 

cenário base (que empregou o bagaço para a geração de eletricidade), houve um 

aumento expressivo de 776% de energia elétrica produzida.  Já comparando com os 

cenários 5 e 6, esse aumento alcançou o patamar de quase 1500% de geração de 

energia elétrica. Na energia térmica, apenas foi necessário o uso da corrente de gás 

formado pelo processo para gerar energia suficiente para a liquefação hidrotérmica. 

Para os cenários 4, 5 e 6, foram gerados excedentes de eletricidade de 32.012 kW 

(84,59%, do total gerado), 62.105 kW (90,33%, do total gerado) e 58.151 kW (84,29%, 

do total gerado), respectivamente. 

O estudo conduzido por Niaz (2019) revelou que a energia elétrica gerada por 

uma turbina a vapor foi de 21,5 MW, com o vapor entrando na turbina a uma pressão 

de 125 bar e a turbina operando com uma pressão de saída de 1 bar. Ao comparar 

esses resultados com aqueles obtidos na simulação, observou-se um aumento 

significativo na quantidade de energia elétrica gerada, que foi 320% superior àquela 

reportada por Niaz. Esse aumento se deve ao uso de uma turbina de condensação 

operando com vapor a uma pressão de 520 bar. 

Para avaliar as vazões necessárias de água foi produzido um gráfico com as 

demandas mássicas requeridas na simulação, como pode ser observado na Figura 

29. 
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 Quantidade água necessária para o processo nos 
cenários base, 4, 5 e 6 

 
Fonte: O autor (2024). 

 

Para o cenário 4, a quantidade de massa requerida de água para todo o 

processo foi próxima de 1000 t/h, no entanto, comparado ao cenário base, houve uma 

redução considerável no uso (58,08%). Este valor ainda poderia ser reduzido a 

resultados próximos de 860 t/h, se não houvesse a combustão dos resíduos sólidos, 

já que não foi preciso o emprego desta fase para o processo. Com isso, seria 

alcançado uma geração de eletricidade de aproximadamente 8300 kW na fase 

gasosa, energia suficiente para suprir todo o processo. 

Com o reciclo, a quantidade de água demandada foi de aproximadamente 391 

ton/h. Ou seja, aplicando todas as melhorias no processo, houve uma redução da 

água consumida, em relação a todos os cenários abordados anteriormente. 

Comparando com o cenário base, houve uma redução de 83,08% do consumo. 

Com isso, é possível perceber que com a integração energética, o consumo de 

água empregada no processo ficou próximo ao consumido em usinas de açúcar. Nos 

cenários 5 e 6, o consumo foi de aproximadamente 22,58% abaixo do consumido na 

usina (Tratamento de água, 2017).  

 

4.5.1 Tratamento do H2S 
 

A Tabela 23 mostra as quantidades empregadas de reagentes e os resultados 

deste tratamento. 
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Tabela 23 –  Resultados obtidos no tratamento de H2S 

Parâmetro Valor 

Corrente de NaOH 18,4% 575,74 kg/h 

Corrente de H2S 70,91 kg/h 

Ar injetado no reator biológico 157,92 kg/h 

Enxofre elementar formado  64,38 kg/h 

Sulfato de sódio formado 8,79 kg/h 

Fonte: O autor (2024). 

 

Como é visto na Tabela 23, o processo trata uma pequena quantidade de 

sulfeto de hidrogênio e, por esse motivo, a energia da bomba para comprimir a 

corrente foi de 47 W. 

 

4.6 RESULTADOS DO HIDROTRATAMENTO E REFINO DO BIO-ÓLEO 
 

O hidrotratamento do bio-óleo resultou na redução dos componentes 

oxigenados e o aumento da relação H/C. Nesta seção, serão abordados apenas os 

cenários 5 e 6. Em todos os cenários, o aumento da biomassa aplicada na liquefação, 

em relação ao cenário base, implicou no aumento proporcional dos rendimentos das 

correntes do hidrotratamento e refino do bio-óleo. Por exemplo, no cenário 4, o 

aumento da vazão de biomassa, em relação ao cenário base, foi de 31,27%. Isso 

implicou no aumento no rendimento de 31,27% para todas as correntes do 

hidrotratamento e refino do bio-óleo, por estar operando nas mesmas condições 

operacionais. No caso do cenário 6, com a adição da avaliação do teor de enxofre, 

houve apenas mudanças nos rendimentos para cada componente do bio-óleo. Os 

rendimentos do hidrotratamento e do refino podem ser observados na Figura 30. 

 

 Rendimentos obtidos na hierarquia BIOCRUDE 

 
Fonte: O autor (2024). 
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Analisando os dois cenários, é possível notar a similaridade nos resultados. O 

primeiro ponto que se pode observar é a alta quantidade de gás formado nos 

processos de tratamento do bio-óleo. No cenário 5 foram produzidos 14.653,15 kg/h 

de gás, enquanto no cenário 6, 14.716,43 kg/h.  

Em ambos os cenários, o hidrotratamento do bio-óleo gerou aproximadamente 

13% de gás, 63% de bio-óleo hidrotratado e 24% de água residual. Em trabalhos de 

Tews et al. (2014), Ranganathan (2023) e Jones et al. (2014), os valores obtidos da 

fase gasosa no upgrade do bio-óleo foi de 9 a 15%, demonstrando que houve uma 

convergência nos resultados. No entanto, o teor de bio-óleo obtido foi baixo, em 

relação aos trabalhos citados, que obtiveram o mínimo de 70% de rendimento. Um 

dos motivos que pode ter ocasionado essa quantidade é devido às próprias reações 

no hidrotratamento. As reações dos componentes são complexas, podendo haver 

reações simultâneas, como a descarboxilação (formando CO2) e a descarbonilação 

(formando CO), ao invés da formação de água. Ou seja, outros componentes seriam 

formados, podendo contribuir ou não com o aumento do rendimento do bio-óleo.  

Outro motivo é que, para a realização do hidrotratamento, foram utilizados os 

componentes obtidos pelo projeto. No entanto, esses componentes foram obtidos a 

partir de um cromatógrafo gasoso, os quais, representam uma parcela pequena de 

uma quantidade complexa de componentes existentes no bio-óleo.  

Avaliando a corrente dos resíduos pesados, o seu valor correspondeu a 

aproximadamente 50% do total do fluxo destinado ao refino. Com isso, é possível 

perceber a necessidade de realizar um processo de hidrocraqueamento no trabalho, 

considerando que, ainda há componentes pesados que necessitam ser quebrados, 

aumentando assim, os rendimentos em gasolina, em diesel e também a formação de 

mais produtos leves.  

Pelos dados obtidos, foram calculados os poderes caloríficos inferiores dos 

combustíveis e o poder calorífico superior dos bio-óleos, conforme apresentado na 

Tabela 24. 
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Tabela 24 – Poder calorífico inferior dos combustíveis obtidos 

Parâmetro Cenário 5 Cenário 6 

PCS bio-óleo bruto 36,58 MJ/kg 36,55 MJ/kg 

PCS bio-óleo hidrotratado 47,70 MJ/kg 47,71 MJ/kg 

PCI Gasolina 45,11 MJ/kg 45,12 MJ/kg 

PCI Diesel 44,33 MJ/kg 44,32 MJ/kg 

PCI Resíduos pesados 44,13 MJ/kg 44,13 MJ/kg 

Conteúdo energético     

Gasolina 30,64% 30,68% 

Diesel 12,62% 12,41% 

Resíduos pesados 56,75% 56,90% 

Fonte: O autor (2024). 

 

O hidrotratamento do bio-óleo possibilitou o aumento do poder calorífico, em 

relação ao bio-óleo bruto, em cerca de 31% em ambos os cenários, estando dentro 

da margem de erro do poder calorífico do petróleo (42,9 MJ/kg). Para avaliar os 

poderes caloríficos dos combustíveis obtidos pelo refino, uma comparação com 

valores de combustíveis fósseis foi feita. Todos os combustíveis ficaram próximos dos 

valores dos oriundos dos combustíveis fósseis (gasolina, 44,35 MJ/kg; diesel, 42,26 

MJ/kg; e resíduos pesados, 40,96 MJ/kg), com erros relativos de 1,7%, 4,9% e 7,7%, 

respectivamente (Matos, 2023). Com isso, demonstrou-se que os combustíveis 

obtidos podem competir com os combustíveis fósseis. 

 

4.7 ANÁLISE DE SENSIBILIDADE 
 

A análise de sensibilidade foi feita para possibilitar uma melhoria nos resultados 

obtidos dos combustíveis, em termos de rendimento. Com isso, foram feitas análises 

no vaso FLASH e nos destiladores presentes na hierarquia BIOCRUDE e REFINO, 

respectivamente.  A pressão de 1 bar foi adotada nos destiladores, pois resultou em 

valores satisfatórios quanto aos rendimentos dos produtos para a análise. 

Foi realizada a análise de sensibilidade apenas para o cenário 6, por ser o 

cenário com os melhores resultados e apresentar o teor de enxofre, similar ao que é 

normalmente encontrado nas biomassas. 

 

 



94 
 

4.7.1 Análise do bloco FLASH 
 

No bloco FLASH foram realizadas alterações na sua pressão e na temperatura 

para se obter a maior quantidade de butano na corrente do topo, evitando a redução 

do fluxo da corrente de fundo. 

Pelo Design Specs empregado neste bloco, a pressão determinada foi de 2,918 

bar. Optou-se, então, por variar a pressão dentro da faixa de 1 a 3 bar. A Figura 31 

mostra o comportamento das vazões mássicas do butano e da corrente de topo, frente 

às alterações de pressão  

 

 Influência da pressão no FLASH ao butano e à corrente de topo 

 
 Fonte: O autor (2024). 

 

Fazendo uma análise da Figura 31, é visto que a pressões acima de 1,7 bar, 

as curvas da corrente de butano e da corrente de fundo tendem a se aproximar. Com 

isso, é percebido que com o aumento da pressão, a taxa de decaimento da corrente 

de topo tende a ser menor que a taxa de decaimento da massa de butano. Então, foi 

escolhida a pressão de 1,667 bar, que é uma pressão onde as taxas de decaimento 

se mantêm com uma distância similar uma da outra e garante que a maior parte de 

butano seja mais concentrada na corrente de topo. 

A temperatura foi ajustada entre 34 e 50 °C, pois em temperaturas mais altas, 

houve uma vazão alta de corrente de topo, que não era desejável. A Figura 32 mostra 

o comportamento ocorrido das vazões. 
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 Influência da temperatura no FLASH ao butano e à corrente de topo 

 
Fonte: O autor (2024). 

 

No caso da temperatura, é visto o mesmo comportamento da pressão, só que 

no sentido de aumento das correntes, com a elevação da temperatura. Então, o 

mesmo critério foi adotado, nesse caso, escolhendo a temperatura de 43 °C para 

garantir que uma maior parte de butano esteja presente no topo. 

Diante desses novos parâmetros, foi inserido no bloco FLASH e comparado 

com os resultados sem a análise de sensibilidade (Tabela 25). 

 

Tabela 25 – Resultados obtidos no bloco FLASH 
antes e após análise de sensibilidade 

  Pré análise Pós análise 

Parâmetros     

Temperatura 66,1 °C 43 °C 

Pressão 2,918 bar 1,667 bar 

Corrente total     

Topo 9.243,85 kg/h 8.210,74 kg/h 

Fundo 
10.443,76 

kg/h 
11.476,87 

kg/h 

Corrente de butano     

Topo 2.430,28 kg/h 2.284,96 kg/h 

Fundo 607,66 kg/h 752,98 kg/h 

Rendimento no topo 80 % 75,21 % 

Fração no topo 26,29 % 27,83 % 

Fonte: O autor (2024). 

 

A Tabela 25 mostra que, apesar da redução no rendimento de butano destinado 

à corrente de topo, comparado com os dados sem análise, é visto que ela representou 

um valor maior na fração da corrente de topo. Então, houve uma redução no 

rendimento do gás butano, porém consequentemente, um aumento no rendimento da 

corrente de fundo. 
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4.7.2 Análise do destilador DEST1 
 

Nos destiladores foram modificados os três parâmetros separadamente, para 

verificar os comportamentos dos componentes envolvidos na destilação. A primeira 

variável manipulada foi o número de estágios que o destilador deveria possuir para 

uma melhoria da eficiência. Foi feita uma manipulação entre 6 e 20 estágios, sendo 

analisadas a corrente de topo, a massa de 2-metil butano e o rendimento do 2,2-dimetil 

propano na corrente do topo (Figura 33). 

 

 Influência do número de estágios no DEST1 ao 2,2-dimetil propano e ao 2-metil 
butano 

 
Fonte: O autor (2024). 

 

No gráfico da Figura 33 foi possível observar que a partir do estágio 9, houve a 

maximização do rendimento do 2,2-dimetil propano, em contraste a corrente de 2-

metil butano que foi minimizado. Portanto, foi escolhido que o destilador teria 9 

estágios para a coluna de destilação. 

A segunda variável modificada foi o estágio de alimentação, local onde seria 

inserido a corrente no destilador. Foi feita uma investigação entre 4 e 9 estágios, e 

avaliados os comportamentos das mesmas correntes mencionadas na Figura 33, 

conforme apresentado na Figura 34.  
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 Influência do estágio de alimentação no DEST1 ao 2,2-dimetil propano e ao 2-
metil butano 

   
Fonte: O autor (2024). 

 

A Figura 34 mostra que o melhor estágio de alimentação é o 8 para o 

rendimento de 2,2-dimetil propano. 

A terceira variável explorada foi o distillate to feed ratio, ajustado entre 0,3 e 

0,8; considerando o seu impacto nas correntes mencionadas anteriormente, conforme 

apresentado na Figura 35. 

 

 Influência do distillate to feed ratio no DEST1 ao 2,2-dimetil propano e ao 2-metil 
butano 

  
Fonte: O autor (2024). 

 

Observando a Figura 35, por volta de 0,375, a inclinação da fração de 2,2-

dimetil propano diminui, enquanto que as outras correntes permanecem praticamente 

na mesma crescente. Então, para esta variável foi escolhido um valor acima de 0,350 

e abaixo de 0,375. Dessa forma, foi escolhido o valor de 0,36 para o parâmetro, 

garantindo que aproximadamente 85% do 2,2-dimetil propano alcançasse a corrente 

de topo. 
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Com isso, foram comparados os resultados obtidos antes e após a análise de 

sensibilidade, tanto dos resultados das correntes de topo e de fundo, quanto os 

parâmetros da coluna, conforme demonstrado na Tabela 26.  

 

Tabela 26 – Resultados obtidos no DEST1 antes e após 
análise de sensibilidade 

  Pré análise Pós análise 

Parâmetros     

Número de estágios 12 9 

Estágio de Alimentação 8 8 

Distillate to feed ratio 0,29 0,35 

Taxa de refluxo 3,8 3,8 

Pressão 2,897 bar 1 bar 

Corrente total     

Topo 1.389,12 kg/h 2.098,38 kg/h 

Fundo 9.054,65 kg/h 9.378,49 kg/h 

Corrente de 2,2-dimetil propano  

Topo 250,65 kg/h 356,95 kg/h 

Fundo 84,53 kg/h 64,6 kg/h 

Rendimento no topo 74,78 % 84,68 % 

Fração no topo 18,04 % 17,01 % 

Fonte: O autor (2024). 

 

Pelos valores obtidos, é visto que com a análise de sensibilidade, foi possível 

reduzir em três colunas o número de estágios necessários para o destilador. A fração 

de 2,2-dimetil propano na corrente do topo diminuiu, devido ao aumento da quantidade 

de componentes na corrente total. No rendimento, houve uma melhoria considerável 

na obtenção de 2,2-dimetil propano no topo. 

 

4.7.3 Análise do destilador DEST2 
 

No destilador DEST2 as mesmas análises foram feitas. Para o número de 

estágios, a variável foi investigada entre 3 e 20 estágios. A Figura 36 mostra o 

comportamento da corrente de topo, a massa de hexadecano e o rendimento do 

hidrindano, frente às mudanças dos estágios. 
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 Influência do número de estágios no DEST2 ao hidrindano e ao hexadecano 
 

  
Fonte: O autor (2024). 

 

A partir da Figura 36 foi possível identificar que no sexto estágio já foi possível 

obter aproximadamente 100% do hidrindano, sendo este valor utilizado para a 

simulação. 

A segunda variável, estágio de alimentação, foi variada de 1 a 6, observando o 

comportamento das correntes empregadas na primeira variável, como visto na Figura 

37. 

 

 Influência do estágio de alimentação no DEST2 ao hidrindano e ao hexadecano 

 
Fonte: O autor (2024). 

 

Pela Figura 37, foi observado que o segundo estágio é o melhor prato de 

alimentação para este destilador.  

Já a terceira variável, o distillate to feed ratio, foi alterado entre 0,730 e 0,750 

(valores selecionados com base em sua influência no comportamento das correntes 

mencionadas anteriormente), para avaliar novamente os comportamentos das 

correntes de topo, hexadecano e hidrindano (Figura 38). 
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 Influência do distillate to feed ratio no DEST2 ao hidrindano e ao hexadecano 

 
Fonte: O autor (2024). 

 

O rendimento do hidrindano, pela Figura 38, se torna próximo de 100% em 

0,733. No entanto neste valor, a corrente do hexadecano aumenta, prejudicando a 

corrente de topo. Neste caso, foi escolhido um valor de 0,7327 para que haja um 

rendimento próximo de 100%, sem a contribuição do hexadecano na corrente de topo. 

Por fim, os dados obtidos foram comparados com os dados originais, para 

verificar os impactos das mudanças dos parâmetros, conforme visto na Tabela 27. 

 

Tabela 27 – Resultados obtidos no DEST2 antes e após 
análise de sensibilidade 

  Pré análise Pós análise 

Parâmetros     

Número de estágios 7 6 

Estágio de Alimentação 3 2 

Distillate to feed ratio 0,7089 0,7327 

Taxa de refluxo 1,8 1,8 

Pressão 1,358 bar 1 bar 

Corrente total     

Topo 2.736,5 kg/h 3.162,97 kg/h 

Fundo 6.318,15 kg/h 6.215,52 kg/h 

Corrente de hindridano   

Topo 72,69 kg/h 84,81 kg/h 

Fundo 10,83 kg/h 0,03 kg/h 

Rendimento no topo 87,03 % 99,97 % 

Fração no topo 2,66 % 2,68 % 

Fonte: O autor (2024). 

 

Verificando a Tabela 27, foi observada novamente a melhoria do processo, 

reduzindo o número de estágios e aumentando o seu rendimento na corrente do topo, 
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em relação a corrente antes da análise de sensibilidade. Com isso, foi possível obter 

um aumento de 15,5% em massa de gasolina (corrente de topo). 

 

4.7.4 Análise do destilador DEST3 
 

No destilador DEST3 foram seguidos os mesmos procedimentos já descritos 

nas análises anteriores. No número de estágios, foi feito modificações entre 6 e 20 

estágios e visto o comportamento da corrente de topo, do n-nonacosano e do 

rendimento do eicosano, 10-metil- (Figura 39). 

 

 Influência do número de estágios no DEST3 ao n-nonacosano e ao eicosano, 
10-metil- 

 
Fonte: O autor (2024). 

 

A Figura 39 indica que o décimo primeiro estágio é o mais eficiente para o 

destilador, permitindo uma melhor separação entre o eicosano, 10-metil-, e o n-

nonacosano. 

Em seguida, foi avaliada o comportamento das correntes, variando o estágio 

de alimentação de 2 a 11, conforme verificado na Figura 40. 

 

  Influência do estágio de alimentação no DEST3 ao n-nonacosano e ao 
eicosano, 10-metil- 

 
Fonte: O autor (2024). 
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Foi observado que o quinto ou o sexto estágio pode ser selecionado para 

alimentação no destilador, por ter maximizado o rendimento do eicosano. Para a 

simulação, foi escolhido o quinto estágio para alimentação. 

Por fim, foi avaliado o comportamento das correntes, realizando a variação do 

distillate to feed ratio de 0,260 a 0,264, devido a sua influência com as correntes 

utilizadas, conforme a Figura 41. 

 

 Influência do distillate to feed ratio no DEST3 ao n-nonacosano e ao eicosano, 
10-metil- 

 
Fonte: O autor (2024). 

 

Fazendo uma análise do gráfico da Figura 41, percebe-se que os melhores 

pontos estão entre 0,2604 e 0,2608. Após este valor, a taxa de crescimento diminui 

de forma significativa. Foi escolhido um rendimento de 99% de eicosano, então, optou-

se em escolher o valor de 0,2602 para o distillate to feed ratio, para diminuir, o máximo 

possível que outros componentes migrem para essa corrente de topo. 

Com os dados obtidos, novamente, foram comparados com os dados do 

cenário 6 antes da análise, para avaliar os impactos provocados com as mudanças 

dos parâmetros do destilador (Tabela 28). 

 

Tabela 28 – Resultados obtidos no DEST3 antes e após 
análise de sensibilidade 

Continua 

  Pré análise Pós análise 

Parâmetros     

Número de estágios 13 11 

Estágio de Alimentação 7 5 

Distillate to feed ratio 0,3 0,2602 

Taxa de refluxo 1,2 1,2 

Pressão 1,082 bar 1 bar 
Fonte: Autor (2024). 



103 
 

Tabela 28 – Resultados obtidos no DEST3 antes e após 
análise de sensibilidade 

Conclusão 

  Pré análise Pós análise 

Corrente total     

Topo 1.127,32 kg/h 925,32 kg/h 

Fundo 5.190,83 kg/h 5.290,2 kg/h 

Corrente de eicosano   

Topo 81,25 kg/h 80,4 kg/h 

Fundo 0,03 kg/h 0,83 kg/h 

Rendimento no topo 99,96 % 98,98 % 

Fração no topo 7,21 % 8,69 % 

Corrente de n-nonacosano   

Topo 67,41 kg/h 0,32 kg/h 

Fundo 146,15 kg/h 213,23 kg/h 

Rendimento no fundo 68,44 % 99,85 % 

Fração no fundo 2,82 % 4,03 % 

Fonte: O autor (2024). 

 

De acordo com a Tabela 28, houve uma diminuição no rendimento do óleo 

diesel (corrente de topo), em detrimento dos resíduos pesados (corrente de fundo). 

Também, o rendimento de eicosano foi menor com a melhoria de sensibilidade, mas, 

devido a escolha do distillate to feed ratio em 0,2602, foi possível aumentar a fração 

de eicosano na corrente de topo.  

No entanto, observando a corrente no n-nonacosano, houve uma melhoria 

significativa, permanecendo na corrente do fundo, quase toda a sua vazão, mostrando 

que as mudanças foram válidas. 

 

4.7.5 Hierarquia OFFGAS após a análise de sensibilidade 
 

Como forma de comparação, foi produzido um gráfico com o cenário 6, antes e 

após a análise de sensibilidade dos produtos obtidos no hidrotratamento, conforme 

visto na Figura 42. 
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 Avaliação dos rendimentos na hierarquia BIOCRUDE antes e 
após a otimização dos parâmetros dos destiladores 

 
Fonte: O autor (2024). 

 

A Figura 42 evidencia pouca mudança quanto à corrente de gás e dos resíduos 

pesados, com uma diferença mais notável entre o rendimento de gasolina e do óleo 

diesel.  

Com a redução da corrente de gás formado no processo de hidrotratamento, 

houve também a redução de produção de eletricidade, proporcionando a diminuição 

de 21,23% (53.751 kW produzidos). 

 

4.8 PRODUÇÃO DE DIÓXIDO DE CARBONO 
 

Foram avaliadas em cada cenário, o impacto na eficiência de incorporação do 

carbono da fotossíntese na forma de biocombustível. A Figura 43 mostra os valores 

de CO2 produzido em cada cenário, separados por processo. 

 

 Produção de dióxido de carbono em cada cenário 

 
Fonte: O autor (2024). 
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A Figura 43 mostra as emissões diretas de dióxido de carbono resultantes da 

queima da fase gasosa, dos resíduos sólidos e do bagaço (nos cenários em que houve 

a queima da biomassa). O cenário base foi aquele que apresentou maiores emissões 

de CO2, pois foi necessária uma alta demanda de energia térmica para suprir o 

processo, exigindo a queima de biomassa.  

Foi observado que o uso do bagaço para a queima resultou em uma maior 

produção de CO2 no processo, com um aumento superior a 15% em comparação aos 

cenários que tiveram a integração energética. Isso implica que uma proporção maior 

do carbono fixado na fotossíntese foi perdida e menos foi incorporada nos produtos 

finais 

O cenário em que teve a otimização dos parâmetros de destilação resultou em 

valores próximos aos outros cenários que utilizaram toda a biomassa para a 

liquefação hidrotérmica. 
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5 CONCLUSÕES 
 

O presente trabalho permitiu simular uma biorrefinaria autossustentável 

empregando o bagaço de cana no processo de liquefação hidrotérmica.  

A análise dos resultados dos cenários mostrou que o cenário com 

aprimoramento da caldeira foi empregado apenas 76,32% da biomassa para a 

liquefação, um aumento de 0,19%, em relação ao empregado no cenário base. No 

entanto, a mudança de parâmetros da caldeira permitiu um aumento da geração de 

energia elétrica de 22,28%, em relação a caldeira sem melhoria. 

O cenário com regime contracorrente no trocador de calor houve um aumento 

de 12,10% na disponibilidade de biomassa em relação ao cenário base. Houve um 

aumento de energia térmica produzida de 13,98%, em relação ao regime concorrente. 

O cenário que houve o reciclo da água houve um aumento de 23,10%, em 

relação ao cenário base, no emprego da biomassa. O reciclo possibilitou também uma 

redução da quantidade de água necessária para o processo de 22,89% do total, caso 

não houvesse reutilização. Também, possibilitou na redução de energia térmica 

requerida para o aquecimento da pasta em 24,75%. 

Nos cenários com integração energética, o bagaço não foi queimado para 

produção de energia térmica e elétrica, resultando em um aumento de 31,27% na 

disponibilidade de biomassa para a liquefação, em comparação ao cenário base. A 

energia térmica foi reduzida na ordem de 63%, enquanto que o cenário com todas as 

melhorias reduziu em 87%. Em relação à geração de energia elétrica, foi possível 

gerar um excedente de energia, havendo um aumento de 776% e 1500%, 

respectivamente, em relação ao cenário base.  

Nos cenários com a integração, o uso da água foi reduzido significativamente, 

em 59,94% no cenário 4 e 83,86% nos dois últimos cenários, em relação ao cenário 

base. 

O poder calorífico do bio-óleo hidrotratado aumentou em 31%, em relação ao 

bio-óleo bruto. No entanto, o seu rendimento de bio-óleo foi de 63%. 

O refino do bio-óleo nos cenários 5 e 6 mostrou que foi possível a produção de 

combustíveis com poderes caloríficos próximos aos obtidos dos combustíveis fósseis. 

Também foi visto que, um hidrocraqueamento seria necessário para quebrar as 

cadeias dos resíduos pesados, por representar aproximadamente 50% do fluxo total 

destinado ao refino.  
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Pela análise de sensibilidade, foi visto uma melhoria significativa no processo 

de refino, alcançando um aumento de 15,58% da quantidade de gasolina, apesar de 

que, houve uma diminuição do óleo diesel e, o aumento dos resíduos pesados.  

Quanto a produção de dióxido de carbono, foi visto que os cenários que não 

exigiram a queima da biomassa para a produção de energia elétrica e térmica, 

promoveram uma redução de produção de CO2 em mais de 15%, em relação ao 

cenário base. 

Por fim, este trabalho propõe, para estudos futuros, a análise experimental dos 

dados elementares das fases da liquefação hidrotérmica, especialmente, dos resíduos 

sólidos, da fase aquosa e do bio-óleo. Também, a realização de análises para reciclo 

da fase aquosa para averiguar os comportamentos na obtenção do bio-óleo e na 

melhoria na eficiência energética, além de análises para o hidrotratamento e 

hidrocraqueamento do bio-óleo. 
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APÊNDICE A - Resultados das simulações da biorrefinaria 

 

Tabela A.1 – Resultados do bagaço seco empregados e os rendimentos das fases da 
liquefação hidrotérmica 

 Valores (kg/h) 

Parâmetros Cen base Cenário 1 Cenário 2 Cenário 3 Cenário 4 Cenário 5 Cenário 6 

Bagaço para 
a HTL 

64.122,42 78.934,11 64.242,23 71.882,49 84.175,08 84.175,08 84.175,08 

Bagaço 
usado na 
produção de 
calor 

16.607,91 725,23 16.638,94 8.317,35 0,00 0,00 0,00 

Bagaço 
usado na 
cogeração 

3.444,75 4.515,74 3.293,91 3.975,25 0,00 0,00 0,00 

Fase 
gasosa 

6.122,90 7.537,23 6.134,34 6.863,89 8.037,68 8.037,68 8.037,68 

Fase 
aquosa 

23.462,65 28.882,30 23.506,49 26.302,09 30.800,00 30.800,00 14.382,78 

Bio-óleo 22.970,40 28.276,35 23.013,32 25.750,27 30.153,81 30.153,81 30.153,81 

Resíduos 
sólidos 

10.956,43 13.487,27 10.976,91 12.282,38 14.382,78 14.382,78 30.800,00 

Cinzas 1.919,35 2.362,70 1.922,94 2.151,63 2.519,58 2.519,58 2.519,58 

Fonte: O autor (2024). 

 

Tabela A.2 – Resultados energéticos, térmicos e elétricos, empregados na simulação 
 Valores (kW) 

Parâmetros Cen. base Cenário 1 Cenário 2 Cenário 3 Cenário 4 Cenário 5 Cenário 6 

Bomba 
(Pasta) 

3.589,3 4.800,1 3.615,4 4.045,4 4.737,2 5.118,8 5.118,8 

Bomba 
(Mistura bio-
óleo/H2) 

143,0 240,7 147,0 164,5 192,6 192,6 192,1 

Compr. (H2 
reciclado) 

403,7 509,8 414,9 464,3 543,7 543,7 4.729,1 

Bomba 
(Água 
caldeira) 

56,2 68,9 75,4 62,7 358,0 795,3 797,6 

Bomba 
(Trat-H2S) 

0,0 0,0 0,0 0,0 0,0 0,0 0,1 

Aq. da pasta 227.115,7 211.499,1 228.764,5 255.971,2 110.822,6 36.619,6 36.629,0 

Resfr. fases 
HTL 

-143.159,1 -177.159,3 -144.184,9 -161.332,7 0,0 0,0 0,0 

Calor R-HTL 
isotérmico 

21.933,0 27.144,6 22.092,2 24.719,6 28.946,9 28.946,9 28.946,9 

Resfr. 
comp. bio-
óleo hidrotr. 

-10.365,4 -13.150,6 -10.654,0 -11.921,1 -13.959,7 -13.959,7 -13.965,7 

Refervedor 
do FLASH  

807,9 1.020,3 830,4 929,1 1.088,0 1.088,0 1.085,8 

Refervedor 
DEST1 

193,9 244,9 199,3 223,0 261,2 261,2 257,3 

Refervedor 
DEST2 

1.804,4 2.278,8 1.854,6 2.075,2 2.430,1 2.430,1 2.332,1 

Refervedor 
DEST3 

492,0 621,4 505,7 565,9 662,6 662,6 679,9 

Fonte: O autor (2024). 
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Tabela A.3 – Quantidade de água necessária para o processo 
 Valores (kg/h) 

Parâmetros Cen. base Cenário 1 Cenário 2 Cenário 3 Cenário 4 Cenário 5 Cenário 6 

Água 
injetada na 
alimentação 

512.979,4 0,0 513.937,8 575.059,9 673.400,6 0,0 0,0 

Água para 
caldeira 

15.312,80 20.068,3 14.417,6 17.667,0 134.274,6 229.213,6 229.992,5 

Água para 
resfriar as 
fases HTL 

1.659.940 2.043.367 1.663.038 1.860.821 0,0 0,0 0,0 

Água para 
resfriar os 
componentes 
do bio-óleo 
hidrotratado  

122.655,0 151.680,2 122.884,1 137.498,6 161.012,2 161.012,2 161.081,1 

Fonte: O autor (2024). 

 

Tabela A.4 – Energia produzida no processo 
 Valores (kW) 

Parâmetros Cen. base Cenário 1 Cenário 2 Cenário 3 Cenário 4 Cenário 5 Cenário 6 

Energia ger. 
turbina 

4.315,78 5.656,07 4.324,73 4.979,29 37.844,12 68.755,49 68.989,14 

F-CALOR1 127.514,18 156.968,59 127.752,42 162.928,68 139.769,44 65.566,49 65.575,84 

F-CALOR2 122.874,65 81.675,11 123.104,23 117.762,10 0,00 0,00 0,00 

Fonte: O autor (2024). 

 

Tabela A.5 – Demanda de gás de combustão utilizados nos processos 
 Valores (kg/h) 

Parâmetros Cen. base Cenário 1 Cenário 2 Cenário 3 Cenário 4 Cenário 5 Cenário 6 

Gás produz. 
na 
combustão 

500.622,4 447.416,8 500.192,1 472.747,3 428.590,8 428.590,8 429.501,9 

F-CALOR1 211.852,0 260.787,6 212.247,9 237.490,3 232.212,8 95.571,8 95.560,6 

F-CALOR2 252.654,4 139.780,2 253.126,5 193.783,7 0,0 0,0 0,0 

Caldeira 29.913,4 39.213,7 28.603,6 34.520,2 188.235,8 324.876,8 325.960,7 

Refervedores  6.202,5 7.635,3 6.214,1 6.953,2 8.142,2 8.142,2 7.980,6 

Fonte: O autor (2024). 

 

Tabela A.6 – CO2 produzido nos processos 
 Valores (kg/h) 

Parâmetros Cen. base Cenário 1 Cenário 2 Cenário 3 Cenário 4 Cenário 5 Cenário 6 

CO2 
produzido 

101.973,16 90.356,90 101.879,20 95.887,22 86.246,59 86.246,59 86.395,90 

Hier. RES-
SOL 

55.751,95 32.961,06 55.856,12 43.866,83 33.750,62 33.750,62 33.734,92 

Hier. 
OFFGAS 

39.990,09 49.227,43 40.064,81 44.829,67 52.495,97 52.495,97 52.660,98 

Hier. 
COGERACA 

6.231,11 8.168,41 5.958,27 7.190,72 0,00 0,00 0,00 

Fonte: O autor (2024). 
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Tabela A.7 – Resultados mássicos do hidrotratamento e refino do bio-óleo 
 Valores (kg/h) 

Parâmetros Cen. base Cenário 1 Cenário 2 Cenário 3 Cenário 4 Cenário 5 Cenário 6 

Corrente de 
Bio-óleo 

22.970,40 28.276,35 23.013,32 25.750,27 30.153,81 30.153,81 30.153,81 

Consumo 
de H2 

825,70 1.016,43 827,25 925,63 1.083,92 1.083,92 1.087,98 

Corrente 
GAS1 
formado 

3.043,34 3.746,33 3.049,03 3.411,65 3.995,07 3.995,07 4.083,47 

Corrente 
GAS2 
formado 

7.051,46 8.680,28 7.064,63 7.904,82 9.256,62 9.256,62 9.243,85 

Corrente 
GAS3 
formado 

1.067,60 1.314,20 1.069,59 1.196,80 1.401,46 1.401,46 1.389,12 

Corrente 
total de gás 
formado 

11.162,40 13.740,81 11.183,25 12.513,26 14.653,15 14.653,15 14.716,43 

Corrente de 
água 
residual  

5.856,71 7.209,55 5.867,65 6.565,48 7.688,24 7.688,24 7.655,72 

Corrente 
destinado 
ao refino 
(REFINO-B) 

8.030,82 9.885,86 8.045,82 9.002,70 10.542,25 10.542,25 10.443,76 

Corrente 
Gasolina 

2.101,79 2.587,28 2.105,72 2.356,15 2.759,07 2.759,07 2.736,50 

Corrente 
Diesel 

880,95 1.084,44 882,59 987,56 1.156,44 1.156,44 1.127,32 

Corrente 
Resíduos 
pesados 

3.980,48 4.899,94 3.987,92 4.462,20 5.225,28 5.225,28 5.190,83 

Fonte: O autor (2024). 

 

Tabela A.8 – Resultados obtidos nas colunas DSTWU1, DSTWU2 e 
DSTWU3 e os valores escolhidos para inserir nas colunas DEST1, 

DEST2 e DEST3 

Parâmetros DSTWU1 DSTWU2 DSTWU3 

Número de estágios (estimativa inicial) 10 10 10 

Taxa de refluxo atual 4,77 0,38 5 

Estágio de Alimentação atual 7 4 9 

Número de estágios mínimo 6 6 10 

Taxa de refluxo mínimo 3,037 0,001 0,167 

    

Parâmetros escolhidos  DEST1 DEST2 DEST3 

Número de estágios escolhido 12 7 13 

Taxa de refluxo escolhido 3,8 1,8 1,2 

Estágio de Alimentação escolhido 8 3 7 

Distillate to feed ratio escolhido 0,29 0,708876 0,3 

Fonte: O autor (2024). 

 

 

 

 

 


