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RESUMO 

 

O CO2 lançado na atmosfera pela atividade antropogênica é considerado 

o maior agente causador da mudança climática. No mundo todo, as usinas 

termoelétricas são as maiores fontes estacionárias de emissões de CO2. Segundo 

algumas previsões, até 2100, os efeitos climáticos podem se tornar irreversíveis com 

consequências desastrosas para todos os ecossistemas do planeta. Assim, é 

essencial a pesquisa de formas de fixação do CO2 através da captura e 

armazenamento ou por processos naturais de reciclagem de carbono. A integração 

entre processos emissores de CO2 e processos que utilizam o CO2 como matéria-

prima pode ser implementada dentro do princípio da Ecologia Industrial. Segundo 

esse conceito, o resíduo de uma indústria é usado como matéria-prima de outra, de 

modo que o impacto ambiental do sistema ampliado seja reduzido ao mínimo. O 

objetivo do presente trabalho foi o de realizar uma avaliação técnico-econômica do 

potencial de rotas tecnológicas para reciclagem das emissões de CO2 em 

termoelétricas a gás natural pelo uso de microalgas. Para essa finalidade foram 

selecionadas duas rotas de reciclagem de CO2, analisadas cada uma, em dois 

cenários alternativos (R1C1, R1C2, R2C1 e R2C2). A primeira rota está inserida no 

contexto da geração de energia ou produtos químicos pela tecnologia NGCC, 

enquanto que a segunda rota visa a produção do biohidrogênio. A avaliação foi 

levada a efeito através da simulação computacional utilizando o simulador de 

plantas químicas AspenHysys. Na rota 1, o cenário 1 estudou a utilização direta do 

gás natural para a produção do gás de síntese pelo processo de reforma a vapor. O 

cenário 2 analisou a contribuição da biomassa algal, através do processo de 

gaseificação, para a geração de gás de síntese, a ser utilizado para aumentar a 

eficiência de geração de energia. Os resultados obtidos com a rota R1C1 revelaram 

uma avaliação técnica positiva, com rendimentos em torno de 80%, mas o aspecto 

ambiental desfavorável, associada a uma pequena geração adicional de energia 

(3,8%). A rota R2C1 apresentou rendimentos de processo insatisfatórios (em torno 

de 64%) e uma avaliação ambiental desfavorável. A rota R2C2 apresentou 

rendimentos satisfatórios (em torno de 76%), nenhuma emissão de CO2 além da 

geração de um subproduto de grande interesse comercial, o carbono. A avaliação 

econômica preliminar realizada para essa rota foi feita levando-se em conta três 

diferentes cenários: reciclagem ou não dos efluentes do reator UASB para o cultivo 



 

 

de microalgas (dois primeiros cenários) e acréscimo de créditos de carbono à receita 

proveniente da venda dos produtos (terceiro cenário). Os dois primeiros cenários 

mostraram-se economicamente desfavoráveis, porém o terceiro cenário demonstrou 

a possibilidade de viabilidade econômica do processo, com um tempo de retorno do 

capital investido em torno de cinco anos. Pode-se concluir do trabalho realizado que 

a produção de biohidrogênio a partir de fontes renováveis, segundo a rota R2C2 

proposta, pode ser viabilizada pela utilização das microalgas como mecanismo de 

biofixação das emissões de CO2 de termoelétricas. Finalmente pode-se constatar 

que o Nordeste brasileiro dispõe de condições climáticas adequadas para a 

implantação desse tipo de tecnologia. 

 

Palavras Chaves: Simulação computacional, Efeito estufa, Termoelétricas, 

Microalgas, Fermentação anaeróbica, Craqueamento termocatalitico, Biohidrogênio. 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 



 

 

 

 

ABSTRACT 

 

CO2 emissions released into the atmosphere by anthropogenic activity are 

considered the largest causative agent of climate change. Worldwide, power plants 

are the largest stationary sources of CO2 emissions. According to some forecasts, by 

2100, the climatic effects can become irreversible with disastrous consequences for 

all ecosystems on the planet. Thus, it is essential to research ways of fixing CO2 by 

capture and storage through natural carbon recycling processes. The integration of 

CO2 emitting processes and processes using CO2 as a feedstock can be 

implemented within the principle of Industrial Ecology. According to this concept, the 

residue of an industry is used as raw material to another unit, so that the 

environmental impact of the expanded system is minimized. The aim of this study 

was to conduct a technical and economic evaluation of the potential for technological 

pathways for recycling CO2 in natural gas fired power plants by microalgae fixation. 

For this purpose, two routes of CO2 were analyzed each one in two different 

scenarios (R1C1 , R1C2 , R2C1 and R2C2). The first route is related to the context of 

power generation by NGCC technology or chemical production, while the second 

route aims at the production of bio-hydrogen. The evaluation was carried out by 

computer simulation using the chemical plants simulator AspenHysys. Route R1C1,  

studied the direct use of natural gas for the production of synthesis gas by steam 

reforming process. Route R1C2 analyzed the contribution of algal biomass through 

gasification process for generating synthesis gas to be used to increase the efficiency 

of power generation. The results obtained with the route R1C1 showed a positive 

technical evaluation, with yields around 80 %, but the unfavorable environmental 

aspect associated and a small additional power generation (3.8 %). The route 

presented R2C1 showed unsatisfactory yields (around 64 %) and an unfavorable 

environmental assessment . The route R2C2 showed satisfactory yields ( around 76 

%), no CO2 emissions as well as generating a byproduct of great commercial 

interest, carbon. The prelimiar economic evaluation performed for this route was 

made taking into account three different scenarios: no recycling of UASB reactor 

effluents for the microalgae cultivation and the addition of carbon credits to revenue 

from the sale of products. The first two scenarios were shown to be economically 



 

 

unfavorable, but the third scenario showed the possibility of economic viability of the 

process, with a time of return to capital invested in around five years. It can be 

concluded that the process of biohydrogen production from renewable sources, 

according to the proposed route R2C2, by the use of microalgae as a mechanism 

biofixação CO2 emissions from gas-fired power plants may be technically and 

economically possible. Finally it can be seen that the Brazilian Northeast has suitable 

climatic conditions for the deployment of such technology. 

 

Keywords: Computer simulation, Greenhouse effect, Thermoelectric Power Plants, 

Microalgae, Thermocatalytic cracking, Biohydrogen. 
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Densidade (25°C, 1 atm):              = 
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5 Biomassa úmida na entrada do 
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8 Manta de lodo. Densidade (25°C, 1 atm):        = 1,02×10³ 
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9 Metano. Densidade (25°C, 1 atm):     =6,5415×10-1 

kg/m³.  
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do Foto-biorreator 
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INV Investment Investimento 

DT Total Costs Despesas Totais 

MTCC Methane Thermocatalytic 

Cracking 

Craqueamento Termocatalítico do Metano 

BM Biomass BioMassa 

TMP Theoretical Methane Production Produção Teórica do Metano 

RIB Energy Relative Imbalance  Desbalanço Relativo de Energia 

SR Steam Reform  Reforma a Vapor 

PO Partial Oxidation Oxidação Parcial 
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1. INTRODUÇÃO 

 

O aquecimento global é o fenômeno constatado em um período recente 

em que se observou o aumento da temperatura média da água do mar e da 

superfície da terra, desde as últimas décadas e que poderá se intensificar ao longo 

desse século. Segundo o Quarto Relatório de Avaliação do Painel 

Intergovernamental sobre Mudanças Climáticas (Intergovernmental Panel on Climate 

Change – IPCC), uma comissão ligada à Organização das Nações Unidas, a 

temperatura na superfície terrestre aumentou em 0,74 ± 0,18 °C entre 1906 e 2005 

[1]. O relatório do IPCC concluiu que a concentração de gases de efeito estufa surgiu 

a partir da crescente atividade humana relacionada com a queima de combustíveis 

fósseis e o desmatamento, o que ocasionou em grande parte o aumento de 

temperatura observado. Monóxido de carbono, metano, óxido nitroso, hexafluoreto 

de enxofre, compostos clorofluorcarbonados e hidrofluorcarbonados, foram os 

principais agentes associados à mudança climática. Dentre esses, o dióxido de 

carbono é emitido em maior proporção, sendo, portanto, o maior responsável pelo  

efeito estufa.  

Atualmente, somente nos Estados Unidos, cerca de 5,7 Gt de CO2 por 

ano são lançados na atmosfera, correspondendo a cerca de 22% das emissões 

antrópicas em todo o mundo. As usinas termoelétricas são as principais unidades 

industriais geradoras de CO2 respondendo por cerca de 38% das emissões nos EUA 

e 7% das emissões em todo o mundo [2][3]. O Brasil possui uma matriz energética 

“limpa”.  A energia gerada no país se baseia no uso de estações hidrelétricas e de 

unidades de produção de biocombustíveis. No entanto, o uso de combustíveis 

fósseis (gás natural, petróleo e carvão) é ainda muito intensivo, em particular na 

região nordeste, onde a lenha representa uma opção alternativa para a população 

de baixa renda. Esse perfil de consumo tem sido ao longo dos anos, responsável 

pela devastação das áreas de caatinga e consequente desertificação de terras 

agriculturáveis. Além disso, o consumo de carvão deve aumentar, em vista dos 

projetos de utilização das grandes reservas do país (32 × 109 toneladas), com 

implementação prevista para curto prazo [4].  

A Tabela 1 mostra uma estimativa das emissões globais de CO2 
[5]. Por 

esta previsão, pode-se verificar que em 2030 o Brasil deverá apresentar duas vezes 

mais emissões de CO2, em comparação com aquelas relativas ao ano 2000 [6]. 
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Tabela 1 – Estimativa das emissões mundiais de CO2 

Países 1971 2000 % 2030 % 

América do Norte 4.769 6.535 29 9.075 24 

EUA + Canadá 4.672 6.175 27 8.327 22 

União Europeia 3.015 3.146 14 3.829 10 

Japão/Austrália/Nova Zelândia 900 1.513 7 1.701 4 

Leste Europeu 2.281 2.488 11 3.646 10 

Rússia - 1.492 7 2.241 6 

Países em Desenvolvimento (*) 2.018 7.782 34 18.118 48 

China* 812 3.052 13 6.718 18 

Índia* 203 937 4 2.280 6 

Brasil* 91 303 1 760 2 

Oriente Médio* 122 978 4 1.879 5 

África* 266 676 3 1.487 5 

Outros* 524 1.836 8 4.607 12 

Mundo 13.654 22.639  38.161  

Mega toneladas equivalentes de CO2 (Mt = 1 bilhão t) 

 

Fonte: MEUNIER, 2005 apud PIRES, 2006. 

 

Estudos do WEC (World Energy Council - Conselho Mundial de Energia), 

sinalizam que a demanda global de energia  deverá continuar a crescer 

acentuadamente ao longo do século XXI. A população mundial está atualmente com 

mais de sete bilhões de habitantes, devendo atingir 10 bilhões em 2100, o que 

corresponde a um crescimento populacional de cerca de 43% [7]. As projeções do 

WEC são de que a procura de energia primária aumentará 2 a 5 vezes até 2100. 

Atualmente é aceito internacionalmente que uma redução maciça das emissões de 

CO2 é necessária para que as concentrações de CO2 na atmosfera possam ser 

mantidas em um nível aceitável.  

As emissões globais de dióxido de carbono vão crescer de 6 Gtons por 

ano em 1990 para 20 Gtons por ano em 2100. Desse modo, a concentração 

atmosférica de CO2 em 2100 estaria acima de 550 ppm, considerado como valor 

crítico.  A redução das emissões de dióxido de carbono para 6 Gtons em 2100 (nível 
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das emissões de 1990), deverá ser seguida de uma nova redução nos anos 

posteriores até o valor de 2 Gtons por ano para que se garanta o estado de 

equilíbrio [8]. Ao longo do século XXI, no entanto, o aumento de consumo de energia 

em relação aos padrões atuais, deverá ser de até oito vezes nos países em 

desenvolvimento e de até duas vezes em países desenvolvidos. 

A partir da assinatura do Protocolo de Quioto, coordenado pelo IPCC, 

foram criados programas de incentivo a projetos ambientalmente adequados, nos 

países em desenvolvimento, tais como o Clean Development Movement (CDM), 

estabelecendo-se créditos de carbono, para projetos envolvendo mitigação de CO2. 

Desde então, várias iniciativas tem sido tomadas no sentido de alcançar a redução 

das emissões de CO2 para os níveis requeridos. As principais estratégias adotadas 

nesse sentido são [9][10][11] :  

 Redução do nível de emissões de carbono pelo uso de fontes de 

energia renováveis, energia nuclear, substituição das termoelétricas a 

carvão por termoelétricas a gás natural, etc.  

 Aumento da eficiência energética em instalações civis, rurais e 

industriais. Isso pode ser alcançado com a melhoria, por um lado, da 

eficiência no uso de energia em edifícios, aparelhos eletrônicos, 

veículos, etc. e adotando, por outro lado, projetos que envolvam 

menores quantidades de matérias primas, temperaturas e pressões 

mais baixas, etc.  

 Seqüestro de carbono, por captura e armazenamento, ou através da 

reciclagem por meio de processos naturais.  

 

Os processos de reciclagem, através de mecanismos naturais incluem o 

reflorestamento, a absorção através da fotossíntese nas fazendas de microalgas [12] 

[13] e o aumento da produtividade primária dos oceanos, através da fertilização com 

nitrogênio e ferro. 

  A biofixação do CO2, através do cultivo de microalgas, tem sido indicada 

como uma técnica promissora para a redução das emissões de usinas 

termoelétricas. Foi observado que as microalgas crescem melhor em presença do 

CO2 emitido de termoelétricas do que na presença de CO2 puro [14]. Assim é possível 
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associar o sequestro do CO2 com a produção de biomassa algal para diversas 

aplicações comerciais, como a produção de biodiesel, ou produtos de elevado valor 

agregado [15][16][17]. Essa opção é particularmente adequada para localizações 

geograficamente favoráveis, tendo sido implantada, para produção em larga escala, 

em vários países, com operação bem sucedida especialmente em Israel e nos 

Estados Unidos [18][19].  

A tabela 2 mostra alguma dessas possibilidades e seus respectivos 

potenciais de sequestro de CO2 
[20] [21]. 

 

Tabela 2 – Potencial de sequestro de carbono por tipo de recurso natural 

Recurso natural Sequestro de CO2 (t CO2 ha-1 a-1) 

Oceanos 1 – 4 

Lagoas 5 – 8 

Reflorestamento 3 – 4 

Microalgas 11 – 36,5 

 

Fonte: Borges et al., 2007 

 
Tecnologias emergentes para geração de eletricidade, como a tecnologia 

NGCC (Natural Gas Combined Cycle - Termoelétricas em Ciclo Combinado a Gás 

Natural), têm o potencial de reduzir significativamente os custos de geração de 

energia. A substituição parcial ou completa do carvão pelo gás natural como 

combustível de termoelétricas é, no entanto, uma solução apenas paliativa, já que 

não fornece a redução de emissões de CO2 necessária [22][23].  

A absorção do CO2 contido nos gases de chaminé de termoelétricas é 

tradicionalmente realizada com a monoetanolamina (Processo MEA), que atende 

aos requisitos técnicos exigidos pelos órgãos de controle de impactos ambientais. 

Alguns problemas, no entanto estão ligados ao uso dessa tecnologia, tais como os 

elevados custos e o footprint das instalações, necessário para conter os elevados 

volumes de líquido envolvidos no processo. Atualmente a utilização de CO2 industrial 

nos Estados Unidos é de cerca de 2% do CO2 gerado a partir de usinas 

termoelétricas. No entanto, em cerca de 80% das aplicações, como nos produtos 

usados na extração de petróleo (EOR - Enhanced Oil Recovery) e na indústria 

alimentar, o CO2 utilizado é rapidamente devolvido à atmosfera.  
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Uma opção possível para o seqüestro de CO2 consiste na reciclagem do 

CO2 gerado em instalações industriais, que seria lançado na atmosfera, através do 

seu uso como matéria-prima de outras unidades, para a produção de produtos de 

interesse comercial, como os combustíveis alternativos [24]. Biocombustíveis, como o 

bioetanol e o biodiesel, produzem um nível de emissões de CO2 comparativamente 

menor que o gerado pela gasolina. Assim enquanto a gasolina emite 2,8 kg de CO2/l, 

o etanol, produzido a partir da cana-de-açúcar reduz o nível de emissões em 90% e 

o etanol de milho em 15-25% [25] [26]. Já o biodiesel obtido da transesterificação de 

óleos vegetais, reduz as emissões de CO2 em 40 a 60 % [27][28].   

Entre os processos promissores para a reciclagem química de CO2, estão 

a produção de gás de síntese, hidrocarbonetos insaturados, formiato de metila, 

formiamidas e olefinas. Embora alguns nichos existam atualmente para uso 

comercial [23], a aplicação industrial, nos padrões atuais, tem a capacidade de 

sequestrar apenas uma pequena fração do CO2 gerado em usinas termoelétricas.  

As microalgas têm uma elevada capacidade de fixação de CO2: enquanto 

a estimativa de sequestro de carbono por meio de reflorestamento é de 3-4 t 

C/ha/ano, a biofixação pelas microalgas pode chegar até 36,5 t C/ha/ano, conforme 

a Tabela 2. Estudos recentes, mostram que a utilização de apenas 0,3 % da área 

agriculturável nos Estados Unidos, para o cultivo de microalgas (com teor de óleo 

em torno de 50 % em relação à matéria seca), seria suficiente para atender as 

demandas de energia do setor de transportes do país [29][30][31].  

O uso de microalgas para redução do CO2 de termoelétricas, pode ser 

empregado como forma de combinar a necessidade de abatimento das emissões de 

CO2 no setor elétrico com a possibiliidade de utilização de biocombustíveis no setor 

de transportes [32][33][34][35]. A viabilidade técnica deste método se deve ao fato das 

microalgas terem elevadas taxas de crescimento, comparativamente com os 

vegetais superiores. A tabela 3 mostra a tolerância das microalgas ao CO2 injetado 

no cultivo [36]. 
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Tabela 3 – Tolerância das microalgas ao CO2. 

Espécie Concentração máx. de CO2 Referências 

Cyanidium caldarium 100% Seckbach et al.[37], 1971 

Scenedesmus sp. 80% Hanagta et al.[38], 1992 

Chlorococcum littorale 60% Kodama et al.[39] , 1993 

Synechococcus elongatus 60% Miyairi et al.[40], 1995 

Euglena gracilis 45% Nakano et al.[41], 1996 

Chlorella sp. 40% Hanagta et al.[38], 1992 

Eudorina sp. 20% Hanagta et al.
[38], 1992 

Dunaliella tertiolecta 15% Nagase et al.[42], 1998 

Nannochloris sp. 15% Yoshihara et al.[43], 1996 

Chlamydomonas sp. 15% Miura et al.
[44], 1993 

Tetraselmis sp. 14% Matsmoto et al.[45]
, 1996 

 

Fonte: Eiichi Ono and Joel L. Cuello (University of Arizona) 

 

As microalgas com elevado poder de biofixação de CO2, apresentam um 

elevado teor de lipídios, o que permite um maior rendimento na produção de biogás. A 

tabela 4 mostra o potencial de diversas espécies para mitigação de CO2 
[46][47]. A tabela 5 

mostra a área agrícola necessária para produção de biodiesel a partir de diferentes 

oleaginosas. A partir dos dados, pode-se observar que as microalgas, apresentam 

rendimentos de pelo menos dez vezes maior do que o referente às oleaginosas [48]. 

 

Tabela 4 – Potencial de diversas espécies para mitigação de CO2. 

 

Espécies de 
Microalgas 

CO2  
(%) 

Temp.  
(ºC) 

Produtividade da 
Biomass 
 (g/L/dia) 

Taxa de fixação de 
CO2  

(g/L/dia) 

Chlorococcum littorale 40 30 - 1.0 

Chlorella kessleri 18 30 0.087 0.163 

Chlorella sp. UK001 15 35 - >1 

C. vulgaris 15 - - 0.0624 

C. vulgaris Ar 25 0.040 0.075 

C. vulgaris Ar 25 0.024 03045 

Chlorella sp. 40 42 - 1.0 

Dunaliella Salina 3 27 0.17 0.313 

Haematococcus 
pluvialis 

16-
34 

20 0.076 0.143 

Scenedesmus Ar - 0.009 0.016 
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obliquus 

S. obliquus Ar - 0.016 0.031 

B. braunii - 25-30 1.1 >1 

S. obliquus 18 30 0.14 0.26 

Spirulina sp. 12 30 0.22 0.413 

 

Fonte: Alcaine, A. A.; Universitat Politècnica de Catalunya, 2010. 

 

O emprego industrial da biomassa de microalgas depende basicamente 

de quatro medidas estratégicas: (1) Métodos eficientes de captura de CO2 (MEA ou 

membranas, por exemplo) (2) Custo de transporte do CO2 da área de captação para 

a área de cultivo (3) Uso de culturas intensivas de microalgas como forma de reduzir 

a área utilizada, e (4) Obtenção de uma gama diversificada de produtos, desde 

commodities até produtos de alto valor agregado [49][50][51]. Neste contexto a 

viabilidade econômica e a redução dos impactos ambientais a níveis ótimos podem 

ser alcançadas dentro da estratégia de captura de carbono e sequestro industrial 

(CCIS – Carbon Capture and Industrial Sequestration). 

 

Tabela 5 – Área Agrícola Requerida para Cultivo de Oleaginosas e Microalgas . 

Cultivo Rendimento de Óleo (L/ha)(*) Área Requerida (Mha)(*) 

Milho 172 1540 

Grão de Soja 446 594 

Canola 1190 223 

Pinhão Manso (Jatropa curcas) 1892 140 

Coco 2689 99 

Óleo de palma 5950 45 

Microalga (70% óleo/biomassa) 136900 2 

Microalga (30% óleo/biomassa) 58700 4,5 

(*) Area de cultivo requerida para a producao de 50% do diesel consumido nos EUA. 

Fonte: Monteiro, J. G. M.;  UFRJ, TPQBq – EQ, 2009. 

 

A integração entre processos emissores de CO2 e processos que utilizam 

o CO2 como matéria-prima está inserida no conceito de Ecologia Industrial, segundo 

o qual as atividades industriais podem ser consideradas como ecossistemas nos 

quais as etapas de produção equivalem a níveis tróficos, formando redes de 
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conexões cíclicas[52]. Nestes sistemas, o resíduo de uma indústria pode ser usado 

como matéria-prima de outra, de modo que o impacto ambiental do sistema 

ampliado seja o mínimo possível.  

No mundo todo, vários exemplos usando esse conceito começam a surgir, 

sendo o complexo agroquímico de Kalundborg, na Dinamarca, uma referência dentre 

outros projetos desse tipo. No Brasil, pode-se constatar que a região Nordeste 

dispõe de condições climáticas ótimas para a implantação desse tipo de tecnologia, 

tendo como base a produção e o aproveitamento da biomassa algal [53]. A figura 1 

abaixo representa o conceito de Ecologia Industrial aplicado a complexos industriais 

ressaltando as rotas tecnológicas para avaliação das possibilidades de redução das 

emissões de CO2 de termoelétricas selecionadas nesse trabalho. 

 

Figura 1 - Ecologia Industrial aplicada a complexos industriais envolvendo 

Termoelétricas. 
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2. OBJETIVOS 

 

2.1 OBJETIVO GERAL 

 

Realizar avaliação científica e técnica do potencial de uso de determinadas 

rotas tecnológicas para reciclagem das emissões de CO2 em termoelétricas 

a gás natural ou carvão conforme indicado abaixo.  

(a) Utilizando o gás natural para produzir gás de síntese a ser usado 

diretamente para a produção de eletricidade. 

(b) Utilizando os gases de combustão da termoelétrica para o cultivo de 

microalgas e o processamento da biomassa obtida para a produção de gás 

de síntese.  

(c) Utilizando os gases de combustão para o cultivo de microalgas e o 

processamento da biomassa obtida para a produção de biohidrogênio.  

 

A partir dessa avaliação procura-se estabelecer um processo que permita 

amenizar o problema do aquecimento global, apresentando ao mesmo 

tempo, a possibilidade de melhorar as condições sócio-econômicas da 

região nordeste. Para isso o processo deve apresentar características 

específicas apresentadas no ítem 3.  

 

 

2.2 OBJETIVOS ESPECÍFICOS 

 

(a) Realizar a simulação computacional, dos processos de reciclagem de 

CO2 por meio das rotas citadas no ítem 2.1. 

 

 (b) Realizar avaliação econômica preliminar da rota tecnológica de maior 

potencial técnico (R2C2) dentre as rotas citadas no ítem 2.1.  

 

(c) Avaliar a contribuição do carbono produzido como subproduto pela rota 

R2C2 para a econômicidade dessa rota. 
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3. JUSTIFICATIVAS 

 

a) Necessidade de redução do impacto ambiental causado pelo efeito estufa 

devido às emissões de CO2 originadas principalmente pelas termoelétricas. 

b) Obtenção de um melhor rendimento energético de termoelétricas pelo 

aproveitamento das emissões de CO2 para a produção de gás de síntese ou 

outros produtos químicos de valor agregado. 

c) Avaliação da contribuição da biomassa como fonte para a produção do gás 

de síntese ou outros produtos químicos. 

d) Avaliação da contribuição da biomassa como fonte para a produção de 

biohidrogênio. 

e) Identificação de uma rota que apresente as características citadas no ítem 

2.1, quais sejam: 

 Geração descentralizada de energia, propiciando a redução do uso 

de lenha de comunidades, especialmente de comunidades  carente 

do nordeste, através de aproveitamento de recursos materias 

disponíveis de baixo custo (efluentes poluídos, água salobra, terras 

imprópias para a agricultura, energia eólica e solar). 

 Redução dos custos de produção de alimentos pelo aumento da 

produtividade no cultivo de peixes e camarões através do uso de 

rações produzidas adequadamente a partir do cultivo de microalgas. 

 Possibilidade de reuso de água para consumo ou irrigação a partir 

de mananciais poluídos ou com alta salinidade. 

 Redução do percentual de uso de terras agriculturáveis para fins de 

produção de energia, em relação a parcela destinada a produção de 

alimentos. 
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4. REVISÃO DE LITERATURA. 

 

4.1 Produção de Biomassa a partir do Cultivo de Microalgas 

 

Microalgas são organismos unicelulares que possuem relevada eficiência 

de conversão da luz solar em biomassa. Elas são encontradas nos mais diversos 

ecossistemas aquáticos, apresentando uma grande diversidade biológica. Devido a 

características peculiares de cada espécie, o sistema de cultivo de microalgas deve 

ser realizado, observando-se o meio mais adequado para o cultivo de determinada 

espécie. Os sistemas de cultivo mais empregados são os fotobiorreatores e as 

piscinas de produção.  

No projeto de sistemas de cultivo o principal parâmetro a ser considerado 

é a distribuição de radiação e CO2 no interior do meio de cultivo, que deve ser a 

mais uniforme possível. Para isso devem ser levados em conta aspectos 

físicoquímicos, fluidodinâmicos e biológicos, bem como selecionadas e 

dimensionadas as operações de pré e pós-processamento da biomassa algal [32]. O 

cultivo de microalgas apresenta uma série de vantagens do ponto de vista técnico e 

econômico quando comparado com as culturas de vegetais superiores: custos 

potencialmente mais baixos, maior eficiência fotossintética e maior capacidade de 

fixação de CO2. Outras características interessantes são a possibilidade de uso de 

terras de baixo valor econômico e de água salobra, imprestável para culturas 

convencionais. Além disso, pode ser usado como meio de cultivo, efluentes 

industriais ricos em matéria orgânica[54] [55].  

Algumas propriedades são desejáveis em microalgas cultivadas com a 

finalidade de fixação do CO2, tais como: tolerância a altas variações de temperatura 

e salinidades, resistência à fotoinibição, elevada taxa de crescimento, boa eficiência 

fotossintética, grande volume celular, resistência a organismos patológicos e 

predatórios, não produção de metabólitos tóxicos, não aderência às paredes do 

reator, tolerância a altas concentrações de CO2 e existência de princípios ativos de 

alto valor comercial [56] [57].  

Sob o ponto de vista metodológico, a produção de biomassa a partir de 

microalgas pode ser dividida em três etapas: (a) cultivo, (b) separação da dispersão 

de microalgas e (c) secagem. 
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Durante a etapa de crescimento, a população de algas cresce até que a 

densidade de células atinja o valor de saturação (taxa de crescimento 

aproximadamente igual a taxa de mortalidade). A produtividade (medida como peso 

da biomassa por unidade de área por unidade de tempo) e a composição das 

microalgas dependem das condições de operação do sistema de cultivo: pH, 

temperatura, salinidade,  disponibilidade de nutrientes e CO2, aeração e taxa de 

insolação.  

A separação da biomassa formada do meio extracelular, composto 

principalmente de água, é uma etapa tecnicamente difícil. As operações 

normalmente utilizadas nessa etapa, tais como centrifugação e microfiltração, são 

procedimentos de alto custo, o que limita a possibilidade de viabilidade econômica 

do processo. Alternativas mais baratas podem, no entanto, ser utilizadas tais como a 

autofloculação ou a floculação eletromagnética.  

Após separada do meio aquoso a “pasta” de biomassa tem ainda um teor 

de umidade muito alto para  as condições de armazenamento do produto. Para a 

secagem da biomassa, os processos mais eficientes são o spray dry e a liofilização, 

entretanto, o uso de energia solar é extremamente desejável. No processo de spray 

dry a pasta é transformada em um jato disperso, que passa em contracorrente com o 

ar quente e seco, perdendo assim toda sua umidade. Estes sistemas são, no 

entanto, muito caros, podendo ser substituídos por outros economicamente mais 

viáveis, tais como processos que utilizam energia solar e eólica. 

Os fotobiorreatores consistem em sistemas fechados providos de 

iluminação artificial e com a possibilidade de controle e automação das condições de 

operação. Estes sistemas permitem um melhor uso do espaço vertical, aumentando 

a área sujeita à iluminação e reduzindo o footprint do sistema. Essas condições 

possibilitam o emprego de culturas com alta densidade celular, o que acarreta uma 

maior produtividade. Os fotobiorreatores atingem taxas de produção de até 5 g de 

biomassa por litro por dia, enquanto a produtividade média de piscinas é de cerca de 

92 % menor[58].  

Em todo o mundo, o esforço de desenvolvimento de fotobiorreatores está 

em fase de pesquisa, sendo ainda muito pouco utilizados em escala industrial. 

Alguns poucos exemplos de fotobiorreatores em operação comercial, são o sistema 

tubular da Mera Pharmaceuticals [59] para a produção de astaxantina, a partir do 

Haematococcus pluvialis, no Havaí e o reator vertical de canaletas da Valcent, para 
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a produção de óleos vegetais, como matéria prima do biodiesel, no Texas, Estados 

Unidos.  

As pesquisas nessa área indicam a possibilidade de utilização dos 

fotobiorreatores para o cultivo de microalgas em escala comercial, numa perspectiva 

de médio a longo prazo. A Figura 2 mostra exemplos da utilização industrial bem 

sucedida de piscinas de produção, em Israel e de fotobiorreatores, na Alemanha. 

 

Figura 2 – Aplicações industriais de Piscinas de Produção em Israel (à 

esquerda) e Fotobiorreatores na Alemanha (à direita). 

 

 

Fonte: Ben-Amotz, Seambiotic, NASA, 2008 (esq.); Steinberg, Roquette Gmbh, Klötze, Germany 

1999 (dir.). 

As principais microalgas cultivadas comercialmente e os princípios ativos 

obtidos são mostrados na tabela 6. 

 

Tabela 6 – Principais microalgas cultivadas comercialmente e os princípios 

ativos obtidos. 

Microalga Gênero Princípio Ativo 

Chlorella 
Arthrospira 

Chlorophyceae 
Cyanophyceae 

Suplementos alimentares 

Dunaliella Salina 
Haematococcus pluvialis 

Chlorophyceae 
 

Betacaroteno 
Astaxantina 
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Chaetoceros spp.                         
Isochrysis spp. 
Rhodomonas spp. 
Tetraselmis spp. 
Arthrospira spp. 

Bacillaricophycea 
Haptophycea 
Cryptophycea 
Prasinophycea 
Cyanophycea 

Ração na aquicultura 

Isochrysis spp. 
Phaeodactylum tricornutum 

Chlorophycea 
Bacillariophycea 

PUFA das famílias Ômega-3 e 
Ômega-6 

Crypthecodinium cohnii Dinophycea  

Porphyridium cruentum Rhodophycea  

 

Fonte : Borges, F. C.; UFRGS, 2010. 

 

Os parâmetros mais importantes que regulam o crescimento das 

microalgas são: quantidade e qualidade de nutrientes, luz, pH, aeração, salinidade e 

temperatura [60][61][62]. Os valores ótimos dos parâmetros, bem como os intervalos de 

tolerância para uma espécie específica são apresentados na tabela 7.  

 

Tabela 7 – Intervalos de tolerância e valores ótimos dos parâmetros de cultivo 

de microalgas.   

Parâmetros Intervalo Valor Ótimo 

Temperatura 16-27 18-24 

Salinidade 12-40 20-24 

Intensidade de luz (lux) 1.000-10.000 

(depende do volume e densidade) 

2.500-5.000 

Fotoperíodo (claro, escuro, horas)  16:8 (mínimo) 

24:0 (máximo) 

Ph 7-9 8,2-8,7 

   

Fonte : Coutteau, P.; LAARC, Univ. of Gent, Belgium, 1996. 

 

4.2 Ciclo Combinado a Gás Natural (Natural Gas Combined Cicle - 

NGCC) 

NGCC é uma tecnologia desenvolvida para implementação em usinas 

termoelétricas, em que o gás natural é usado para a produção de gás de síntese 

(Syngas).  

Nesse processo, o gás natural é “queimado” na turbina de combustão, 

sendo a corrente gasosa processada e purificada para alimentar a turbina a vapor. O 
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calor excedente gerado na turbina de combustão é aproveitado na turbina a vapor, 

onde ocorrem as reações de reforma a vapor e o gás de síntese é produzido  [32]. 

Esse gás, contendo em torno da metade da densidade de energia do gás natural, 

pode ser usado então, como corrente de entrada da turbina a gás, para produzir 

eletricidade adicional.  

Para melhorar a eficiência do processo de geração de vapor é utilizado o 

conteúdo calórico dos gases de escape da turbina de combustão por meio de um 

sistema de recuperção de calor (Heat Recovery Steam Generator - HRSG). O vapor 

aí produzido é então introduzido em uma turbina a vapor, para geração de mais 

energia.  

A tecnologia NGCC permite uma redução significativa das emissões de 

CO2 sendo, portanto, sua implementação importante para o cumprimento das 

normas regulamentares sobre restrições das emissões de poluentes pelas usinas 

termoelétricas [63][64][65][66]. A Figura 3 mostra uma representação esquemática de 

uma planta NGCC. 

Entre as aplicações do gás de síntese na indústria química podem ser 

citadas a sua utilização como intermediário na criação do gás natural sintético (SNG) 

e na produção de amoníaco e metanol [67]. O gás de síntese é também utilizado na 

preparação de combustíveis ou lubrificantes sintéticos por meio da síntese de 

Fischer – Tropsch. Sua principal aplicação industrial é a síntese de hidrogênio por 

meio das reações de reforma a vapor. Nesse processo, são utilizados como métodos 

de purificação da corrente gasosa produzida, unidades de troca de pressão 

(Pressure Swing adsorção – PSA), absorção com aminas ou uso de reatores de 

membrana. Entre os vários métodos de produção, os mais importantes são: a 

reforma a vapor do gás natural ou de hidrocarbonetos líquidos e a gaseificação do 

carvão, biomassa ou resíduos [68] [69] [70][71].  
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Figura 3 – Fluxograma da tecnologia NGCC de termoelétricas. 

 

 

Fonte: Robert Geosits, Bechtel Corporation,  Houston, TX, USA, 2005 

 

4.3 Processo MEA de absorção de CO2 

 

A monoetanolamina (MEA) é frequentemente usada em aplicações de 

larga escala na captura pós-combustão de CO2 em centrais termoelétricas a carvão 

[72]. No processo MEA, os gases de combustão são introduzidos na parte inferior da 

coluna de absorção, a uma temperatura de 40 0C, e cruza em contracorrente com a 

corrente composta pela solução de MEA reciclado proveniente do topo do 

absorvedor. O CO2 é absorvido a medida que a solução de MEA flui para baixo, 

saindo na parte inferior do absorvedor, enriquecida em CO2. Na etapa de 

regeneração, o solvente é evaporado e separado do CO2 através de “lavagem”. por 

meio de vapor em contracorrente. Uma taxa de refluxo de 3 % é assumida na etapa 

de lavagem. Em um trocador de calor em contracorrente (Rich-Lean Heat Exchanger 

- RLHX), calor sensível é transferido para a solução rica em MEA. A solução rica 

pré-aquecida segue para a coluna de dessorção, onde o CO2 é separado. O produto 

de topo da coluna de dessorção (principalmente CO2 e H2O) flui para um 

condensador parcial, onde o gás é resfriado e a água condensada. O vapor de CO2 

segue então para o compressor antes de ser armazenado. O refervedor fornece 

calor para a dessorção do CO2 por condensação da corrente de vapor de baixa 

pressão da usina térmoelétrica [32].  

A integração de um processo de captura e compressão de CO2 em 

centrais térmoelétricas tem como desvantagem a redução da potência produzida. 

Isto se dá por três razões: (i) A extração de vapor para a regeneração da solução de 
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dessorção leva a uma redução na quantidade de vapor gerado na turbina de baixa 

pressão e, portanto a uma redução  na energia total produzida; (ii) A utilização de 

grandes quantidades de água no processo de captura torna necessária a instalação 

de sistemas adicionais de resfriamento. As bombas adicionais de água de 

refrigeração requerem consumo extra de eletricidade, o que reduz a potência líquida 

gerada na usina; (iii) bombas e injetores no processo de captura e na compressão 

da corrente de CO2 consomem outra parcela de potência da unidade termoelétrica 

[73]. Na figura 4 é mostrado um diagrama esquemático do processo MEA.  

 

Figura 4 – Fluxograma do processo MEA. 

 

 

Fonte: Oexmann, J.; Hamburg University of Technology, Hamburg, Germany, 2009. 

 

4.4 Fermentação anaeróbica 

A digestão anaeróbica consiste em uma sequência de reações 

bioquímicas pelas quais os microrganismos decompõem a matéria orgânica, na 

ausência de oxigênio com a produção de moléculas com estruturas mais básicas.  

As populações de microrganismos anaeróbicos necessitam tipicamente 

de um longo período de tempo para se aclimatar e produzir uma decomposição 

eficiente.  Por esta razão, é comum a inoculação de microrganismos anaeróbicos no 
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biodigestor, a partir de populações pré-existentes, em um processo conhecido como 

semeadura do digestor. Isso geralmente é conseguido com a adição de lodo 

previamente tratado.   

O processo de digestão anaeróbica ocorre em quatro etapas principais: 

(1) hidrólise, (2) acidogênese, (3) acetogênese e (4) metanogênese.  

O processo de fermentação bacteriana começa com a hidrólise do 

substrato. Nesta etapa, polímeros orgânicos (hidratos de carbono, proteínas e 

lípidos) que compõem o substrato são convertidos em açúcares, aminoácidos e 

ácidos graxos, respectivamente, que estarão então, disponíveis para a ação de 

outros tipos de bactéria.  

Bactérias acidogênicas atuam então, sobre esses compostos, 

convertendo-os em moléculas de dióxido de carbono, hidrogênio, amônia e ácidos 

orgânicos.  

Após essa etapa, bactérias acetogênicas transformam os ácidos 

orgânicos em ácido acético, que juntamente com a amônia, o hidrogênio e o dióxido 

de carbono acrescentam ao substrato os componentes adequados para a ação das 

bactérias metanogênicas. Essas bactérias produzem então metano e dióxido de 

carbono.  

 A formação de metano é sensível tanto a valores elevados, quanto a 

valores baixos de pH, sendo o intervalo ótimo de pH entre 6,5 e 8. O material não 

degradado, constituído de resíduos indigeríveis e células bacterianas mortas, pode 

ser aproveitado para uso como fertilizante [74].  

A equação simplificada para o processo acima descrito é apresentada a 

seguir[75]:  

 

C6H12O6 → 3 CO2 + 3 CH4                                                                                 (Eq. 1) 

 

Na Figura 5, é apresentado um diagrama esquemático das etapas de 

digestão anaeróbica . 

A digestão anaeróbica é utilizada para fins industriais ou domésticos na 

gestão de resíduos e produção de energia. Tradicionalmente, esse processo faz 

parte do tratamento de esgoto e resíduos industriais e como parte do tratamento de 

resíduos sólidos, reduzindo a emissão do gás de aterro para a atmosfera.  
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A digestão anaeróbica é também amplamente utilizada como fonte de 

energia renovável. O processo produz biogás, composto por metano, dióxido de 

carbono e traços de outros gases. Este biogás pode ser utilizado diretamente em 

substituição aos combustíveis fósseis em aplicações tais como o emprego como gás 

de cozinha. O efluente do fermentador, rico em nutrientes pode ser utilizado como 

fertilizantes.  

Os reatores anaeróbicos podem ser projetados para funcionar com 

diferentes configurações: sistemas em batelada ou contínuos; sistemas mesófilos ou 

termófilos e sistemas com alto teor de sólidos ou baixo teor de sólidos [76] [77] [78] [79] 

[80].  

Em sistemas de uma única etapa, todas as reações ocorrem dentro do 

mesmo espaço no reator. A utilização de uma única etapa reduz os custos de 

construção, mas resulta em menor controle das reações que ocorrem no interior do 

sistema. Durante as primeiras etapas da fermentação anaeróbica, a produção de 

ácidos reduz o pH do reservatório, dificultando a ação das bactérias metanogênicas 

que trabalham em valores de pH em torno de 7. Assim, a resposta biológica do 

sistema é o resultado da concorrência direta de diferentes espécies de bactéria. Em 

um sistema de digestão em duas ou mais etapas, câmaras de digestão são usadas 

separadamente para obter o máximo controle sobre as comunidades bacterianas no 

interior do digestor [81][82].  

O tempo de retenção hidráulica (TRH) em um fermentador anaeróbico 

varia com a quantidade, o tipo de matéria-prima, a configuração e as condições de 

operação do sistema. No caso da digestão termofílica em uma única etapa, o valor 

de TRH é de cerca de 14 dias. Na digestão mesofílica em duas etapas, o TRH varia 

entre 15 a 40 dias [83][84]. 
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Figura 5 – Etapas envolvidas na digestão anaeróbica. 

 

Fonte: Sam-Soon, P.A.L.N.S.et al., 1987, apud Oliva L. C. H. V. (1992). 

 

A complexidade técnica do processo de scale-up, os custos elevados e a 

baixa eficiência do processo limitam a aplicação industrial da tecnologia de 

fermentação anaeróbica em reatores convencionais para o tratamento de efluentes 

em larga escala.  

Uma concepção mais avançada de reatores anaeróbicos são os reatores 

UASB (Upflow Anaerobic Sludge Blanket Reactor), que são reatores contínuos 

constituídos por um tanque vertical contendo uma manta de lodo.  

O efluente entra pela base do reator em um fluxo ascendente provocando 

a dispersão do material da manta, na forma de grânulos que se distribuem 

espacialmente no interior do reator a medida que aumentam de tamanho. As 

reações de decomposição anaeróbica ocorrem com elevada eficiência na superfície 

dos grânulos [84].   

No caso da digestão mesofílica em reatores UASB, o TRH pode variar de 

1 hora a 1 dia, e o tempo de retenção de sólidos em até 90 dias [85][86][87][88].   

A questão mais importante quando se considera a aplicação de sistemas 

de digestão anaeróbica é a matéria-prima para o processo. Quanto maior a 

digeribilidade do material melhor o rendimento de produção de biogás.  
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Materiais lignocelulósicos não são degradados facilmente na digestão 

anaeróbica, sendo neste caso, utilizados organismos anaeróbicos específicos ou 

realizado um prétratamento a alta temperatura para quebrar a estrutura da liguinina. 

 Materiais como hidrocarbonetos e açúcares degradam facilmente, 

enquanto que outros, como celulose e hemicelulose, levam um longo tempo para 

sofrer degradação [88][89]. A Figura 6 mostra a operação de um reator UASB. 

 

Figura 6 – Reator de fermentação anaeróbica UASB (reator de manta de lôdo 

com fluxo ascendente). 

 

Fonte: Abbasnezhad, H.; University of Alberta, Edmononton, Canada, 2010. 

 

A tabela 8 abaixo apresenta a composição típica do biogás obtido por 

fermentação anaeróbica. 

 

Tabela 8 – Composição típica do biogás. 

Componente Teor (%) 

Metano (CH4) 50-75 

Dióxido de carbono (CO2) 25-50 

Nitrogênio (N2) 0-10 

Hidrogênio (H2) 0-1 

Sulfeto de hidrogênio (H2S) 0-3 

Oxigênio 0-2 

 

 Fonte: Basic Information on Biogas, www.kolumbus.fi. 
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4.4.1 Fermentação anaeróbica de microalgas 

 

A digestão anaeróbica da biomassa algal, com a finalidade de geração de 

energia, foi inicialmente estudada por Golueke et al. que observou problemas 

característicos na digestão de microalgas: difícil digeribilidade e baixa eficiência de 

degradação[90][91][92][93][94].  

Apesar desses primeiros resultados negativos, a fermentação anaeróbica 

de microalgas têm se desenvolvido ao ponto de se tornar uma tecnologia 

potencialmente viável para a produção de biocombustíveis[95]. Entre as rotas 

tecnológicas mais promissoras para este fim, tem sido proposto o cultivo de 

microalgas em águas residuais de instalações agrícolas e industriais, seguido da 

fermentação anaeróbica da biomassa algal produzida. Isto permite a redução dos 

impactos ambientais e dos custos com a reutilização no cultivo dos efluentes ricos 

em nutrientes. Esta tecnologia permite a utilização conjugada de fotobiorreatores e 

digestores anaeróbicos para produção de biogás a partir de microalgas [96]. Um 

diagrama representativo do processo é mostrado na Figura 7. 

 

Figura 7  – Fluxograma conceitual do processo de cultivo de microalgas 

combinado com a  digestão anaeróbica 

 

Fonte: Cameron, E. T.; University, Ontario, Canada, 2010. 

 

Neste processo, o CO2 é continuamente alimentado no fotobiorreator 

depois da adição de nutrientes necessários tais como nitrogênio inorgânico e 
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fósforo. Esta corrente de alimentação é então utilizada pelas microalgas para realizar 

a fotossíntese e produzir biomassa. A biomassa assim produzida é por sua vez, 

usada para obtenção de lipídios que podem ser empregados, por exemplo, para a 

produção de biodiesel. Para esta finalidade, algumas espécies de microalgas podem 

ser forçadas a produzir lipídios em excesso pela aplicação fatores estressantes, tais 

como a limitação de nitrogênio ou o excesso de ferro [97][98][99][100].  

Neste processo, a biomassa obtida é separada continuamente no 

fotobiorreator e o lipídio extraído é enviado para uma unidade de transesterificação 

para produção de biodiesel. O material remanescente é então conduzido ao 

biodigestor, onde os componentes orgânicos são transformados nas suas formas 

inorgânicas, enquanto que o carbono orgânico é convertido em biogás. O metano é 

separado e purificado da corrente produto antes de ser armazenado para futura 

utilização como fonte de energia [101].  

Outros nutrientes presentes no efluente do digestor seguem de volta para 

o fotobiorreator, onde servem para proporcionar os nutrientes necessários para o 

cultivo de microalgas, podendo o excesso ser usado como fertilizante ou ração 

animal. Do mesmo modo, o CO2 produzido pela digestão anaeróbica é reciclado de 

volta para o fotobiorreator.  

 A digestão anaeróbica requer difíceis requisitos operacionais para o 

tratamento de águas residuais. No entanto, os benefícios da obtenção adicional de 

fertilizantes, bem como a geração de uma fonte de energia secundária (biometano), 

podem tornar viável o processo de produção de biocombustíveis a partir de 

microalgas usando o sistema integrado.  

Recentemente, vários estudos foram realizados nesse sentido com 

resíduos de biomassa algal [102] [103] [104] [105] [106]. Estes estudos têm demonstrado que 

tanto o desenvolvimento de fotobiorreatores mais eficientes, quanto o de melhores 

projetos conceituais do sistema integrado, pode tornar possível a aplicação deste 

método em escala industrial.  

Para isso são apontadas algumas melhorias necessárias ao processo: (1) 

Pré-tratamento químico ou térmico da biomassa algal, com o consequente aumento 

do rendimento de produção de biogás, (2) Produção concomitante de biohidrogênio 

a partir de microalgas e (3) Melhoria do rendimento de produção de biomassa algal 

bem como do teor de lipídios [107][108].  
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O impacto destes resultados sobre a implantação em larga escala desta 

tecnologia é altamente dependente de estudos de modelagem matemática 

adequados. Estes estudos irão permitir a previsão do comportamento do sistema, 

fornecendo uma compreensão mais completa dos processos subjacentes e 

possibilitando o desenvolvimento de métodos mais eficientes de otimização e 

controle do processo. 

 

4.5 Produção de hidrogênio 

 

Os métodos de produção de hidrogênio podem ser classificados de 

acordo com as matérias-primas utilizadas: combustíveis fósseis, água e biomassa.  

Os principais processos de produção de hidrogênio a partir de 

combustíveis fósseis são: reforma do gás natural, oxidação parcial de 

hidrocarbonetos pesados, e gaseificação do carvão.  

A eletrólise é o método mais conhecido para a obtenção de hidrogênio e 

usa água como matéria prima. O método consiste na separação entre hidrogênio e 

oxigênio na molécula de água, após aplicação de uma corrente elétrica. A 

desvantagem desse método é o elevado consumo de energia e o baixo rendimento, 

da ordem de 25 %. Atualmente, apenas 1% da produção mundial de hidrogênio é 

obtido a partir da eletrólise da água [109].  

Os principais métodos biológicos para a produção de hidrogênio são: 

biofotólise (algas e cianobactérias); fotodegradação dos compostos orgânicos 

(bactérias fotossintéticas); fermentação de compostos orgânicos (bactérias 

fermentativas) e sistemas híbridos. Estes processos estão em fase de pesquisa e 

apresentam obstáculos tecnológicos para aplicação em escala industrial [110]. 

 

4.5.1 Produção industrial de hidrogênio 

 

A indústria automotiva tem realizado um grande esforço para o 

desenvolvimento de veículos a célula de combustível, com a previsão da produção 

em série de carros movidos a biohidrogênio, antes do final desta década.  

O biohidrogênio poderia, pelo menos teoricamente, ser uma solução 

definitiva para o problema da poluição ambiental e do efeito estufa, substituindo os 
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combustíveis fósseis [111]. No entanto, a produção de biohidrogênio ainda precisa 

superar alguns problemas técnicos: os métodos de produção são caros e não há 

tecnologia para a produção de uma forma "limpa".  

O método mais comumente utilizado para a produção de hidrogênio em 

escala industrial é a reforma a vapor do gás natural. A principal razão para isto é que 

o gás natural é abundante, estando disponível em quase todas as regiões do 

mundo. Nos processos mais utilizados em escala industrial, o hidrogênio é produzido 

a partir de combustíveis fósseis. Processos em fase de pesquisa como o 

craqueamento termocatalíco do gás natural e a gaseificação do carvão acoplado a 

eletrólise em elevada temperatura, podem vir a ter aplicação industrial a médio e 

longo prazo [112]. 

4.5.1.1 Reforma a Vapor do Metano 

 

A reforma a vapor do metano consiste na reação do metano com o vapor 

d’água a temperaturas elevadas (700-1100 °C) em uma superfície catalítica com a 

produção de gás de síntese composto basicamente pela mistura de hidrogênio e 

monóxido de carbono. Obtem-se por esse método, elevadas taxas de conversão 

(70-80 %). As reações de reforma são realizadas a altas pressões (~20 atm), 

embora sejam favorecidas por condições de baixa pressão. Isto ocorre porque em 

altas pressões, o hidrogênio é um produto mais facilmente armazenável, um fator 

economicamente importante.  

Uma das complicações do processo de reforma é a formação durante o 

processo de carbono, que atua como um veneno do catalisador. Para solucionar 

esse problema, vapor d’água em excesso é utilizado de modo a facilitar a remoção 

do carbono da superfície do catalisador. Com esse procedimento consegue-se obter 

ainda mais hidrogênio pela reação de deslocamento (Water Gás Shift – WGS) entre 

o vapor d’água em excesso e o monóxido de carbono. Através desta reação, dióxido 

de carbono é produzido e usado também para aplicação industrial [113]. 

A reforma a vapor do metano pode ser descrita como uma sequência das 

seguintes etapas: (a) produção do gás de síntese, (b) reação de gas shift e (c) 

purificação da corrente de gás gerada.  

O gás de síntese é produzido pela reação do metano com vapor de água: 
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CH4 + H2O → CO + 3H2       ∆H (25 0 C) = + 206 kJ/mol                                  (Eq. 2) 

Essa reação é endotérmica, com entalpia-padrão de reação igual a +206 

kJ/mol . 

Na reação de gas shift, mais vapor é adicionado ao sistema produzindo o 

deslocamento desejado da reação: 

CO + H2O → CO2 + H2  ∆H (25 0 C) = - 41KJ/mol.           (Eq. 3) 

Esta reação é levemente exotérmica com entalpia-padrão igual a 41 

KJ/mol. 

Os métodos mais comumente utilizados para a purificação do gás de 

síntese, produzido por reforma a vapor, são: (1) processo MEA, que usa a 

monoetanolamina como solvente para captura do CO2, (2) reatores de membrana e 

(3) adsorvedores, como o carvão ativado.  

O monóxido de carbono obtido no processo é combinado com hidrogênio, 

em uma reação de formação de metano: 

CO + 3H2 → CH4 + H2O  ∆H (25 0 C) = - 206KJ/mol           (Eq. 4) 

Essa reação é fortemente exotérmica, por isso a resistência térmica do 

material do reator deve se manter em torno 925 0C [114].   

Com o objetivo de reduzir ao mínimo a concentração de metano no gás 

produzido, as seguintes condições são tipicamente utilizadas: razão vapor : carbono 

igual a 3:5, temperatura de operação de cerca de 850 °C e pressões de até 508 psi. 

A composição típica (em % volume) do gás de síntese a 105 psig, na 

saída do reator de reforma é mostrado na tabela 9. 

 A corrente gasosa produzida no reator de reforma segue para uma 

unidade de recuperação de calor e então, alimenta o reator de gas shift [115][116]. Os 

gases resultantes passam então, através de unidades de purificação, para a 

remoção do CO2, do monóxido de carbono e de outras impurezas residuais.  

Os processos mais comumente utilizados para a purificação do gás de 

síntese, produzido por reforma a vapor, são: (1) processo MEA, que usa a 

monoetanolamina como solvente para captura do CO2, (2) reatores de membrana e 

(3) adsorvedores, como o carvão ativado. 
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Tabela 9 – Composição típica do gás de síntese. 

Componente Volume % 

H2 74 

CO 18 

CO2 6 

CH4 2 

Total 100 

 

Fonte: Steinberg, Brookhaven National Laboratory, Upton, NY, USA, 1989.  

 

A adsorção por troca de pressão (Pressure Swing Adsorption - PSA) 

reduz a complexidade do método convencional, pelo uso de unidades de adsorção 

PSA, em substituição às unidades de absorção química.  

Neste processo, o gás flui através de peneiras moleculares ou leitos de 

carvão ativado, que deixam passar o H2, retendo todos os outros componentes da 

corrente gasosa. Posteriormente, é realizada a regeneração do adsorvente, através 

de expansão adiabática a temperatura ambiente. O gás de saída contendo vapor d’ 

água, CO2, CH4 e CO, alimenta então o forno, suprindo calor ao reator de reforma.  

Unidades PSA produzem uma corrente de H2 com uma pureza superior a 

99 %. A Figura 8 mostra o diagrama de blocos do método para a produção de 

hidrogênio, por meio de reforma a vapor convencional e com o uso alternativo de 

unidades PSA [117]. 

 

 

 

 

 

 

 

 

 



50 

 

Figura 8 – Diagrama de blocos dos processos de produção de hidrogênio por 

reforma a vapor do metano (a) pela rota convencional (b) pela rota alternativa 

(PSA). 

 

Fonte: Steinberg, Brookhaven National Laboratory, Upton, NY, USA, 1989. 

Nos últimos anos, vários avanços no processo de reforma a vapor 

tornaram o processo mais eficiente tanto sob o aspecto técnico quanto econômico. 

Do ponto de vista ecológico, este sistema,no entanto, não é considerado como 

sustentável devido ao alto nível de emissões de CO2 resultantes [117]. 

 

4.5.1.2 Reforma por oxidação parcial do metano 

 

O processo de reforma por oxidação parcial do metano é um dos métodos 

mais conhecidos e antigos de produção de hidrogênio. Neste processo, um 

hidrocarboneto reage com uma quantidade limitada de oxigênio, sendo convertido 

em uma corrente gasosa, a qual é então purificada para produzir hidrogênio.  

A oxidação parcial pode utilizar vários tipos de hidrocarbonetos, incluindo 

aqueles de peso molecular elevado e hidrocarbonetos sólidos.  
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O combustível é tipicamente aquecido até 1400°C na presença de ar ou 

oxigênio, sofrendo então decomposição acompanhada da produção de hidrogênio, 

monóxido de carbono e resíduos. Este processo é seguido pela reação de gas shift. 

Para reduzir as emissões de CO2, um sistema de captura pode ser 

instalado, o que aumenta os custos em 25 a 35% [118][119]. 

 

4.5.1.3 Craqueamento termocatalítico do metano 

 

Os métodos industriais atualmente usados para a produção de 

hidrogênio, tais como a reforma a vapor do gás natural, a oxidação parcial de 

hidrocarbonetos pesados e a gaseificação do carvão são processos complexos com 

um grande número de etapas. Estes processos resultam na emissão de grandes 

quantidades de CO2 para a atmosfera. Adicionalmente, monóxido de carbono é 

produzido como subproduto, o que torna o uso de um processo de separação 

necessário para obtenção de hidrogênio com elevado grau de pureza, tal como 

requerido para aplicação em células de combustível (fuel cells).  

Uma alternativa ambientalmente sustentável é o processo de 

craqueamento termocatalítico (Thermo Catalytic Cracking - TCC) do gás natural ou 

metano que consiste em uma única etapa de reação, com a produção de hidrogênio 

e carbono [120].  

A reação de decomposição termocatalítica pode ser representada pela 

equação química (5), abaixo. 

 

CH4 → C + 2H2  ∆H = +75,6 KJ    (Eq. 5) 

 

A decomposição térmica do gás natural tem sido tradicionalmente 

praticada para a produção do pigmento “negro de fumo” (carbon black), usado como 

matéria-prima para o processo de vulcanização de pneus de borracha, na produção 

de revestimentos industriais e na obtenção de tintas de impressão. No processo 

industrial, o hidrogênio é parcialmente reutilizado, fornecendo uma parte da energia 

térmica necessária ao processo. A reação é convencionalmente conduzida de 

maneira descontínua, utilizando uma série de fornos a pressão próxima da 

atmosférica. A chama produzida pela combustão da mistura metano - ar é utilizada 

para aquecer tijolos refratários a temperatura de cerca de 1400 °C. O fluxo de ar é 
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então desligado e a decomposição do metano continua até que a temperatura 

chegue a 800 °C.  

Partículas de carbono com diâmetros da ordem de micrômetros são 

coletadas em um filtro de mangas instalado na corrente gasosa de saída. Este fluxo 

de gás é então utilizado para aquecer uma segunda fornalha, enquanto ocorre a 

decomposição do metano no primeiro forno [115]. A Figura 9 mostra um diagrama de 

fluxo do processo contínuo. 

Figura 9 – Diagrama de fluxo do processo contínuo de produção de H2. 

 

Fonte: Steinberg, Brookhaven National Laboratory, Upton, NY, USA, 1989. 

Alternativamente, têm sido utilizados reatores de leito fixo para o 

craqueamento térmico catalítico do gás natural por meio de um processo contínuo.  

Por este método, são empregados catalisadores com o objetivo de aumentar a taxa 

de decomposição. A decomposição do metano ocorre em centros ativos na 

superfície do metal onde ocorre a produção de hidrogênio e a deposição de carbono. 

Metais a base de níquel são frequentemente utilizados como catalisadores no 

intervalo de temperatura de 500 a 7000 C.  

Durante o processo, o carbono depositado sobre o catalisador na forma 

de filamentos promove em certa medida, uma atividade catalítica favorável. Uma 

parte do carbono, no entanto, é depositada na forma encapsulada no interior do 

retículo metálico, o que provoca a desativação do catalisador. Para o funcionamento 

do processo contínuo, a regeneração do catalisador é necessária. Isto é realizado 

através da circulação do catalisador entre os setores de craqueamento e 

regeneração do reator de craqueamento. Nestes sistemas, a deposição de carbono 
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sobre o catalisador pode levar a queda de pressão através do leito fixo com uma 

queda de eficiência da transferência de calor, o que pode acarretar um aumento 

excessivo de temperatura e a sinterização do catalisador.   

Entre as vantagens dos reatores de leito fluidizado estão a possibilidade 

de movimento cíclico do catalisador entre os setores de craqueamento e de 

regeneração. Existe também a vantagem da utilização de partículas de catalisador 

com granularidade baixa, o que melhora a eficácia da ação catalítica. Eles 

apresentam uma transmissão de calor e massa mais eficientes que reatores de leito 

fixo [121].  

Diferentes catalisadores à base de metais de transição têm sido 

estudados (por exemplo, Ni, Co e Fe) com a finalidade de reduzir a temperatura 

máxima da decomposição térmica do metano [122][123]. No entanto, a utilização de 

catalisadores metálicos conduz aos problemas já citados de desativação do 

catalisador. Assim, na maioria dos casos, a regeneração do catalisador é feita pela 

queima do carvão de modo a removê-la da superfície do metal [124] [125][126][127]. Este 

processo leva a produção de uma quantidade razoável de CO2 que é comparável à 

dos processos convencionais. Todos esses fatores impõem sérias restrições à 

implantação comercial do processo.  

A Figura 10 mostra o funcionamento de um reator de leito fluidizado, 

originalmente projetado para reforma seca do metano. Este reator pode ser 

facilmente configurado para realizar o craqueamento termocatalítico do metano, com 

alguns ajustes: (1) Desligamento da alimentação da corrente de CO2, (2) 

Substituição do catalizador por um tipo adequado à reação de craqueamento e (3) 

Ajuste da temperatura de operação e das vazões alimentação. 
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Figura 10 –  Reator de craqueamento termocatalítico. 

 

 

 

Fonte: César de abreu,  A. M. ; Universidade Federal de Pernambuco, Recife-Pe, 2008. 

 

A utilização de catalisadores à base de carbono tem em vários aspectos, 

vantagens sobre o uso de catalisadores metálicos. Entre elas podem ser citadas a 

pronta disponibilidade de matéria-prima, baixo custo e boa durabilidade. A principal 

vantagem, no entanto, é que os catalisadores de carbono não necessitam de 

separação do carbono produzido pela reação de decomposição, evitando desse 

modo a produção de emissões de CO2 no porcesso de regenaração do catalizador. 

Muradov, do Centro de Energia Solar da Flórida, nos EUA (Florida Energy 

Solar Center - FSEC), estudou o uso de diferentes fontes de catalisadores de 

carbono para a reação de decomposição do metano e do gás natural incluindo o 

carvão ativado (Activated Carbon – AC) e grafite (Carbon Black – CB). Um modelo 

cinético da reação foi desenvolvido e os parâmetros cinéticos foram determinados ( 

constantes de velocidade, energias de ativação, etc.). A Figura 11 mostra a curva de 

decomposição do metano, utilizando um catalisador do tipo CB – 850, obtida por 

Muradov [129]. 
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Figura 11 - Dados experimentais (círculos) e curva de ajuste de dados usando 

um modelo cinético. 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

Fonte: Muradov, N.; Florida Solar Energy Center, FL-USA, 2000. 

 

Nestes experimentos também se observou que o hidrogênio é produzido 

de forma substancialmente puro, um pré-requisito para sua utilização em células de 

combustível. O carbono resultante do processo tem um grande potencial de 

mercado, tanto em indústrias tradicionais (borracha, plásticos, tintas, etc), quanto na 

indústria metalúrgica. O custo total de produção de hidrogênio é fortemente 

influenciado pelo preço do gás natural utilizado como matéria-prima. No entanto, o 

carbono obtido como produto secundário, pode fazer com que este processo seja 

pensado para aplicações em escala industrial [127][128]. A Figura 12 mostra exemplos 

do carbono gerado nos reatores termocatalíticos de craqueamento do metano. A 

Figura 13 mostra um diagrama comparando as emissões de CO2 dos processos 

industriais de produção de hidrogênio. 
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Figura 12 - Amostras de carbono dos reatores de craqueamento 

termocatalítico do metano. 

 

 

Fonte: Wullenkord , Forschungszentrum Jülich, Germany, 2010. 

 

Figura 13 – Comparação das emissões de CO2 dos diversos processos 

industriais de produção de hidrogênio. 

Fonte: Muradov, N.; Florida Solar Energy Center, FL USA, 2000. 

 

4.5.2 Produção biológica de hidrogênio 

 

A produção de hidrogênio a partir de um determinado microrganismo é um 

processo que faz parte do seu metabolismo celular natural. A energia química das 

células é obtida a partir da radiação solar, no caso de organismos fotossintéticos ou 

da oxidação de compostos produzidos por organismos autotróficos. Os organismos 

degradam as moléculas orgânicas a fim de obter a energia livre na forma de ATP, 

que é o principal meio de transporte de energia química das células.  
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A produção de hidrogênio nas células é dependente da presença de 

enzimas que catalisam a reação: 

                               (Eq. 6) 

As enzimas responsáveis por esta reação são: nitrogenase, Fe-

hidrogenase e Ni-Fe-hidrogenase.  

O metabolismo das células é ajustado de modo a que cada tipo de 

molécula seja produzido em quantidades apropriadas para as necessidades da 

célula. Se houver maior produção de uma determinada substância, a célula utiliza 

mecanismos de inibição enzimática para reduzir este excesso. Desse modo, a 

produção de grandes quantidades de hidrogênio inibe a atividade enzimática das 

células no sentido de reduzir esta produção e atingir uma concentração de estado 

estacionário [130]. Desse modo os processos naturais apresentam uma limitação 

termodinâmica intrínseca que se reflete em baixos rendimentos de produção 

biológica de hidrogênio. 

Microrganismos produtores de hidrogênio pertencem a duas classes 

principais: organismos fotossintéticos e organismos fermentativos. Na primeira 

categoria, os microorganismos dependem de luz como fonte primária de energia, 

enquanto que na segunda, eles obtêm essa energia a partir da oxidação de 

moléculas orgânicas, não necessitando de luz para sua sobrevivência. Em ambos os 

casos, o hidrogênio é produzido pela decomposição de um substrato. Entre os 

microrganismos fotossintéticos estão as microalgas verdes e as cianobactérias. 

Estes organismos produzem hidrogênio a partir da água por biofotólise direta [131][132].  

Bactérias fotossintéticas pertencem a este grupo também, mas produzem 

hidrogênio pela decomposição fotoquímica de compostos orgânicos (biofotólise 

indireta). Na categoria de sistemas fermentativos estão as bactérias fermentativas, 

que são microrganismos que produzem H2 durante a fermentação de substratos 

orgânicos. Em um biosistema equilibrado, a produção de hidrogênio por uma classe 

de microrganismos é acompanhada do consumo do mesmo por microorganismos de 

outras classes [133].  

A Figura 14 mostra as categorias de microrganismos produtores de 

hidrogênio e a tabela 10 mostra alguns dos microrganismos produtores de 
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hidrogênio em cada uma das categorias. A tabela 10 mostra uma comparação entre 

os métodos de produção biológica de hidrogênio. 

 

Figura 14 – Categorias de microorganismos produtores de hidrogênio. 

 

 

Fonte: Furigo Jr., A.; Departamento de Engenharia Química e Engenharia de Alimentos, UFSC, 

2006. 

 

Tabela 10 – Microrganismos produtores de hidrogênio em cada uma das 

categorias. 

Classificação Microrganismos 

Microalgas 

Verdes 

Scenedesmus obliquus, Chlamydomonas reinhardii e Chlamydomonas 

maewusii 

Cianobactérias Anabaena azollae, Anabaena CA, Anabaena variabilis, Anabaena cylindrical, 

Nostoc muscorum, Nostoc spongiaeforme e Westiellopsis prolifica 

Bactérias 

Fotossintéticas 

Rhodobacter sphaeroides, Rhodobacter capsulatus, Rhodobacter sulidophilus, 

Rhodopseudomonas sphaeroides                                                                                             

Rhodopseudomonas palustris, Rhodopseudomonas capsulate,  

Rhodospirillum rubrum, Chramatium sp. Miami PSB 1071, Chlorobium limicola, 

Thiocapsa roseopersicina and Halobaxterium halabium. 

Bactérias 

Fermentativas 

Enterabacter aerogenes, Enterbacter cloacae, Clostridium butyricum, 

Clostridium pasterianum, Desulfovibria vulgaris, Magashaera elsdenii, 

Citrobacter intermedius and Escherrichi coli. 

 

Fontre: Prado, A. C.; Sommer, E. M.; Bonamigo, P. R., Produção Biológica de Hidrogênio P1 
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Tabela 11 – Comparação entre os processos de produção de biohidrogênio. 

 

Classificação Vantagens Desvantagens 

Microalgas Verdes  Substrato: Água.  Necessita de Iluminação. 

 Necessita de atmosfera pobre em O2 . 

 

Cianobactérias  Substrato: Água. 

 Nitrogenase produz H2. 

 Habilidade de fixar N2. 

 Necessita de Iluminação Natural. 

 Inibição da nitrogenase pelo O2. 

 Hidrogenase deve ser eliminada para 

não degradar o H2 formado. 

 Liberação de CO2. 

 

Bactérias 

Fotossintéticas 

 Substrato: residuos e 

efluentes. 

 Habilidade de usar 

amplo espectro de luz. 

 Necessita de iluminação constante. 

 Liberação de CO2. 

 Problemas de poluição. 

   

Bactérias 

Fermentativas 

 Substrato: ampla 

variedade de fontes de 

carbono. 

 Não necessita de luz 

para produzir H2. 

 Metabólitos de elevado 

valor agregado. 

 Processo anaeróbico,  

 Problemas de poluição. 

 Liberação de CO2. 

 

Fonte: Castro, J. V. , Produção Biológica de Hidrogênio , 2005. 

 

4.6 SIMULAÇÃO DAS ROTAS PROPOSTAS PARA RECICLAGEM DE 

CO2  UTILIZANDO O SOFTERWARE  ASPENHYSYS   

Software de simulação baseados em flowsheets de plantas químicas e 

biotecnológicas são ferramentas únicas para análise da viabilidade técnica e 

econômica de instalações industriais. O estabelecimento das condições ótimas de 

operação, os requisitos para controle automático e a estimativa de viabilidade 

econômica do processo são consideravelmente facilitadas se é feito uso dessas 

ferramentas computacionais visando o desenvolvimento da modelagem para a 

simulação dos processos envolvidos. Essas ferramentas possuem bibliotecas 
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próprias com modelos matemáticos e bases de dados cinéticos e termodinâmicos 

que descrevem as reações para um grande número de processos químicos e 

biotecnológicos. Como resultado final, esses programas calculam os balanços de 

massa e energia, fornecem o dimensionamento dos equipamentos e efetuam os 

cálculos dos custos de capital e de operação do processo [134][135].  

A possibilidade de simular o processo através do flowsheet “completo” da 

planta de produção de microalgas torna possível a análise das interações entre as 

diversas operações e, desse modo, a detecção de pontos críticos, como o efeito da 

reciclagem de correntes. Por meio dessa análise pode-se assegurar a utilização 

ótima dos recursos disponíveis, o que acarreta um impacto direto na economia do 

processo, podendo ser um fator decisivo para a sua viabilidade econômica e 

minimização dos impactos ambientais [136][137][138]. 

A simulação dos processos de produção de biomassa a partir de 

microalgas requer o uso de modelos matemáticos [139][140][141][142] para descrever o 

crescimento das microalgas em diferentes condições de operação e em diferentes 

meios de cultura [143][144]. O objetivo da modelagem matemática é a obtenção de um 

modelo de alta exatidão, com boa capacidade preditiva que se constitui uma 

poderosa ferramenta para o projeto de fotobiorreatores, para a otimização das 

condições de funcionamento e controle do fotobiorreator e para a obtenção das 

condições ideais de operação (por exemplo, a concentração de biomassa), 

permitindo a estimativa em tempo real do crescimento de microalgas [145][146].  

Os modelos puramente cinéticos têm uma capacidade limitada de 

modelar o comportamento dinâmico dos sistemas de cultivo de microalgas. Estão 

sendo desenvolvidos modelos fotossintéticos determinísticos para fotobiorreatores 

como o sistema do “complexo fotossintético” (PSF – PhotoSynthetic Factory), 

proposto por Eilers e Peeters [147]. O mesmo modelo PSF foi empregado nos 

trabalhos da equipe do Prof Merchuk [148]. A aplicação direta do modelo PSF na 

modelagem de fotobiorreatores depende da possibilidade do cálculo das trajetórias 

das células de microalgas. O conhecimento das trajetórias de cada célula individual, 

permite conhecer o “histórico de irradiação” das células, ou seja, a “fatia” de tempo 

de irradiação recebida por cada célula ao longo de seu percurso. A partir desse dado 

a densidade de microalgas em tempo real no cultivo pode ser determinada.  

A principal dificuldade dessa técnica é a determinação do histórico de 

irradiação de bilhões de células e a sua relação com os parâmetros hidrodinâmicos. 
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Este problema é resolvido pelo método CARPT (Computer Automated Radioactive 

Particle Tracking – Rastreamento de Partículas Radioativas Automatizada por 

Computador). Com a aplicação dessa técnica ao modelo PSF pode-se determinar os 

efeitos da concentração da biomassa, da geometria do reator e da taxa de areação 

sobre os padrões de irradiação. Essa abordagem é particularmente importante para 

a metodologia de scale-up de fotobiorreatores[149]
. 

Outra técnica de acoplamento da trajetória de células de algas com a 

distribuição de irradiação no fotobiorreator, utiliza um código comercial de 

modelagem fluidodinâmica  – CFD (Computer Fluid Dynamics)  da Fluent-Ansys Inc. 

em  Canonsburg, Pensilvânia, EUA,  que fornece as coordenadas de centenas de 

partículas fluindo através do sistema em um determinado instante de tempo, e em 

seguida um programa específico faz a descrição estatística do intervalo de tempo 

gasto pelas células de microalgas nas zonas clara e escura do reator, para cada 

instante de tempo.  

Os resultados do histórico de irradiação são apresentados na forma 

estocástica e adaptado ao código de CFD, podendo então, ser utilizado como uma 

variável estocástica de entrada para o modelo determinístico PSF. Para a 

determinação da influência dos parâmetros geométricos sobre o histórico de 

irradiação, corridas repetidas do código de CFD precisam ser realizadas dentro de 

um processo de otimização [149][150][151][152].  

Os modelos matemáticos descrevendo as várias etapas do processo de 

produção de microalgas são implementados por softwares comerciais de simulação 

que permitem obter os seguintes resultados: 

 Projeto conceitual para a rota tecnológica proposta, pela indicação 

dos itens mais adequados, na escolha das matérias primas utilizadas, 

operações unitárias envolvidas, equipamentos e insumos utilizados, 

etc [153]. 

 Flowsheet “ótimo” para o processo de obtenção de microalgas entre 

alternativas com diferentes operações envolvidas e com diferentes 

possibilidades de reciclagem das correntes. 

 Estimativas da quantidade de CO2 fixado na microalga para o 

processo de produção de microalgas, tendo como fontes de CO2 os 

gases efluentes das chaminés de usinas termoelétricas [154].  
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 Análise de viabilidade econômica do processo de produção de 

microalgas [155].  

 Dados para o scale up do processo visando a implantação de uma 

instalação industrial [156]. 

 

4.7 ANÁLISE DE VIABILIDADE ECONÔMICA DA ROTA R2C2 

PROPOSTA 

O uso de simuladores de plantas químicas como o AspenHysys, permite 

além da análise da viabilidade técnica de rotas tecnológicas, a sua avaliação 

econômica. Esta análise é feita através dos cálculos de balanço de massa e energia, 

que a partir do dimensionamento dos equipamentos efetuado pelo AspenHysys no 

flowsheet final preparado para uma rota específica, fornece os cálculos de custos de 

capital e de operação do processo.Esse procedimento permite decidir se a rota 

tecnológica estudada preenche as especificações técnicas requeridas e pode 

representar um projeto de implantação industrial viável [157].  

Como uma abordagem preliminar para essa análise é interessante 

verificar se a rota analisada apresenta um balanço energético favorável. 

 

4.7.1 Avaliação Energética da rota R2C2. 

 

O Balanço de energia permite a análise em termos de economia de 

energia de cada um dos setores que compõem o processo químico representado 

pelo flowsheet da rota analisada. Ele permite verificar a geração, transformação e 

consumo dos recursos energéticos, de forma sistemática e com alto nível de detalhe 

[158]. Esses dados energéticos podem servir como uma importante base de dados 

para determinar estratégias de gestão de energia, no sentido de otimizar os recursos 

energéticos.  

A idéia básica do balanço de energia é a aplicação da primeira lei da 

termodinâmica, segundo a qual a energia envolvida em qualquer sistema se 

conserva. Embora a energia de um sistema não possa se perder ou ser aniquilada, 

ela pode se dissipar durante o percurso entre a entrada e a saída do sistema. Desse 

modo, a energia obtida na saída do sistema não apresenta o mesmo potencial para 

o desempenho físico que a energia introduzida na entrada do sistema [158][159][160].  
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4.7.2 Avaliação Econômica da rota R2C2. 

 

A avaliação econômica de um processo químico consiste na construção 

de uma métrica de avaliação do seu desempenho econômico. Esse procedimento 

deve indicar se o processo é economicamente viável e se sua implantação é 

possível, no sentido de se tornar um empreendimento rentável. Além disso, a análise 

econômica do processo fornece argumentos para a otimização do processo do 

ponto de vista econômico [161].  

Nesse trabalho, utilizaram-se três cenários para a análise de viabilidade 

econômica da rota proposta. O primeiro cenário, menos favorável do ponto de vista 

econômico, leva em conta o funcionamento da planta tal como representada no 

flowsheet da Figura 34. O segundo cenário leva em conta a possibilidade não 

registrada no flowsheet, de reciclagem da corrente proveniente do efluente do reator 

UASB para o fotobiorreator e para produção de fertilizantes. O reator UASB possui 

uma alta eficiência de degradação de matéria orgânica, com alta taxa de redução de 

DQO (Demanda Química de Oxigênio) do efluente de alimentação, no entanto deixa 

o efluente de descarga do reator com níveis ainda altos de fósforo e nitrogênio 

inorgânicos[84]. Pode-se aproveitar, desse modo dois componentes importantes do 

ponto de vista econômico para o processo: a água e os nutrientes contidos no 

efluente. O terceiro cenário leva em conta a obtenção de créditos de carbono 

proveniente dos fundos internacionais para a mitigação de CO2.  

O procedimento adotado para a análise inclui o cálculo dos parâmetros 

econômicos básicos, quais sejam: volume de investimento necessário, custo de 

produção, preço de venda do produto e a rentabilidade do processo [162].  

Os custos de um processo químico podem ser divididos em custos de 

capital e custos de operação.  

Os custos de capital são despesas cujo montante têm um valor fixo, 

independente do nível de desembolso. Custos de capital incluem as despesas de 

bens tangíveis, tais como a compra de equipamentos e máquinas, bem como as 

despesas com ativos intangíveis, como marcas e desenvolvimento de software.  

Os custos de operação são as despesas relacionadas com a operação da 

planta, e incluem os custos de instalação e manutenção de equipamentos. Eles são 

os custos dos recursos utilizados para manter a planta química em funcionamento. 
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Os custos operacionais se dividem em duas grandes categorias: 

 Custos fixos, que independem da capacidade de produção da planta. 

Os custos fixos incluem itens com aluguel do prédio e impostos, e têm 

de ser pagos independentemente de qual estado de funcionamento a 

planta esteja. 

 Custos variáveis, que podem variar dependendo da taxa de produção. 

Os custos variáveis incluem custos como serviços de 

telecomunicações, consumo de eletricidade, manutenção das 

instalações e equipamentos, materiais de consumo, pagamento de 

pessoal, consumo de utilidades e tratamento ou descarte de resíduos. 

 

Um estudo de viabilidade econômica de um processo químico é 

geralmente conduzido em quatro etapas: (a) levantamento de dados; (b) seleção de 

critérios de avaliação; (c) escolha da metodologia de cálculo e (d) determinação dos 

parâmetros econômicos básicos. 

 

a) Levantamento de dados.  

 

Inicialmente é necessário se fazer um levantamento detalhado dos vários 

aspectos que compõem a atividade produtiva envolvida. Esse levantamento deve 

incluir informações, tais como: taxa de produção da planta química; quantidade, 

natureza e preço das matérias primas, insumos e utilidades empregadas; número e 

função dos operários necessários para operar e administrar a produção; 

especificação (potência, capacidade de produção, material de fabricação, etc.) e 

quantidade dos equipamentos requeridos para se atingir a produção planejada; 

necessidade de manutenção dos equipamentos e instalações da planta; 

necessidade de tratamento e descarte de efluentes indesejáveis para minimizar os 

impactos ambientais; necessidade de instalação de dispositivos de segurança e 

malhas de controle para a operação segura e automatizada da planta; custos e 

exigências oriundos da legislação tais como impostos e registros fiscais; mercado 

consumidor e logística de distribuição do produto. 

 

b) Seleção de critérios de avaliação. 
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Após a etapa de coleta de dados é necessário a escolha de critérios para 

avaliar a economia do processo [163]. Dentre os critérios mais usados para esse fim, 

estão a taxa de retorno do investimento (Rate of Investment Return – RIR) e o tempo 

de retorno do investimento (Pay Back Time – PBT).  

A RIR avalia o lucro obtido da comercialização do produto, após um 

período fixado de operação da planta.  

O PBT avalia o período de retorno do investimento, isto é, o tempo 

requerido, após o início de operação da planta industrial, para recuperar o capital 

investido.  

Nesse trabalho optou-se pelo critério de avaliação baseado no PBT. 

 

c) Escolha da metodologia de cálculo. 

 

O próximo passo para a avaliação econômica é a escolha da metodologia 

adequada para o cálculo dos itens básicos que constituem a análise de viabilidade 

do processo químico.  

As metodologias tradicionalmente utilizadas para esse fim utilizam 

abordagens empíricas para a estimativa de custos fixos e operacionais, além dos 

investimentos, tais com a modelagem econômica com base em correlações [163][164] 

para a estimativa de custos de equipamentos instalados no processo. Essas 

correlações permitem a atualização dos valores calculados com respeito à variação 

inflacionária de preços de bens e de energia utilizados, bem como das utilidades 

empregadas em geral.  

O uso de simuladores como o AspenHysys permite uma abordagem mais 

exata e flexível para a realização dos cálculos de viabilidade econômica de 

processos químicos. O Aspen Economic Evaluator (AEE) é uma ferramenta 

disponível no AspenHysys que permite a avaliação de forma rápida e confiável, 

fornecendo projeções de custos mais precisas e detalhadas para as iniciativas 

propostas. 

 A tecnologia Aspen Icarus (Icarus Process Evaluator – IPE) é a base do 

AEE[182], constituindo-se um padrão para avaliação de projetos industriais. Essa 

tecnologia segue uma abordagem única em que cada equipamento, é representado 

por modelos de instalação que permitem avalições econômicas abrangentes do 

processo com um todo.  
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Nesse trabalho foi realizada uma avaliação preliminar de viabilidade 

econômica da rota selecionada, usando correlações empíricas, comumente 

empregadas na análise econômica de processos biotecnológicos, segundo o 

procedimento descrito por Petrides [163]. 

 

d) Cálculo dos parâmetros econômicos básicos. 

 

O cálculo dos parâmetros econômicos básicos envolve a determinação 

dos itens envolvidos na análise de viabilidade do processo, quais sejam: custo de 

capital, custo de operação, receita obtida com os produtos e custo total de 

investimento.   
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5. METODOLOGIA 

 

A metodologia empregada nesse trabalho baseia-se na construção de 

diagramas de blocos (Block Flow Diagrams - BFDs), onde após a seleção das 

matérias primas primas e as respectivas  operações unitárias a serem realizadas em 

equipamentos específicos, visando a construção de fluxogramas de processos 

(Process Flowsheets - PFDs). Critérios de seleção são então aplicados e os PFDs 

selecionados são tratados por software comercial para simulação de processos 

(AspenHysys, da AspenTech) para avaliação do desempenho do processo em 

termos do equilíbrio entrada-saída de energia[33].  

Para avaliação preliminar de rotas tecnológicas para reciclagem de CO2 

dos gases de emissão de termoelétricas, duas alternativas foram selecionadas.  

A rota 1 usa diretamente o gás natural, utilizado como combustível nas 

termoelétricas, ou o gás de combustão previamente resfriado e livre de sólidos em 

suspensão que após ser pré-tratado é submetido ao processo de purificação com 

MEA. A rota 1 leva a obtenção de energia ou produtos químicos. 

 A rota 2 envolve a utilização de biomassa obtida do cultivo de microalgas 

para a obtenção de biohidrogênio.  

O estudo de cenários alternativos pode ser feito através de diagrama de 

blocos representando os processos envolvidos em cada uma das rotas 

estabelecidas. 

 

5.1 AVALIAÇÃO TÉCNICA  DAS ROTAS PROPOSTAS  

 

A avaliação técnicadas rotas propostas é feita a partir da construção no 

ApenHysys do  Fluxograma de Processos (Process Flowsheet Diagram- PFD), 

referente a cada uma das rotas.  

O projeto conceitual dos processos envolvidos em cada rota pode ser 

desenvolvido pela escolha das matérias-primas, insumos, equipamentos e condições 

operacionais. Este procedimento leva à criação de um fluxograma representativo 

para cada rota proposta. O programa AspenHysys  é então utilizado para 

implementar o cálculo dos balanços de massa e energia em cada fluxograma.  
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5.1.1 Rota 1: Produção de energia/produtos químicos 

 

Etapas: 

 Processo de absorção MEA; 

 Biofixação do CO2 em fotobiorreator.  

 Gaseificação da biomassa úmida para a produção de singás.  

 Introdução na câmara de combustão para aumentar a geração de 

energia ou utilização na síntese de produtos químicos. 

 

No cenário 1, o gás natural é submetido a reações de conversão por 

reforma a vapor que conduzem diretamente ao singás. Por sua vez, no cenário 2, a 

corrente de CO2 purificada é injetada no fotobiorreator para o crescimento de 

microalgas. A biomassa produzida é então submetida a um processo de 

gaseificação para produzir gás de síntese. A Figura 15 mostra o diagrama de bloco 

dos dois cenários acima descritos.  

 

Figura 15 - Diagrama de blocos para os dois cenários propostos da rota 1. 

 

 

Para a rota 1 o cenário 1,  o processo proposto é descrito no AspenHysys 

colocando em série dois fluxogramas: Captura MEA e Reforma a Vapor.  

O cenário 2  é descrito colocando em série três fluxogramas: Captura 

MEA e Crescimento de Microalgas em Fotobiorreator e Gaseificação.  
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Para cada fluxograma desenvolvido, o AspenHysys realiza a simulação 

através do cálculo dos balanços de massa e energia. Além disso, fornece as 

condições de funcionamento e as composições de cada fluxo, o fluxo de calor das 

correntes de entrada e o status das operações unitárias envolvidas.  

 

5.1.1.1 Captura de CO2 utilizando MEA 

 

Nesse processo, uma instalação de tratamento de gás de combustão é 

simulada. A corrente de gases de combustão é alimentada em uma coluna de 

contactação utilizando como meio absorvedor a monoetanolamina (MEA) com uma 

concentração de 28% de peso em MEA. A coluna de contactação é composta por 20 

estágios. A corrente rica em amina é vaporizada passando na coluna de contactação 

da pressão inicial de 7000 kPa para 620 kPa . Nesse processo é liberada a maior 

parte dos hidrocarbonetos absorvidos.  

A corrente resultante entra então, no trocador de calor RLHX (Rich-Lean 

Heat Exchanger). No trocador RLHX, a amina rica é aquecida até a temperatura de 

alimentação do regenerador com coluna de contactação de 20 estágios à 

temperatura de 105 0 C. O gás ácido deixa o topo do regenerador à temperatura de 

101 0C, enquanto que a corrente de aminas exaurida é liberada como produto de 

fundo a cerca de 125 0 C. A amina exaurida é resfriada e reciclada de volta para o 

contactor [165][166]. O fluxograma de Captura MEA é mostrado na Figura 16.  

 

Figura 16 - Fluxograma do processo MEA. 
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5.1.1.2 Reforma a vapor do gás natural 

 

A conversão da corrente de gás natural purificado em gás de síntese é 

modelada utilizando duas reações de conversão e uma reação de equilíbrio. Na 

simulação desse processo são necessários três reatores.  

No processo autotérmico o metano reage com oxigênio em um reator de 

combustão. Em seguida ocorre a reação do metano com o vapor d’agua em 

excesso, simultaneamente à reação de combustão. O modelo requer para isso a 

utilização de cinco reatores, já que as reações de conversão e equilíbrio não podem 

ser alocadas para o mesmo reator no AspenHysys.  

O gás natural desulfurizado é a fonte de hidrogênio, que sofre as reações 

de reforma quando combinado com vapor. O ar é adicionado ao reator a uma vazão 

controlada tal que a relação desejada de H2:N2 no gás de síntese seja alcançada. O 

oxigênio do ar é consumido em uma reação exotérmica de combustão, enquanto o 

nitrogênio inerte passa através do sistema.  

A adição de vapor serve o duplo objetivo de manter a temperatura do 

reator e assegurar que o metano em excesso na corrente de gás natural seja 

inteiramente consumido. Nos últimos dois reatores, as reações de deslocamento do 

equilíbrio vapor d’água-gás ocorrem, a medida que a temperatura da corrente é 

sucessivamente reduzida [167][168][169]. A simulação do processo de reforma a vapor foi 

então realizada a partir do flowsheet mostrado na Figura 17.  

Os parâmetros operacionais das correntes de entrada utilizados foram: 

 Temperatura = GN: 371,1 0C; H2O: 246,11 0C. 

 Pressão = 3447 kPa 

 Vazão mássica do Gás Natural = 1456 kg/h 

 Vazão mássica do Vapor do Reator de Reforma (246,11 0C, 

3447 kPa) = 4249 kg/h. 

 Vazão mássica do Metano = 1456 kg/h. 
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Figura 17 – Fluxograma do processo de reforma a vapor. 

 

5.1.1.3 Cultivo de microalgas no fotobiorreator 

 

A conversão da biomassa de microalgas em Singás é modelada através 

de um procedimento em duas etapas: (1) o CO2 da corrente de gás de combustão é 

convertido em biomassa e (2) a biomassa é convertida em gás de síntese por meio 

de gaseificação. Na primeira etapa, o processo de fotossíntese das microalgas é 

representado de forma simplificada pela equação química abaixo[30]:  

        
        
                                    (Eq. 12) 

A composição da microalga, como dado de entrada da simulação, foi 

obtida a partir das relações carbohidrato/CO2 (C/CO2), proteína/carbohidrato (P/C) e 

lipídio/carboidrato (L/C). Nesta simulação foram utilizadas as relações referentes à 

Isochysys Galbana (C/CO2 = 0,5; P/C = 2,42 e L/C = 1,18).  

O fluxograma Cultivo de Microalgas no fotobiorreator é mostrado na 

Figura 18 abaixo. 
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Figura 18 – Fluxograma da Produção de biomassa algal a partir da Isochrysys 

Galbana referente a rota 1, cenário2.  

 

A composição bioquímica da biomassa obtida (em base seca) foi: (a) 

lipídios: 25,7%; (b) proteínas: 52,6% e (c) carbohidratos: 21,7%.  

 

5.1.1.4 Gaseificação 

 

O processo de gaseificação é modelado utilizando um reator de Gibbs [33]. 

O reator de Gibbs calcula as composições que saem de forma tal que o equilíbrio de 

fases e o equilíbrio químico das correntes de saída sejam atingidos. Para calcular a 

composição da corrente do produto, a condição de energia livre de Gibbs mínima no 

sistema de reação em equilíbrio é usada. É assumido que nem os componentes 

puros, nem a mistura de reagentes se comportam idealmente.  

O Singás é constituído principalmente por hidrogênio, monóxido de 

carbono, e CO2, e tem cerca da metade da densidade de energia do gás natural[170].  

A fim de produzir mais hidrogênio a partir da mistura original, vapor d’água 

é fornecido de forma adicional para promover a reação de “gas shift”:  

 

                                 (Eq. 13) 
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A separação do singás da mistura gasosa produzida no gaseificador é 

modelada utilizando o “separador de componentes” (component splitter). As 

correntes individuais componentes da mistura são calculadas a partir dos valores 

especificados dos fatores de separação. O processo de gaseificação está 

apresentado na Figura 19.  

 

Figura 19 – Fluxograma da Gaseificação de Biomassa.  

 

As características desejáveis para as diversas aplicações do gás de 

síntese e as condições do gás de combustão da termoelétrica usadas na simulação 

são apresentadas na Tabela 12. 

 

Tabela 12 – Características qualitativas do Singás obtido por simulação 

Produto 
 

Combust.(*) 
 

MeOH H2 Gás de Combustão 

 
 

   Refervedor Turbina 

H2/CO 0,6 ~2 Alto Não import. Não import. 

CO2 Baixo Baixo Não import. Não Crítico Não Crítico 

Hydrocarbonetos Baixo Baixo Baixo Alto Alto 

N2 Baixo Baixo Baixo Reduz a 

Capac. Cal. 

Reduz a 

Capac. Cal. 

Capacidade  

Calorífica 

Não import. Não import. Não import. Alto Alto 

Pressão (bar) ~20-30 ~20 fase liq. 

~140 fase vap. 

~28 Baixo ~400 

Temperatura, 
o
C 200-300 

300-400 

100-200 100-200 250 500-600 

(*) Combustíveis Sintéticos & Diesel 

Fonte: www.netl.doe.gov/technologies/coalpower/gasification/pubs/pdf/BMassGasFinal.pdf 
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5.1.1.5 Geração de Energia 

 

Para a simulação do setor de geração de energia foi considerada a 

condição de estado estacionário, em que ocorrem apenas variações desprezíveis 

dos parâmetros de operação.  

O pacote termodinâmico PRSV-LK foi usado para modelar o diagrama de 

fluxo do processo.  

O gás natural (4236 m3/h, 16000 kPa), com a composição mostrada na 

Tabela 13 foi empregado [171][172].  

Algumas considerações foram feitas para a simulação no AspenHysys : 

 Considerou-se a câmara de combustão da termoelétrica como um 

reator de conversão do Hysys com taxa de conversão de 100%. 

 Considerou-se condições adiabáticas para os compressores, turbinas, 

refervedor e trocador HRSG. 

 As perdas de conversão mecânicas e energéticas foram consideradas 

desprezíveis. 

 

Tabela 13 – Composição do Gás Natural. 

 

N2 CO2 CH4 C2H6 C3H8 i-C4H10 n-C4H10 i-C5H12 n-C5H12 

0,0223 0,0008 0,9341 0,0360 0,0061 0,0002 0,0001 0,0002 0,0002 

Fonte: Araújo, O. Q. F. ; Escola de Química, UFRJ, 2010. 

 

As reações consideradas no combustor foram: 

CH4 + 2 O2  CO2 + 2 H2O             (Eq. 14) 

C2H6 + 2 O2  2 CO + 3 H2O             (Eq. 15) 

C3H8 + 3.5 O2  3 CO + 4 H2O             (Eq. 16) 

i-C4H10 + 4.5 O2  4 CO + 5 H2O            (Eq. 17) 

n-C4H10 + 4.5 O2  4 CO + 5 H2O            (Eq. 18) 

i-C5H12 + 5.5 O2  5 CO + 6 H2O            (Eq. 19) 
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n-C5H12 + 5.5 O2  5 CO + 6 H2O            (Eq. 20) 

CO + 0.5 O2  CO2               (Eq. 21) 

CO2 + H2O  CO + H2               (Eq. 22) 

CH4 + 0.5 O2  CO + 2 H2.             (Eq. 23) 

O fluxograma do processo de geração de energia é mostrado na Figura 

20.  O processo completo é mostrado na Figura 21. 

 

Figura 20 – Fluxograma da Seção de Geração de Energia.  
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Figura 21 – Fluxograma do processo combinado de captura de CO2 (MEA), de 

cultivo de microalgas e de geração de energia (NGCC). 

  

 

   

5.1.2 Rota 2: Produção de Biohidrogênio 

Etapas: 

 Biofixação do CO2 em fotobiorreator; 

 Fermentação anaeróbica da biomassa úmida para a produção de 

biogás.  

 Reforma a vapor/craqueamento termocatalítico do metano para a 

produção de biohidrogênio. 

 

No cenário 1, a corrente de CO2 da termoelétrica é injetada no 

fotobiorreator para o crescimento de microalgas. A biomassa produzida é submetida 

a um processo de fermentação anaeróbica para produzir biogás. O biogás é então 

utilizado como matéria-prima de um processo de reforma a vapor, gerando a mistura 

de H2 e CO2, que após purificação por membrana resulta no biohidrogênio.  
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No cenário 2, a corrente de CO2 da termoelétrica é injetada no 

fotobiorreator e a biomassa sofre fermentação anaeróbica para produzir biogás. O 

biogás é então submetido a um processo de craqueamento termocatalítico 

produzindo biohidrogênio e carbono puro.  

 

A Figura 22 mostra o diagrama de bloco dos dois cenários acima 

descritos.  

 

Figura 22 - Diagrama de blocos para os dois cenários propostos da rota 2. 

 

 

 

A avaliação técnica das rotas foi feita através do cálculo da eficiência de 

conversão de matérias primas em produtos em cada uma das rotas. A rota 

selecionada, segundo os critérios técnico e ambiental foi então submetida à 

avaliação econômica pelo critério do tempo de retorno do investimento de capital 

para a implantação do processo correspondente. 

 

A rota 2 cenário 1 foi siumulada usando o softerware AspenHysys uma 

vez colocando em série dois fluxogramas: Crescimento de Microalgas em 

Fotobiorreator e Reforma a Vapor (SMR – Steam Methane Reform). Esses dois 

flowsheets são conectados através de um módulo do Matlab (código PlComb.m) que 

converte a corrente de saída do Fotobiorreator obtida no primeiro flowsheet em 

Biogás como corrente de entrada para o segundo flowsheet. Essa conversão 

representa o processo de fermentação anaeróbica com cinética de primeira ordem 
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em um reator UASB, após uma operação de pré-tratamento para liquefazer a 

biomassa [80].  

A conversão leva em conta a relação experimental de 0,35 m3 de Biogás 

por Kg de COD (Chemical Oxigen Demand) relativa à biomassa de microalgas, 

através da utilização de um fator de 0,515 que representa a conversão da biomassa 

em COD e a concentração da dispersão de microalgas além de um fator de 0,9 

representando a separação do CO2 no Biogás por uma unidade de membrana.  

O metano e a corrente de vapor alimentam a unidade de SMR para gerar 

hidrogênio e CO2. O cálculo implementado no Módulo Matlab é descrito dessa forma 

por: Vazão Mássica de Biogás = Vazão Mássica da Dunaliella Salina × 0,515 × 0,9 × 

0,35 (código PlComb.m). 

 

5.1.2.1 Cultivo de Microalgas em Fotobiorreator 

 

A conversão da biomassa de microalgas em metano foi feita através de 

um procedimento de modelagem em duas etapas: (1) fotossíntese da microalga 

utilizando CO2 em um fotobiorreator, (2) produção de metano, pela fermentação 

anaeróbica das microalgas por meio de bactérias metanogênicas. A composição das 

microalgas foi obtida a partir das relações: carboidrato/CO2 (C/CO2), proteína/ 

carboidrato (P/C) e lipídio/carboidrato (L/C). Neste trabalho, a Dunaliella Salina foi 

usada (C/CO2 = 0,5, P/C = 1,781 e L/C = 0,281) [33]. O fluxograma do processo de 

Crescimento de Microalgas em Fotobiorreator é mostrado na Figura 23. 

 

Figura 23 - Fluxograma da Produção de biomassa algal a partir da Dunaliella 

Salina referente a rota 2, cenário1.  
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5.1.2.2 Reforma a vapor do Metano 

 

A conversão da corrente de metano purificado em Singás é modelada 

utilizando dois reatores de equilíbrio e um reator de conversão, tal como indicado na 

Figura 24. A adição de vapor de água tem o objetivo de manter a temperatura do 

reator e de assegurar que o excesso de metano a partir da corrente de gás natural 

seja inteiramente consumido. Nos últimos dois reatores, a reação de deslocamento 

de equilíbrio ocorre com a redução sucessiva da temperatura [173].  

Os parâmetros operacionais das correntes de entrada utilizados foram: 

 Temperatura = GN : 20 0C; H2O: 280 0C.      

 Pressão = 520 kPa 

 Vazão mássica do Metano = 921.7 kg/h. 

 Vazão mássica do Vapor do Reator de Reforma (246,11 0C, 

520 kPa); com 4249 kg/h. 

A simulação do processo de SMR foi então realizada a partir do flowsheet 

mostrado na Figura 24.  

 

Figura 24 – Fluxograma da produção de metano combinada com a reforma a 

vapor de metano.  

 

 

A Figura 25 mostra o fluxograma do sistema combinado de cultivo de 

microalgas e reforma a vapor do metano. 
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Figura 25 – Fluxograma do processo combinado de cultivo de microalgas e 

reforma a vapor do metano. 

. 

 

 

A rota 2  cenário 2 foi descrita no AspenHysys colocando em série três 

flowsheets: Cultivo de Microalgas em Fotobiorreator , Fermentação Anaeróbica e 

Craqueamento Termocatalítico do metano (Paper Biohydrogen via Microalgae 

Through Thermocatalytic Methane Cracking Process – Modelling and Simulation a 

ser submetido para publicação no  International Journal of Nonlinear Sciences and 

Numerical Simulations.)  

 

5.1.2.3 Cultivo de microalgas em fotobiorreator 

 

O cultivo de microalgas foi realizado em fotobiorreator, onde o inóculo da 

microalga Dunaliella salina (40 µmol m-2 s-1) foi introduzido e cultivado em condições 

de exposição à luz branca contínua em um meio com concentração de 2M de NaCl. 

A coleta da biomassa algal foi realizada quando a densidade celular de biomassa 

atingiu 4g/L (em peso seco) [104][32]. A simulação da biomassa algal foi implementada 

no AspenHysys em um flowsheet utilizando quatro misturadores (1, 2, 3 e 4).  

O misturador 4 faz a composição de uma corrente de CO2, proveniente do 

gás de combustão da planta termoelétrica, com uma corrente de CO2 reciclado do 

reator UASB de fermentação anaeróbica. Este fluxo de CO2 capturado alimenta o 

fotobiorreator onde a reação de fotossíntese é realizada, liberando oxigênio.  
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Na simulação da planta pelo AspenHysys, uma operação SET é usada 

para manter a relação experimental média de 1g de biomassa/1,83g de CO2 (em 

peso seco) absorvido, simulando desse modo a formação das correntes 

componentes da biomassa seca. Para simular a composição da Dunaliella salina na 

fase de saturação da curva de crescimento, foram usadas as relações obtidas da 

análise química da composição da microalga coletada no fotobiorreator, quais sejam, 

carboidrato/CO2 (C/CO2), proteína/carboidrato (P/C) e lipídio/carboidrato (L/C), que 

forneceram os seguintes valores experimentais: C/CO2 = 0,5; P/C = 1,781 e L/C = 

0,281. Estas três correntes (lipídios, proteínas e carboidratos), constituem desse 

modo, as correntes de alimentação do misturador 1, onde a composição química da 

Dunaliella salina é reproduzida, como descrito em um trabalho anterior [32].  

A biomassa algal resultante é, então, diluída no misturador 2, obtendo-se, 

assim uma suspensão de biomassa com uma concentração de células igual a 4g/l, 

valor referente a fase estacionária da curva de crescimento da Dunaliella Salina no 

fotobiorreator da Escola de Química da UFRJ. Para executar esta operação, uma 

corrente de água de diluição foi introduzida no misturador 3,  juntamente com a 

corrente de água reciclada a partir da unidade de filtração da suspensão de 

microalgas.  

Uma corrente de biomassa úmida, com um conteúdo adequado para 

fermentação anaeróbica de cerca de 6% em sólidos voláteis, foi assim obtida na 

etapa de filtração e utilizada como corrente de alimentação do reator UASB [174].  

O flowsheet referente ao processo de cultivo de microalgas é apresentado 

na Figura 26, abaixo. 

Figura 26 - Fluxograma da Produção de Biomassa algal a partir da Dunaliella 

Salina.  
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5.1.2.4 Fermentação anaeróbica da biomassa 

 

Os dados de fermentação anaeróbica utilizados neste trabalho foram 

obtidos da curva cinética de produção do biogás a partir da biomassa algal da 

Dunaliella salina, em um trabalho publicado por Mussgnug [104], cujos resultados 

experimentais são apresentados na Figura 27.  

Em seu trabalho, o autor selecionou espécies de microalgas que são 

comuns em zonas de clima moderado e apresentam elevadas taxas de crescimento. 

Foram selecionadas cinco espécies de microalgas eucarióticas; quatro espécies de 

algas verdes (G. reinhardtii, Dunaliella salina e Scenedesmus obliquous da classe 

Clorofilácia, Chlorella kessleri da classe Trebouxiophyceae) e uma espécie 

Euglenóide (Euglena gracilis, da classe Euglenoidea), bem como a cianobactéria 

procariótica Arthrospira platensis (classe Cianofícia). As microalgas Dunaliella Salina 

e Arthrospira platensis são espécies de água do mar, enquanto que todas as outras 

espécies testadas são de microalgas de água doce.  

A quantidade de biogás produzido no fermentador foi comparada com o 

padrão de substrato de silagem de milho (Zea mays) adotado como controle. Os 

principais componentes obtidos no biogás foram metano e dióxido de carbono.O teor 

em metano com relação aos outros gases produzidos no fermentador determina a 

qualidade do biogás e depende do tipo de substrato e das condições de fermentação 

[174]. Todas as microalgas testadas apresentaram teores específicos de metano mais 

elevados (variando de 61% a 67%) quando comparados com o valor obtido a partir 

do substrato padrão de silagem de milho (54%). Os dados relativos às estirpes de 

microalgas utilizadas no trabalho de Mussgnug e as características do biogás 

produzido por fermentação são apresentadas na Tabela 14.  

Os resultados obtidos indicam o potencial do substrato de microalgas para 

a obtenção de biogás de qualidade superior em comparação com os substratos 

utilizados tradicionalmente. O sulfeto de hidrogênio (H2S) é comumente encontrado 

em pequenas quantidades no biogás produzido a partir de substratos orgânicos. 

Devido à sua natureza tóxica e corrosiva, a ausência ou a presença em quantidades 

muito baixas de H2S são características desejáveis do biogás. O biogás produzido a 

partir do substrato de microalgas se enquadrou dentro dessas características não 

apresentando níveis detectáveis de H2S, o que pode ser explicado como 
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consequência da menor quantidade de aminoácidos sulfurados presentes na 

composição das microalgas, em comparação com os substratos tradicionalmente 

utilizados. Os resultados mostraram também que o potencial para produção de 

biogás de microalgas através da fermentação anaeróbica é uma característica 

específica da estirpe e não está diretamente relacionada com a classificação do 

organismo. 

 

Figura 27 - Dados experimentais da fermentação anaeróbica de microalgas.  

 

Fonte: Mussgnug, J. H.; Bielefeld University, Center for Biotechnology, Bielefeld, NRW, 

Germany, 2010. 

 

Tabela 14 - Características do biogás produzido por fermentação anaeróbica. 

Espécies Procarióticas ou  

Eucarióticas  

Agua doce (F-

Fresh) ou Salina 

(S-Salt)  

Produção de 

biogas (ml/g SV
-1

) 

Teor 

em CH4  

Rendimento em 

metano (% do controle) 

Arthrospira platensis(P) S 481 ± 13,8 61% 83% 

Chlemydomonas 

reinhardtii(E) 

F 587 ± 8,8 66% 111% 

Chlorella kessleri(E) F 335 ± 7,8 65% 62% 

Dunaliella Salina(E) S 505 ±24,8 64% 93% 

Euglena gracilis(E) F 485 ± 3 67% 93% 

Scenedesmus 

obliquus(E) 

F 287 ± 10,1 62% 51% 

Zea mays F 653 ± 37,7 54% 100% 

Fonte: Mussgnug, J. H.; Bielefeld University, Center for Biotechnology, Bielefeld, NRW, 

Germany, 2010. 
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O modelo matemático que descreve o processo de fermentação 

anaeróbica foi representado por uma função de Boltzmann modificada, mostrada na 

equação (24) abaixo:  

     
       

   
       

   

              (Eq. 24) 

Nesta equação, a variável x representa o tempo de fermentação e a 

variável y, a produção de biogás. Os parâmetros A1 e A2 são os valores de y 

correspondentes às assíntotas horizontais da curva experimental (Figura 28); x0, o 

valor de x referente ao ponto de inflexão e dx, o intervalo de discretização da 

variável x (A1 = 79,2; A2 = 0; x0 = 4,6 e dx = 0,9625).  

Os parâmetros do modelo (p = 3,7 e q = 1,4) foram obtidos a partir dos 

dados experimentais, através de um procedimento de mínimos quadrados não linear 

implementado pelo módulo desenvolvido no Matlab PlComb.m. Este módulo faz uso 

do “tool box” Hysyslib do Matlab. O Hysyslib é um software criado e disponibilizado 

para a comunidade acadêmica por Olaf Berglihn [175] da Free Software Foundation 

(FSF). O Hysyslib permite o uso de Matlab como uma ferramenta de automação do 

Servidor Hysys através do controlador ActiveX/COM.  

O “script” desenvolvido no Matlab converte a corrente de entrada da 

biomassa algal obtida no fotobiorreator em uma corrente de saída do reator UASB 

(biogás). A implementação desse módulo no Matlab foi obtida por meio do modelo 

matemático já descrito e fornece para cmeteq igual a 0,7520 referente ao estado 

estacionário da produção de biogás, na forma de um coeficiente de produção de 

metano relativo ao substrato-controle de silagem de milho. A vazão mássica de 

biogás (qmbg) resultante da corrente de saída do UASB foi então calculada pelo 

módulo do Matlab de acordo com a seguinte expressão: 

 

        
     

  
                                          (Eq. 25) 

 

onde qmbmh é a vazão mássica da suspensão de microalgas (kg/h) na saída do 

filtro, sol é a fração de sólidos voláteis (VS) presentes na suspensão (~ 6%), bgcntrl 

é o volume (ml), produzido pelo substrato-controle de silagem de milho (Tabela 14), 

cmeteq é a produção de metano em relação ao controle (ml/g SV), rhobg (kg/m3) a 
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densidade do biogás a 25 0C e 1 atm de pressão e f4 é o fator de conversão entre os 

valores de  saída das funções hyvalue e hyset da biblioteca Hysyslib do Matlab. As 

variáveis cmeteq, qmbg, rhobg, qmbmh, sol e bgcntrl fazem parte do script 

PlComb.m que é apresentado no Apêndice 5. Os dados experimentais (curva cheia) 

e simulados (círculos) da fermentação anaeróbica são apresentados na Figura 28. 

  

Figura 28 - Dados experimentais e previstos através do ajuste de curvas pelos 

mínimos quadrados.  

 

5.1.2.5 Processo de craqueamento termocatalítico do metano 

 

Com o objetivo de simular a reação de decomposição química do metano 

descrita pela equação (5) no AspenHysys, um reator tubular do tipo PFR – Plug Flow 

Reator, foi selecionado como reator adequado para conduzir a reação, especificada 

como reação catalítica heterogênea irreversível.  

O PFR geralmente consiste de um arranjo de tubos cilíndricos inseridos 

no reator de formato também cilíndrico. O fluxo de gás é modelado como um sistema 

pseudo-homogêneo com as partículas do catalizador finamente dispersas no 

reagente gasoso. Neste sistema considera-se que a condição de fluxo radial é 

isotrópica (com gradientes de massa e energia desprezíveis) desprezando-se a 

mistura axial. Os reagentes fluem ao longo do comprimento do reator à medida que 

são continuamente consumidos, ocorrendo, portanto, uma variação axial na 

concentração dos reagentes. Como a taxa de reação é função da concentração dos 
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reagentes, ela também tende a variar axialmente (exceto nas reações de ordem 

zero).  

Para se obter o resultado da simulação no PFR (perfis axiais de 

composições, temperaturas, etc), o reator é dividido em vários subvolumes. Dentro 

de cada subvolume, a taxa de reação é considerada como sendo espacialmente 

uniforme [176][177][178]. Para a simulação no AspenHysys, define-se em primeiro lugar a 

lista de componentes para a reação de craqueamento, associando a esta lista o 

“pacote de fluidos”, obtido a partir da biblioteca de dados termodinâmicos do 

AspenHysys. No caso do sistema estudado, envolvendo reações com 

hidrocarbonetos o “pacote de fluidos” adequado é o Peng-Robinson [179] que consiste 

em uma equação de estado que descreve o equilíbrio líquido-vapor do sistema.  

Em seguida é definida a estequiometria da reação, sendo inseridos os 

coeficientes estequiométricos e os parâmetros cinéticos. Os dados cinéticos 

implementados no AspenHysys, foram calculados a partir dos dados experimentais 

de Muradov [129]. Assim, o fator de frequência (A) e a energia de ativação (Ea) da 

reação de decomposição foram obtidos a partir do gráfico k x (1/T), representando a 

relação de Arrhenius: k = A × e (–Ea/T), em que k é a constante de velocidade (s-1) e T 

é a temperatura absoluta (K). Esses dados referem-se à utilização de catalisador de 

carbono, na forma aleotrópica de grafite do tipo “Carbon Black”, com uma área 

superficial específica de 1500 m2/g e foram obtidos para uma faixa de temperaturas 

de 750 – 950 °C. O gráfico da dependência k x (1/T) é mostrado na Figura 29 e os 

parâmetros cinéticos estão apresentados na Tabela 15, abaixo. 

 

Figura 29 – Gráfico da relação de Arrhenius para a decomposição do metano 

  

Fonte: Muradov, N.; Florida Solar Energy Center, FL USA, 2000. 
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Tabela 15 - Constante de velocidade aparente de reação e energia de ativação 

para a decomposição do metano utilizando o catalisador “Carbon Black – CB”. 

Catalisador T, °C K, s-1 Ea, kCal/mol A, s-1 

Carbon Black 750 0,035 

56,3 4,3 BP – 2000 850 0,480 

SA = 1500m² /g 950 2,125 

Fonte: Muradov, N.; Florida Solar Energy Center, FL USA, 2000. 

 

O setor da Planta Combinada de craqueamento termocatalítico do metano 

foi construído instalando-se o reator de Plug Flow (PFR) e conectando-se as 

correntes de alimentação , PF-Feed e de saída, Product.  

Para definir as dimensões do reator para a simulação no AspenHysys, foi 

adotado como referência um modelo publicado pela Faculdade de Ciências 

Aplicadas à Indústria, da Universidade Nacional de Cuyo, em Mendoza na Argentina 

[179]. Este modelo representado na Figura 30 apresenta uma taxa de alimentação de 

metano igual a 469 kg/h e as suas dimensões são as seguintes: diâmetro do tubo: 

1,5 cm; comprimento do reator: 1 m; número de tubos: 500 e volume total = 8,84 x 

10-2 m3.  

As dimensões do modelo do AspenHysys utilizadas no setor de 

craqueamento termocatalítico do flowsheet foram então obtidas por extrapolação 

linear, com base nos valores do modelo de referência. O volume do reator (Vr) e o 

número de tubos (nt) foram calculados pelas seguintes relações: Vr = Vref × υ e nt = 

nref × υ; onde υ = (Qmet/Qref); nref é o número de tubos do reator no modelo de 

referência; Vref é o volume do reator de referência (m3); Qmet é o fluxo de massa do 

metano na corrente de alimentação (PF feed) do reator de craqueamento, obtida a 

partir da simulação no AspenHysys e Qref é a vazão mássica de alimentação do 

metano no modelo de referência.  

Com este procedimento, foram obtidas as dimensões para a simulação no 

AspenHysys do reator de Plug Flow (PFR): volume do reator = 0,27 m3 e número de 

tubos = 1500. O reator de craqueamento catalítico opera a uma temperatura de 850 

°C e a pressão atmosférica. A corrente de saída do PFR é resfriada até a 

temperatura ambiente (25 0C) e, em seguida, alimenta um filtro tipo membrana para 
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separar os componentes principais da corrente de alimentação: hidrogênio e 

carbono grafite catalisador (“Carbon Black”). 

 

Figura 30 - Modelo do Reator Plug Flow no Hysys. 

 

 

A simulação do processo de craqueamento térmico do metano foi então 

realizada a partir do flowsheet mostrado na figura 31.  

 

Figura 31 - Flowsheet do processo de Craqueamento Termocatalítico do 

metano no reator Plug-Flow.  

 

A simulação no AspenHysys da rota 2 cenário 2, foi obtida compondo os 

setores de fluxograma do cultivo de microalgas com o setor de fermentação 

anaeróbica UASB, representada pela operação da “unidade do usuário” 

implementada pelo código PLComb.m no MATLAB e com o setor de craqueamento 

termocatalítico do metano realizado no reator Plug-Flow. O processo combinado é 

indicado no fluxograma apresentado na Figura 32. 



 

 

Figura 32 – Fluxograma da Planta Combinada da rota R2C2 de produção de Biohidrogênio. 

8
8
 



 

 

 

5.2 AVALIAÇÃO ECONÔMICA DAS ROTAS PROPOSTAS  

 

Como citado no ítem 4.7 preliminarmente à avaliação econômica  das 

rotas propostas foi feita uma avaliação energética dessas rotas. O uso de 

metodologias para a avaliação do balanço de energia do sistema permite identificar 

se o processo estudado é energeticamente favorável, ou seja, se a energia extraída 

a partir das matérias-primas é maior do que a energia utilizada no sistema de 

produção.  

Metodologias como a Net Energy Ratio – NER e a Net Energy Gain – 

NEG são geralmente utilizadas para esse fim [180][181].  

A Net Energy Ratio é definida como a relação entre a energia total 

produzida (Eprod.) a partir da biomassa e a energia total consumida no processo 

(Econs.), de acordo com a equação (26), abaixo: 

 

                                  (Eq. 26) 

   

Um valor de NER igual ou inferior a 1,0 significa que o processo é 

energeticamente desfavorável e não poderá, portanto, ser considerado como 

economicamente viável. 

A Net Energy Gain  é definida de acordo com a equação (27), abaixo: 

 

                                  (Eq. 26) 

 

Assim o valor de NEG representa o ganho líquido de energia calculado 

pela diferença entre a energia produzida e a energia consumida pelo processo. 

Processos com valores positivos de NEG apresentam uma condição 

energeticamente favorável, enquanto que valores negativos de NEG indicam uma 

condição desfavorável. 

Facilmente se observa que os valores de NER e NEG medem a mesma 

quantidade que caracteriza a condição energética do processo e estão relacionados 

pela equação (28), abaixo: 

                                  (Eq. 28) 

8
8
 8
8
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As metodologias acima desenvolvidas baseiam-se no uso de coeficientes 

de energia que são representados por valores médios de energia líquida, obtidos de 

plantas industriais, que compõem bases de dados disponíveis na literatura. Essas 

metodologias são consideradas tradicionais e utilizam abordagens heurísticas que 

permitem cálculos que prescindem do uso de computadores [182]. Atualmente, porém, 

metodologias modernas fornecem a possibilidade de realizar análises energéticas e 

econômicas de processos químicos através da simulação computacional. Assim, o 

uso de simuladores como o AspenHysys permite a análise energética a patir de 

flowsheets do processo, que produzem como resultados os balanços de massa  e 

energia do processo estudado. Desse modo é possível a aquisição de dados 

energéticos de processos com maior confiabilidade e exatidão [183].  

O balanço de energia no AspenHysys fornece o valor da energia utilizada 

em diversas unidades instaladas para favorecer os processos de aquecimento, 

resfriamento, vaporização e condensação que participam de uma determinada 

planta química. Esses valores são representados por fluxos de calor nas correntes 

de entrada e saída de cada equipamento presente na planta, tais como geradores 

de vapor, caldeiras, sistemas de refrigeração e torres de resfriamento [184].  

A avaliação econômica das rotas propostas foi feita a partir das 

estimativas de custo de capital, custo de operação e receita dos produtos obtidos e 

do custo total do investimento. A partir dessas estimativas foi realizada a análise de 

viabilidade econômica da rota selecionada pelo cálculo do tempo de retorno do 

investimento. 

 

5.2.1 Estimativa do custo de capital. 

 

A estimativa do custo de capital para uma instalação a ser implantada 

inclui três itens principais: 1) custo de capital fixo direto (Direct Fixed Capital – DFC), 

2) capital de giro requerido e 3) custo de pré-operação e validação. Os vários itens 

do DFC foram estimados com base no custo de aquisição total do equipamento 

(Purchase Cost – PC), utilizando fatores multiplicadores. A tabela 16 fornece as 

faixas e os valores médios para os fatores no cálculo do DFC.  

         A escolha do fator a ser usado deve ser feita com base na experiência e 

pode ser facilitada pela consulta a estimativas bem sucedidas publicadas na 
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literatura. Como procedimento norteador desse processo deve-se selecionar os 

índices próximos aos limites inferiores para processos cujo produto principal possa 

ser classificado como commodities, ou produtos de baixo valor agregado, enquanto 

que a faixa superior deve ser associada a produtos de alto valor agregado [163]. 

Neste trabalho foram adotados os valores médios indicados na tabela 16 para os 

fatores no procedimento de cálculo do DFC.  

 

Tabela 16 – Valores médios e Intervalo de valores dos fatores recomendados 

para a estimativa do custo fixo direto de capital. 

 

O custo dos equipamentos utilizados na planta foi obtido a partir de 

valores publicados pelos fornecedores na literatura especializada ou diretamente 

através de preços divulgados pelos fabricantes na Internet e encontram-se listados 

no apêndice 2.  

Item de custo Multiplicador médio Custo($/ano) 

CUSTO DIRETO TOTAL DA PLANTA (TPDC)  

1.Custo de aquisição de equipamentos (PC) 

2.Instalações 0,50 x PC 0,2 – 1,5 

3.Tubulações 0,40 x PC 0,3 – 0,6 

4.Instrumentação 0,35 x PC 0,2 – 0,6 

5. Isolamento térmico 0,03 x PC 0,01 – 0,05 

6.Instalações Eletricas 0,15 x PC 0,1 – 0,2 

7.Áreas Internas 0,45 x PC 0,1 – 2,0 

8.Áreas externas 0,15 x PC 0,05 – 0,2 

9. Instalações auxiliárias  0,50 x PC 0,2 – 1,0 

 CUSTO INDIRETO TOTAL DA PLANTA ( TPIC)  

10.Engenharia    0,25 x TPDC 0,2 – 0,3 

CUSTO TOTAL DA PLANTA (TPC)  TPDC + TPIC  

12.Contrato da obra 0,05 x TPC 0,03 – 0,08 

13. Seguros 0,10 x TPC 0,07 – 0,15 

CUSTO DIRETO DE CAPITAL (DFC)  TPC + 12 + 13  
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A correção de custos de equipamentos similares aos requeridos, mas com 

diferentes dimensões foi feita a partir da regra de Williams [157] que pode ser 

expressa através da equação (29) abaixo: 

  

  
  

  

  
 

 
                         (Eq. 29) 

Onde Pn é o preço unitário do equipamento desejado, P0 é o preço 

unitário do equipamento disponível, Qn é a capacidade do equipamento desejado, Q0 

é a capacidade do equipamento disponível e n é o índice de correção de preços, n = 

0,6.  

A correção dos custos de equipamento devido a valores disponíveis 

defasados no tempo, seja devido à inflação ou a fatores inerentes ao mercado, foi 

feita a partir das tabelas de índice de preço, adotadas como padrão para essa 

finalidade, tais como os índices de preço da Marshall & Swift ou da Chemical 

Engineering Plant Cost (CE INDEX), que estão disponíveis na Internet.  

Nesse trabalho, valores atualizados de preços de equipamentos foram 

calculados a partir das equações de regressão obtidas com os valores encontrados 

na Internet.  

A figura 33 a seguir apresenta esses índices. Dos valores calculados dos 

índices atualizado (Ia) e desatualizado (Id), foi obtido o valor do custo atualizado do 

equipamento (Ca) a partir do valor disponível desatualizado (Cd), pela equação (30), 

abaixo: 

 

    
  

  
               (Eq. 30) 
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Figura 33 – Índice de custo da M&S e da CEPCI para equipamentos. 

 

Fonte: Beltrame et al, Universidade de Algarve, 2006 

 

A estimativa de custo de trocadores de calor pôde ser realizada através 

da correlação empírica proposta por Guthrie [184]. Essa correlação baseia-se na área 

de troca de calor A (ft2) e pode ser dada por: 

         
   

   
                                                                        (Eq.31) 

Onde Fc é um parâmetro dependente do equipamento e pode ser 

calculado pela expressão: Fc = (Fd  + Fp) ×  FM, em que Fd  é um  parâmetro 

dependente do tipo de trocador, Fp da pressão de operação e FM  do material 

utilizado e (M&S) é o índice de preços da Marshall & Swift. 

Para a estimativa do custo de equipamentos referente à planta 

representando a rota R2C2, foi feito inicialmente um mapeamento entre as unidades 

de processo que constam do flowsheet apresentado na Figura 32 e equipamentos 

físicos para os quais podem ser estimados valores de custo. Algumas das unidades 

de processo da rota R2C2 aparecem no flowsheet como unidades virtuais, agindo 

assim, como parte da estratégia utilizada para viabilizar a simulação. Para estes 

itens, não é possível o mapeamento individual em unidades físicas da planta, tendo 
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sido feito, então a associação destes, como componentes de um grupo que 

representa o equipamento real da planta. A Tabela 17 apresentada a seguir, mostra 

o mapeamento utilizado na simulação entre os equipamentos da planta e as 

unidades de processo no flowsheet da rota R2C2.   

Para o cálculo do custo dos equipamentos físicos incluídos na tabela 17 

foram realizados o dimensionamento e especificações das unidades, tomando-se 

como base as vazões mássicas e condições de operação das correntes de entrada e 

saída, fornecidas pelo AspenHysys (ítem 6.4). Nessa etapa foram utilizados 

procedimentos empíricos a partir de dados de literatura e dos valores de custo 

disponíveis na Internet. Os preços de equipamentos e as fontes de informação são 

apresentadas na listagem de fornecedores, no apêndice 4. Os procedimentos de 

dimensionamento são apresentados no apêndice 1.Os procedimentos de cálculo de 

preço de compra equipamentos são apresentados no apêndice 2. Os procedimentos 

de estimativa de preço de compra de matérias-primas e preço de venda dos 

produtos são apresentados no apêndice 3. 



 

 

Tabela 17 – Mapeamento entre equipamentos e unidades de processo. 

 

Setor cultivo de  microalgas Setor de fermentação anaeróbia Setor de craqueamento termocatalítico 

Equipamento Unidade de 

processo 

Equipamento Unidade de processo Equipamento Unidade de 

processo 

Fotobiorreator Mixer 4 Reator UASB UASB Reactor (unidade de 

processo do usuário) 

Reator de craqueamento 

termocatalítico 

Heater E-100 

S-

Photosynthesis 

PFR - 100 (plug flow 

Reactor) 

Mixer 1 

Cooler Filtro de 

Membrana 

Filter 2 Cooler Cooler 2 

Mixer 3 

Mixer 2 

Filtro Rotativo 

a vácuo 

Filter Compressor 

Centrífugo 

RCY-2 Separador Ciclone Filter 3 

Bomba Centrif. RCY-1 

 

 

9
5
 



 

 

5.2.2 Estimativa do custo de operação.  

 

O custo operacional envolvido no funcionamento de uma planta que 

implementa um processo biotecnológico, como a proposta pela rota R2C2, inclui o 

custo de cada um dos seguintes ítens: matérias-primas, mão de obra, materiais de 

consumo, análises químicas, instrumentação e controle do processo, utilidades, 

manutenção e serviços gerais. A Tabela 18 mostra os vários itens que compõem os 

custos operacionais e a faixa recomendada de valores percentuais relativos ao custo 

operacional total. 

Com referencia aos itens especificados na Tabela 18, o ítem mão de obra 

representa o custo com trabalhadores necessários para operar a planta. O ítem 

material de consumo inclui itens que devem ser periodicamente substituídos pela 

natureza da operação envolvida ou por desgaste ou acidentes de operação. O ítem 

LabQCQA diz respeito aos custos com análises químicas, controle e garantia de 

qualidade. No ítem utilidades estão incluídos os custos com fluidos de refrigeração e 

aquecimento, bem como com o consumo de eletricidade. O ítem EqDep leva em 

conta os gastos com a depreciação do capital investido, manutenção, seguros, taxas 

e custos periféricos como gastos administrativos e prevenção de incêndios.No ítem 

diversos estão incluídos os gastos com pesquisa e desenvolvimento e validação do 

processo.  

 

Tabela 18 – Intervalo de valores percentuais recomendados para a estimativa 

do custo operacional total. 

Item de custo Intervalo de valores (% do total) 

A. Matérias-Primas 10-80 

B. Mão de obra 20-50 

C. Material de consumo. 1-50 

D. LabQCQA 2-50 

E. Utilidades 1-30 

F. Tratamento de Efluentes 1-20 

G. EqDep 10-70 

H. Diversos 0-20 
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Para a escolha dos valores percentuais dos itens incluídos na Tabela 18, 

tomou-se como base o custo calculado para o ítem matéria-prima da rota R2C2 , 

levando-se em conta os cenários econômicos 1 e 2 citados no ítem 4.7.2. A Tabela 

19 por sua vez se refere aos intervalos de valores percentuais recomendados para a 

estimativa do custo operacional total, enquanto que a Tabela 20 se refere as 

cotações para a moeda Americana. 

 

Tabela 19 – Valores percentuais adotados para a estimativa do custo 

operacional. 

 

Item de custo Intervalo de valores (% do total) 

A. Matérias-Primas 28,2 

B. Mão de obra 5 

C. Material de consumo. 1 

D. LabQCQA 2 

E. Utilidades 30 

F. Tratamento de Efluentes 22,8 

G. EqDep 10 

H. Diversos 1 

 

O preço unitário das matérias-primas foi obtido a partir de preços 

divulgados por fornecedores na Internet ou obtidos da literatura e encontram-se 

listados no apêndice 4. As correções de preços pela inflação foram realizadas a 

partir de dados de cotação do dólar fornecidos em diferentes períodos de tempo  

(Tabela 20). Para a obtenção dos valores atualizados adotou-se o procedimento de 

interpolação linear nas referidas tabelas. O procedimento de cálculo do custo das 

matérias primas em ambos cenários citados no ítem 5.2.2 é apresentado no 

apêndice 3. 
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Tabela 20 – Dados de Cotação do dólar 

 

 Mês 

Ano Fonte JAN FEV MAR ABR MAI JUN JUL AGO SET OUT NOV DEZ 

2000 SRF 1,7997 1,7764 1,7431 1,7833 1,8382 1,8079 1,8106 1,8056 1,8438 1,8764 1,9441 1,9678 

2001 SRF 1,9475 1,9812 2,0864 2,1573 2,3384 2,4079 2,5538 2,5005 2,6986 2,7790 2,5299 2,3840 

2002 SRF 2,3705 2,4380 2,3542 2,3180 2,5117 2,7181 2,8455 3,1912 3,1506 3,8567 3,6797 3,7342 

2003 SRF 3,2983 3,6580 3,3958 3,1154 2,9306 2,8570 2,8554 2,9930 2,8898 2,8268 2,9418 2,9293 

2004 SRF 2,8126 2,9085 2,9013 2,9064 3,0982 3,1380 2,0215 3,0235 2,9042 2,8623 2,7991 2,7508 

2005 SRF 2,7074 2,5762 2,7621 2,5971 2,4715 2,4455 2,3427 2,3422 2,3012 2,2511 2,1990 2,2957 

2006 
SRF 2,2747 2,1375 2,1215 2,1426 2,1774 2,2845 2,2130 2,1480 2,1540 2,1419 2,1537 2,1470 

BC 2,2730 2,1610 2,1510 2,1280 2,1770 2,2470 2,1880 2,1560 2,1680 2,1470 2,1570 2,1490 

2007 
SRF 2,1407 2,0896 2,0909 2,0231 1,9922 1,9097 1,8684 2,0043 1,9031 1,8078 1,7378 1,7959 

BC 2,1380 2,0950 2,0880 2,0310 1,9810 1,9310 1,8820 1,9650 1,8990 1,8000 1,7690 1,7850 

2008 
SRF 2,0950 1,7541 1,6947 1,6822 1,6601 1,6368 1,5910 1,6389 1,8125 2,1551 2,2800 2,3690 

BC 1,7730 1,7270 1,7070 1,6880 1,6600 1,6180 1,5910 1,6120 1,7990 2,1720 2,2650 2,3940 

2009 
SRF 2,3803 2,2680 2,3012 * * * * * * * * * 

BC 2,3070 2,3120 2,3130 2,2050 2,0600 1,9570 1,9320 1,8440 1,8190 1,7380 1,7250 1,7490 

2010 BC 1,7790 1,8410 1,7850 1,8060 1,8120 1,8060 1,7690 1,7590 1,7180 1,6830 1,7120 1,6930 

2011 BC 1,6740 1,6670 1,6580 1,5850 1,6120 1,5860 1,5630 1,5960 1,7490 1,7710 1,7890 1,8360 

2012 BC 1,7890 1,7180 1,7950 1,8540 1,9850 2,0490 2,0280 2,0290 2,0280 2,0290 2,0670 2,0770 

2013 BC 2,0300 1,9730 1,9820 2,0020 2,0340 2,1720 2,2520 2,3420 2,2700 * * * 

Fonte: Secretaria da Receita Federal (SRF); Banco Central do Brasil(BC) 

 

5.2.3 Estimativa da receita obtida com os produtos. 

 

O produto principal da rota R2C2 proposta é o biohidrogênio, produzido a 

partir do craqueamento do metano proveniente da fermentação de microalgas. O 

biohidrogênio assim obtido apresenta um alto grau de pureza, o que permite sua 

utilização em fuel cells, para uso como biocombustíveis em veículos automotivos.  

Como subproduto obtém-se nessa rota o carbono, que ao se depositar no 

catalizador utilizado, também a base de carbono, produz um produto de valor 

comercial que têm como principal mercado a indústria siderúrgica. Um outro 

subproduto importante é a amônia que é produzida durante a fermentação 

anaeróbica e pode ser aproveitada para uso como fertilizante. 

A metodologia utilizada na estimativa da receita obtida com os produtos 

envolve o cálculo do preço de venda desses produtos. A receita total (REC) é obtida 

somando-se as receitas individuais do hidrogênio (HAR – Hydrogen Annual 

Revenue), do carbono (CAR – Carbon Annual Revenue) e da amônia (AAR – 

Ammonia Annual Revenue), totalizadas ao longo da vida útil do processo. A receita 
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obtida com o hidrogênio é função da sua taxa de produção (HAP – Hydrogen Annual 

Production) e do seu preço de venda (HSP – Hydrogen Selling Price). Da mesma 

forma, a receita obtida com o carbono é função da taxa de produção do carbono 

puro (CAP – Carbon Annual Production), da taxa de produção do catalizador 

desativado (DCAP – Disactivated Carbon Annual Production) e do preço de venda 

da mistura produzida (CSP – Carbon Selling Price). A receita obtida com a amônia é 

função da sua taxa de produção (AAP – Ammonia Annual Production) e do seu 

preço de venda (ASP – Ammonia Selling Price).  

As taxas de produção do hidrogênio e carbono podem ser obtidas 

diretamente dos balanços de massa gerados pelo AspenHysys.  

A taxa de produção do catalizador desativado pode ser calculada a partir 

de dados operacionais do reator de craqueamento. A taxa de produção da amônia 

pode ser obtida da taxa de produção da Dunaliella Salina e da sua taxa de absorção 

de nitrogênio. Esse valor pode ser calculado a partir de dados referentes ao setor de 

cultivo. O preço de venda do hidrogênio foi obtido a partir do preço de venda do 

carbono, utilizando o gráfico CSP × HSP, apresentado na Figura 34 abaixo. A partir 

do valor obtido em $/JG, calculou-se a relação HSP($/GJ)/NGSP($/JG), onde NGSP 

é o preço de venda do gás natural fornecido no gráfico. Obtendo-se o valor de 

NGSP em $/kg, pode-se obter o valor de HSP em $/kg, fazendo-se: HSP ($/kg) = 

CSP ($/kg) × [HSP($/GJ)/CSP($/JG)]. O valor de NGSP foi obtido a partir da Tabela 

21, apresentada a seguir, por regressão linear de dados de literatura para o 

consumo mensal referente a Planta Combinada.  

À receita total obtida, podem ser acrescentados os créditos de carbono 

correspondentes à taxa de mitigação de CO2.  

O valor adotado nesse trabalho é aquele sugerido pelo professor de 

economia William Nordhaus da Universidade de Yale, EUA, com base no custo 

social das emissões de carbono, como sendo cerca de US 30 US$/ton [185]. 

Corrigindo esse valor para créditos de CO2 e usando a Tabela 20 para levar em 

conta a inflação obtém-se o valor 139,5 $/ton CO2. Os cálculos envolvidos nesse 

procedimento podem ser encontrados no apêndice 3. Os preços de venda do 

hidrogênio e carbono foram obtidos a partir de preços divulgados por fornecedores 

na Internet ou obtidos da literatura e listados no apêndice 4.  
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Figura 34 – Preço de Venda do Hidrogênio versus preço de venda do carbono. 

 

Fonte: Muradov, N.; Florida Solar Energy Center, FL USA, 2003. 

 

Tabela 21 – Preço do gás natural (NGSP) × Consumo Mensal  

Consumo mensal (m3) Preço (R$) 

1,5 × 103 4,68 × 102 

5,0 × 104 1,56 × 104 

8,0 × 105 2,495 × 105 

2,7 × 106 8,42 × 105 

 

Fonte: Sistema FIRJAN, maio 2013. competitividade@firjan.org.br. 

 

5.2.4 Estimativa do custo total do investimento. 

 

O custo total do investimento para o processo descrito pela rota 

selecionada é composto por vários itens tais como equipamentos, construção civil, 

instalações hidráulicas e capital de giro. O investimento total do processo foi obtido 

somando-se o custo total da planta com os custos durante as operações de pré-

operação da planta e validação do processo. 
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5.2.5 Análise de viabilidade do processo. 

 

Para a análise de viabilidade do processo representado pela rota 

selecionada foi feita a estimativa do critério de avaliação selecionado como medida 

do seu desempenho econômico, o período de retorno de investimento (Pay Back 

Time – PBT), segundo a metodologia adotada por Sales [186]. Para isso definiu-se o 

tempo de vida útil da planta (Life Time – LFT), considerando-se o setor limitante da 

instalação, o setor de cultivo de microalgas. Isso foi feito levando-se em conta que 

geralmente instalações envolvendo processos biotecnológicos têm um período de 

vida útil menor do que instalações químicas convencionais. Assim tomou-se o valor 

de 15 anos para esse parâmetro [157].  

Os valores de custo total (DT – Despesas Totais) e receita (Rec) foram 

inicialmente calculados tomando-se os valores totalizados durante o período de vida 

útil da planta.  

Os ítens de custo foram então classificados em custos fixos (DF – 

Despesas Fixas) e custos variáveis (DV – Despesas Variáveis). Os custos fixos são 

aqueles que independem da taxa de produção do produto, enquanto que os custos 

variáveis dependem daquele valor. Como custos fixos foram incluídos a taxa de 

depreciação dos equipamentos, despesas administrativas e despesas eventuais tais 

como o pagamento de seguros. O custo fixo foi então calculado como a diferença 

entre os custos diretos de capital (DFC) e o custo total da planta (TPC). Os custos 

variáveis incluem os custos operacionais tais como matéria-prima, insumos, mão de 

obra e utilidades. O custo total foi então calculado como a soma dos custos fixos e 

dos custos variáveis. Em seguida foi determinado o lucro bruto (LB) como a 

diferença entre a receita e o custo total. Do lucro bruto deduziram-se os impostos 

governamentais, obtendo-se o lucro líquido (LL). Para isso, considerou-se o total de 

impostos como equivalente a 30% do lucro líquido. Aos custos totais da planta (TPC) 

foram então acrescentados os custos com o período pré-operação da planta (Start 

Up Cost – STUPC). Para o cálculo desse custo é tomado um período de pré-

operação igual a 3 meses, e pode ser estimado a partir da sua fração (STUPF - Start 

Up Fraction) em relação aos custos totais da planta. O capital investido na planta ao 

longo da sua vida útil (INV) foi obtido somando-se os custos de pré-operação com os 

custos totais da planta. Finalmente o tempo de retorno do investimento (PBT) foi 

calculado dividindo-se o capital investido pelo lucro líquido. 
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Deve-se observar que se a receita (REC) for menor que o custo total (DT), 

o investimento de capital não pode ser pago ao longo da vida útil da planta, sendo,  

portanto, o processo considerado economicamente inviável. Caso contrário, o 

processo pode ser considerado economicamente viável se período de retorno do 

capital for curto em relação à vida útil do processo. Para processos cuja tecnologia 

está relativamente consolidada é razoável um valor de PBT em torno de 10% do 

LFT. Para processos com tecnologias inovadoras ou em fase de pesquisa e 

desenvolvimento esse valor deve está em torno de 30% do LFT [163]. A Tabela 22 

apresenta um resumo do procedimento usado para a análise de viabilidade 

apresentado acima. 

 

Tabela 22 – Sumário do procedimento para análise econômica do processo. 

Etapas da avaliação Procedimento de cálculo 

1. Custos (DT) DF DF + DV 

DV 

2.Receita (REC) HAR HAP × HSP 

CAR CAP (CAP + DCAP) × CSP 

 DCAP  

3.Lucro LB REC –DT  

LL GTX × LB  

4. Pré - Operação (STUPC) TPC × STUPF   

5. Investimento (INV) STUPC + TPC   

6.Tempo de Retorno (PBT) INV/LL   
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6. RESULTADOS. 

 

Para a rota 1, as quantidades de gás de síntese produzido e de CO2 

mitigado foram calculadas a partir dos dados fornecidos pelo AspenHysys. Esses 

parâmetros foram tomados como medida de eficiência técnica das rotas propostas. 

 Para a rota 1 – Cenário 2, o valor adicional da contribuição da microalga 

para geração de energia pela tecnologia NGCC foi fornecida diretamente pelo 

AspenHysys.  

Para todos os outros casos (rotas 1 e 2), a eficiência do processo previsto 

pela simulação no AspenHysys foi calculada pela equação 32, apresentada abaixo: 

 

          
                

       
                  (Eq. 32) 

 

Onde “teórico” se refere ao valor estequiométrico esperado e “simulado” 

para o valor obtido pelo simulação no  AspenHysys. 

Para a rota 1 – Cenário 1 e rota 2 – Cenário 1, a medida do rendimento 

de reforma a vapor foi obtida pelo rendimento de produção de hidrogênio contido no 

Singás produzido a partir das matérias-primas (metano e vapor d’água).  

Para a rota 2 – Cenário 2, foi calculado  o rendimento global de conversão 

da biomassa algal em biohidrogênio, considerando η1 a conversão correspondente 

ao setor de fermentação anaeróbica e η2 a conversão correspondente ao setor de 

craqueamento termocatalítico do metano.  

O rendimento global de conversão foi então calculado como o produto dos 

rendimentos de cada etapa, ou seja, η = η1 × η2. 

 

6.1 Rota 1 – Cenário 1 

 

Os parâmetros operacionais das correntes de saída obtidos na simulação 

foram: 

 Gás de Síntese = 11653 kh/h;  

 Temperatura = 398,9 0C;  

 Pressão = 3447 kPa. 
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A Tabela 23 apresenta as condições operacionais do processo de reforma 

a vapor do metano, enquanto que a Tabela 24 mostra a composição das correntes 

do flowsheet de reforma do metano. 

 

Tabela 23 – Condições operacionais do processo. 

Nome Gás Natural Vapor d'água Gás de síntese 

Fração de Vapor 1,0000 1,0000 1,0000 

Temperatura [0C] 371,00 246,00 399,00 

Pressão [kPa] 3447,00 3447,00 3447,00 

Fluxo Molar [kgmole/hr] 91,00 236,00 737 

Fluxo de Massa [kg/hr] 1456 4249 11653 

Fluxo de Volume Líquido [barril/dia] 733,8 642,7 3208 

Fluxo de Calor [kW] -1500 -15463 -23255 

 

Tabela 24 – Composição das correntes de reforma a vapor do metano. 

Nome Gás 

Natural 

Vapor d'água Gás de síntese 

Comp. Fração Molar [Metano] 1,0000 0,0000 0,0000 

Comp. Fração Molar [H2O] 0,0000 1,0000 0,3328 

Comp. Fração Molar [CO] 0,0000 0,0000 0,0116 

Comp. Fração Molar [CO2] 0,0000 0,0000 0,1116 

Comp. Fração Molar [Hidrogênio] 0,0000 0,0000 0,4097 

Comp. Fração Molar [Nitrogênio] 0,0000 0,0000 0,1344 

Comp. Fração Molar [Oxigênio] 0,0000 0,0000 0,0000 

 

A taxa estequiométrica de produção do Singás foi obtida calculando-se a 

relação (mols de H2/mols de Singás) a partir das reações químicas de reforma: 

CH4 + H2O → CO + 3H2 

CO + H2O → CO2 + H2 

CH4 + 2H2O → CO2 + 4H2 

16                 4 X 2 

 Hidrog. Teor. = 1455,6 kg/h × (1/2) = 727,8 kg/h. 

 Hidrog. Simul.  = Gás de Sínt. X (mol Hidrog./ mol Gás de Sínt.) X (PM 

H2/ PM Gás de Sínt.) 
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 PM Gás de Sínt. = 18 × 0,3328 (H2O) + 28 × 0,0116 (CO) + 44 × 

0,1116 (CO2) + 2 × 0,4097 (H2) + 28 × 0,1344 (N2) = 15,8082. 

 (mol Hidrog./ mol Gás de Sínt) = 0,4097. 

 Hidrog. Simul.  = 11652,79 kg/h × 0,4097 x (2/15,8082) = 603,2718 

kg/h. 

O rendimento do processo de reforma, calculado de acordo com a 

equação 32, foi então encontrado pela relação entre a vazão mássica obtida pelo 

AspenHysys  e o valor teórico.  

                                                          

 

6.2 Rota 1 – Cenário 2 

 

Os parâmetros operacionais das correntes de saída obtidos na simulação 

foram: 

 Vazão mássica do Gás de Síntese= 74210 kh/h;  

 Temperatura = 200 – 400 0C;  

 Pressão = 2000-3000 kPa. 

 

Os resultados da simulação são apresentados na Tabela 25. 

 

Tabela 25 – Resultados da Simulação, considerando-se 100% do gás de 

síntese direcionado para o combustor. 

Cálculos   

NG(Entrada de Energia, MWh) 

SG(Entrada de Energia, MW-h) 

2,448e+007 

6,637e+005 

 

NG(Vazão de massa) 1,080e+005 Kg/h 

SG(Vazão de massa) 7,421e+004 Kg/h 

Gás de Combustão(Vazão de massa) 1,262 e+006 Kg/h 

CO2 em CG(Fração de massa) 0,1755  

Carbono na biomassa(Fração de massa) 0,5451  

Potencial de biomassa (t/d) 2661  

NG Valor de aquecimento inferior 8,159 e+005 Kj/kgmole 

SG Valor de aquecimento inferior 3,219 e+004 Kj/kgmole 
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Turbina a gás 2,206 e+005 Kw 

Turbina a vapor 8,379 e+004 Kw 

SG Compressor 5,927 e+004 Kw 

Bomba de Reciclo (ciclo a vapor) 1353 Kw 

Geração de turbina a gás adicional (%) 

Entrada de energia adicional com SG (%) 

27,53 

3,796 

 

Água produzida (Vazão, t/h) 127,5  

Calor produzido (MW) 669,4  

 

6.3 Rota 2 – Cenário 1 

 

Os parâmetros operacionais das correntes de saída obtidos na simulação 

foram: 

 Vazão Mássica do Hidrogênio = 1898 kh/h;  

 Temperatura = 280 0C;  

 Pressão = 241 Kpa. 

A impressão dos resultados gerados pelo AspenHysys é apresentada 

abaixo.  

A Tabela 26 apresenta as condições gerais relacionadas com o sistema 

de cultivo de microalgas, enquanto que a Tabela 27 mostra as condições 

operacionais das correntes do flowsheet de reforma do metano. 

 

Tabela 26 – Dados simulados sobre as condições de cultivo de microalgas. 

Nome Carboidrato Proteína Lipídios D. Salina 

Vapor/ Fração Fase 0 0 0 0 

Temperatura (°C) 25° 25° 25° 25° 

Pressão (KPa) 101,3  101,3 101,3 101,3 

Fluxo Molar(Kgmol/h) 5,421 11,31 1,865 18,59 

Fluxo de massa (Kg/h) 1855 3305 521,4 5681 

Fluxo Volumétrico do liq. 

ideal padrao (m³/h) 

1,225 2,802 0,5825 4,610 

Entalpia molar (KJ/kg mol) -2,31 e+06 -1,678 

e+05 

-7,694 

e+05 

-1,772 e+06 

Entropia molar (KJ/kg mol 293,6 116,3 194,2 206,0 
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°C) 

Fluxo de calor (KJ/h) -1,25e+07 -1,67e+07 -7,69e+06 -1,72e+07 

Fluxo de liq. vol. na 

condição padrão (m³/h) 

1,225 1,704 0,5874 3,474 

 

Tabela 27 – Dados simulados da reforma do metano. 

Nome Metano CO2 H2 

Vapor/ Fração Fase 1 1 1 

Temperatura (°C) 20° 138° 280° 

Pressão (KPa) 520 297 241 

Fluxo Molar (Kgmole/h) 57,45 36,61 237,7 

Fluxo de massa (Kg/h) 921,7 1611 1898 

Fluxo Volumétrico do liq. ideal padrão (m³/h) 3,078 1,952 6,613 

Entalpia molar (KJ/kg mol) -7,52 e+04 -3,89 e+05 -6,99 e+04 

Entropia molar (KJ/kg mol °C) 169,1 176,2 162,9 

Fluxo de calor (KJ/h) -4,32e+06 -1,42e+07 -1,66E+07 

Fluxo de liq. vol. na condição padrão (m³/h)          -  1,704        -  

 

A taxa estequiométrica de produção do Singás foi obtida pela mesma 

metodologia usada na Rota 1 – Cenário 1. Da mesma forma, o rendimento do 

processo de reforma foi encontrado pela relação entre a vazão mássica obtida pelo 

AspenHysys  e o valor teórico calculado segundo a equação 32.  

Seguindo a mesma sequência de cálculos apresentados na Rota 1 – 

Cenário 1,  tem-se: 

 Hidrog Teór = 921,7 kg/h × (1 / 2) = 460,85 kg/h. 

 Hidrog. Simul. = Gás de Sínt. X (mol Hidrog./ mol Gás de Sínt.) X (PM 

H2/ PM Gás de Sínt.) 

 Gás de Sínt. = 16 × 0,0877 (CH4) + 18 × 0,2963 (H2O) + 0.0 (CO) + 0.0 

(CO2) + 2 × 0,6160 (H2) + 0.0 (N2)  = 7,9686 

 (mol Hydrogen/ mol Syntesis Gas)  = 0,6160; 

 Hydrogen Simul. =1898,28 kg/h X 0,6160 x (2 /7,9692) = 293,49 kg/h.  

O rendimento do processo é então: 

 η = 1 – | (293,49  – 460,85)/ 293,49| = 0,637 ou η = 63,7 % 
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6.4 Rota 2 – Cenário 2 

 

Os parâmetros operacionais das correntes de saída obtidos na simulação 

foram: 

 Vazão Mássica do Produto (H2 + C) = 1427 kg/h.  

 Temperatura = 850 0C. 

 Vazão Mássica do Hidrogênio  = 358,7 kg/h.  

 Temperatura = 25 0C. 

 Pressão = 101,3 Kpa. 

 

A impressão dos resultados gerados pelo AspenHysys é apresentada 

abaixo. A Tabela 28 apresenta as condições gerais relacionados com o sistema de 

cultivo de microalgas, enquanto que a Tabela 29 mostra as condições operacionais 

das correntes do flowsheet do craqueamento termocatalítico do metano. 

 

Tabela 28 – Dados simulados sobre as condições de cultivo de microalgas. 

Nome Lipídios Proteína Carboidrato D. Salina 

Fração de Vapor 0,00E+00 0,00E+00 0,00E+00 0,00E+00 

Temperatura (°C) 2,50E+01 2,50E+01 2,50E+01 4,53E+01 

Pressão (kPa) 101E+00 101E+00 101E+00 101E+00 

Fluxo Molar (Kgmole/h) 1,87E+00 1,13E+01 5,42E+00 1,86E+01 

Fluxo volumétrico do líquido 

(m³/h) 
5,83E-01 2,80E+00 1,22E+00 4,61E+00 

Fluxo de Calor (Kcal/h) -1,43E+06 -1,89E+07 -1,25E+06 -3,29E+07 

 

 

Tabela 29– Dados simulados do craqueamento termocatalítico do metano. 

Nome Metano CO2 CO2 capt 
CO2  

Rec 
CO2 emit H2 

Fração de Vapor 1,000 1,000 1,000 1,000 1,000 1,000 

Temperatura (°C) 25,00 25,00 25,00 25,00 25,00 25,00 

Pressão (Bar) 101,3 101,3 101,3 101,3 101,3 101,3 

Fluxo Molar 

(Kgmole/h) 
89,03 287,2 305,4 18,20 0,0 177,9 
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Fluxo de Massa 

(Kg/h) 
1428 1,264E+4 1,344E+4 800 0,0 358,7 

Fluxo volumétrico 

do líquido (m³/h) 
4,770 15,31 16,29 0,9704 30,630 5,134 

Fluxo de Calor 

(GJ/h) 
-27943 -474 -504 -30 -948 -8,1e-06 

 

Onde a coluna CO2 (emit) refere-se ao CO2 que é liberado para a 

atmosfera pela Planta Combinada e suas vazões mássica e molar podem ser 

calculadas pela diferença entre as vazões mássicas/molares de entrada e saída do 

CO2 no flowsheet da Figura 25 (correntes CO2, CO2(rec) e CO2(capt)) pela seguinte 

equação: CO2(emit) = [CO2 + CO2(rec)] – CO2(capt).  

A Tabela 30 a seguir apresenta a comparação entre os processos de 

produção de hidrogênio a partir do metano, correspondentes as rotas 

R2C1(convencional) e R2C2 (alternativa).  

Como já citado anteriormente, a eficiência do processo previsto através 

da simulação pelo AspenHysys foi calculada tendo como base a equação 32 e a 

conversão de biomassa algal em hidrogênio, como o produto η  = η1 × η2, onde η1 

representa a eficiência da etapa de fermentação anaeróbica e η2 a eficiência da 

etapa de craqueamento termocatalítico do metano. 

 

 

 

 

 

 

 

Tabela 30 – Comparação de dados simulados relcionando as plantas MTCC e 

SMR. 

 
Planta Combianada - MTCC Planta Combinada –SMR 

Nome Biogás 
Carbono 
Grafite 

Produto 
Resfriado 

Metano 
Metano 
Líquido 

Produto 

Fração de Vapor 1,00E+0 0,00E+00 6,667E-01 1,0E+0 0,0E+0 1,0E+0 

Temperatura (°C) 2,50E+1 2,50E+01 2,50E+01 2,00E+1 2,8E+2 2,8E+2 

Pressão (kPa) 101,3E+0 101,3E+02 101,3E+02 520E+0 241E+0 241E+0 

Fluxo Molar (kgMol/h) 1,073E+2 8,896E+01 2,669E+02 5,75E+1 0,00E+0 2,38E+2 
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Fluxo de Massa (Kg/h) 2,232E+7 1,068E+03 1,427E+03 9,22E+2 0,00E+0 1,90E+3 

Fluxo volumétrico do 
líquido (m³/h) 

5,744E+0 6,507E-01 5,785E+00 3,08E+0 0,00E+0 6,61E+0 

Fluxo de Calor (GJ/h) -58 1,6e-03 1.5e-03 -4,3 0,00E+0 -6,9e-02 

Principais produtos Planta Combianada - MTCC Planta Combinada –SMR 

Nome Fração Molar Fração Molar 
Metano 0 8,77E-02 

Hidrogênio 0,67 6,16E-01 

Monóxido de Carbono 0 0 

Água 0 0,269 

Dióxido de Carbono 0 0 

Carbono Grafite 
(Subproduto) 

0,33 0 

 

O balanço de massa simulado da fermentação anaeróbica foi obtido a 

partir dos dados de Mussgnug [104] na forma representada pelo fluxograma da Figura 

35 abaixo: 

 

Figura 35 – Diagrama de blocos representando o balanço de massa da etapa 

de fermentação anaeróbica. 

 

O valor da variável X no fluxograma acima representa a produção de 

biogás (biogprd) e pode ser obtido pela equação abaixo: 

X (biogprd) = bgmax × (cmeteq/cmetmax) × rhobg          (Eq. 38) 

Onde biogprd representa o valor calculado da produção de biogás (g/g 

BM); bgmax, o valor experimental máximo da produção de biogás (ml/g BM); cmeteq 

o valor estimado de estado estacionário relativo ao substrato controle; cmetmax, o 

valor experimental máximo relativo ao substrato controle e rhobg, a densidade do 

biogás a 1atm e 25 0C. As variáveis biogprd, bgmax, cmeteq, cmetmax e rhobg 

correspondem a parâmetros do script PlComb.m. Da Tabela 14 obteve-se o valor de 

bgmax = 505 ml/g BM; da Figura 28, o valor de cmetmax = 79,2, enquanto que os 

valores de cmeteq = 75,2 e rhobg = 8,5 × 10-4 g/ml, foram calculados pelo módulo 

“PlComb.m”. Substituindo-se esses valores na equação (38), tem-se biogprd = 505 × 

(75,2/79,2) × 8,5 × 10-4 = 4,07 × 10-1 g de biogás por g de biomassa.   
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A quantidade de metano produzida (metprd) pode então ser calculada 

pela equação:  

metprd  = biogprd × fmm               (Eq.39) 

onde fmm representa  a fração mássica do metano obtida dos dados 

experimentais apresentados na tabela 14. Substituindo os valores das variáveis 

biogprd e fmm na equação 39, tem-se: metprd = 0,407 × 0,64 = 0,26 g. 

Utilizando-se os dados acima e o valor do peso molecular da Dunaliella 

Salina obtido pelo AspenHysys, através da relação já citada (fluxo de massa/fluxo 

molar) = 305,4 g/mol, pode-se converter o balanço de massa representado na Figura 

35, em balanço de número de mols representado na Figura 36 abaixo: 

 

Figura 36 – Diagrama de blocos representando o balanço de número de mols 

da etapa de fermentação anaeróbica 

 

Os valores das variáveis Y e Z podem então ser calculados pelas relações: 

Y = (1 g) / MDs  e Z = metprd / MCH4                (Eq. 40) 

Substituindo-se os valores das variáveis MDs , metprd  e MCH4 na equação 

(40) acima, tem-se:  Y = 1/305,4  = 0,00327 mols de BM e Z = 0,26/16 = 0,01625 

mols de CH4.  

O balanço simulado do número de mols da etapa de craqueamento 

termocatalítico pode ser representado como no fluxograma da Figura 37, abaixo: 

 

Figura 37 – Diagrama de blocos representando o balanço de número de mols 

da etapa de craqueamento termocatalítico (TCC). 

 

O valor da variável W pode ser calculada pela relação:  
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W = 2 × η2 × Z                                                                         (Eq. 41) 

 

onde η2 representa a eficiência de conversão do metano em hidrogênio na etapa de 

TCC e o fator 2 refere-se ao coeficiente estequiométrico da reação (5) de 

decomposição do metano. A eficiência de conversão do metano, η2 pode ser 

calculada pela seguinte relação [187]: 

η2 = (fluxo molar de H2 produzido)/2x(fluxo molar de CH4 consumido)             (Eq. 42) 

Substituindo-se os valores do fluxo molar de H2 da corrente Hidrogênio e 

do fluxo molar de CH4 da corrente Metano na equação (42), têm-se: η2 = (177,9 

kgmol/h) / 2 x (89,3) = 0,9961. Colocando-se os valores calculados para η2  e Z na 

equação  41, tem-se: W = 2 × 0,9961 × 0,01625 = 0,03237 mols de H2.  

O Balanço simulado do número de mols para a Planta Combinada de 

produção de biohidrogênio a partir da Dunaliella Salina pela rota R2C2 pode ser 

escrito como: 

BM (0,00327 mol) → UASB → CH4 (0,01625 mol) → PFR → H2 (0,03237 mol) 

Recalculando-se  os valores acima para 1mol de Biomassa, têm-se para o 

balanço de massa simulado, o seguinte fluxograma: 

Biomassa (1 mol) → UASB → CH4 (4,9694 mols) → PFR → H2 (9,8991 mols). 

Os valores teóricos dos termos correspondentes ao fluxograma acima 

foram obtidos da relação teórica de produção de CH4 por mol de biomassa algal 

(TMP), fornecida a partir da relação estequiométrica da reação (5) de decomposição 

do metano.   

O rendimento teórico do metano para o processo de fermentação 

anaeróbica foi calculado pelo procedimento adaptado de Symons e Buswell [188]: 

CaHbOcNd → [ (4a + b - 2c - 3d) / 8 ] CH4            (Eq. 43) 

onde a fórmula mínima CaHbOcNd representa a fórmula molecular da 

biomassa algal . Os valores de a, b, c, d (a = 10, b = 18, c = 5, d = 2) para Dunalliela 

Salina foram obtidos por um procedimento baseado na reação de fotossíntese, 
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apresentado por Huang-Rorrer [189] e é o resultado do valor médio calculado a partir 

da fórmula molecular, obtida da literatura para diferentes microrganismos similares 

[157]. Desse modo, a produção teórica de metano foi calculada pela equação (43), 

como a seguir: 

Produção de metano = [(4 × 10) + 18 – (2 × 5) – (3 × 2)] / 8 = 5,25 moles 

de CH4 

O peso molecular da biomassa algal (BMMW) foi então calculado como: 

BMMW = (12,011 × 10) + (18 × 1,008) + (15,99 × 5) + (2 × 14,007) = 246,2 g / mol. 

Considerando-se o peso molecular (MW) da biomassa algal fornecido 

pelo AspenHysys obtido da relação (fluxo de massa/fluxo molar) = 305,4 g/ mol, a 

produção teórica de metano (TMP), pode ser calculada como segue: 

 

TMP = (5,25 × 305,4) / 246,2 = 6,5124 moles CH4 

 

O balanço de massa teórico pode então ser escrito como: 

Biomassa (1 mol) → UASB → CH4 (6,5124mols) → PFR → H2 (2 × 6,5124 mols) 

A partir dos balanços de massa apresentado acima, o rendimento da 

etapa de fermentação anaeróbica (η1) pode ser calculado pela equação (32), como 

segue: 

η1 = 1 – | (9,8991 – 13,0248) / 13,0248| = 0,76 

O valor simulado correspondente ao rendimento da etapa de 

craqueamento termocatalítico, η2 (simul), já foi calculado a partir da equação (32) 

como sendo η2 (simul) = 0,9961. O valor teórico correspondente ao rendimento desta 

etapa do processo pode ser obtido pelo mesmo procedimento a partir novamente da 

equação (32) e considerando-se os dados fornecidos no balanço de massa teórico: 

número de mols de H2 produzido = 2 × 6,5124 e o número de mols de CH4 

consumido = 6,5124. Desse modo a aplicação da equação (42) fornece o cálculo do 

rendimento teórico, η2 (teór), da etapa de craqueamento termocatalítico através da 

expressão: η2 (teór) = (2 × 6.5124) / (2 x 6.5124) = 1. Assim o rendimento da etapa 
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de craqueamento termocatalítico pode ser recalculado pela equação geral utilizada 

neste trabalho (equação 32), obtendo-se então o valor: 

η2 = 1 – | (0,9961 – 1) / (1) | = 0,9961. 

 

Portanto, o rendimento total de conversão da biomassa em hidrogênio 

pode ser expressa como o produto η = η1 × η2. 

 

η = 0,76 × 0,9961 = 0,757 ou η = 75,7 %. 

 

 

6.5 Avaliação Energética da rota R2C2 

 

Para a avaliação energética da rota R2C2, foi adotado o procedimento 

descrito no ítem 5.2, com base na simulação da Planta Combinada no AspenHysys. 

Depois de obtida a convergência do flowsheet foi possível se obter 

diretamente, através da função worksheet do AspenHysys, os fluxos de calor qi 

correspondente a corrente i do flowsheet, calculados segundo a equação (44), 

abaixo: 

qi = Fi × ΔHi               (Eq. 44) 

onde  Fi  representa o fluxo molar e ΔHi a entalpia molar da da  corrente i. 

Deste modo, o fluxo total de calor envolvido no processo foi calculado a 

partir da equação (45), abaixo: 

QTotal  =  Σ Fi × ΔHi                  (Eq. 45)  

Enquanto que a convenção de sinais da termodinâmica é a de que um 

valor negativo indica que energia está sendo removida da corrente, no AspenHysys 

a convenção para esse caso é a de sinal oposto. Desse modo, é possível definir o 

desbalanço relativo de energia do processo (Energy Relative Imbalance - %RIB) [136], 

através da equação (46), abaixo:  

% RIB = (Qout – Qin)/ Qin              (Eq. 46) 



116 

 

Onde Qout representa o fluxo total de calor das correntes de saída e Qin o 

fluxo total de calor das correntes de entrada do flowsheet, obtidos pelo cálculo do 

somatório dos fluxos de qi das respectivas correntes como indicado na equação 

45.O flowsheet da rota R2C2 contendo a representação dos fluxos de calor das 

correntes envolvidas é mostrado na Figura 38 a seguir. Dos valores apresentados na 

Tabela 26, mostrada na sequência, pode ser calculada a diferença entre os fluxos 

totais de calor das correntes de saída e de entrada do flowsheet apresentado na 

Figura 38, pela equação abaixo. 

(Qout  – Qin) = [(-7,0852)  – (-9,1512)] × 107 kJ/h = 2,066 × 107 kJ/h. 



 

 

Figura 38 - Flowsheet da rota R2C2 indicando as correntes de fluxo de  calor 
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Os valores de Qin e Qout correspondentes a cada corrente do processo 

são mostrados na Tabela 31 abaixo: 

 

Tabela 31 – Fluxos de calor para a rota R2C2 

 

q Entrada (KJ/h) 
Unidade de    

Processo 
q Saída (KJ/h) 

q1 -1,131e+08 

Mixer 4 q3 -1,203 e+08 q2 -7,167 e+06 

q3 -1,203 e+08 S-Photosyntesis q4 -3,218 e+03 

q5 -1,316 e+07 

Mixer-1 q8 -3,459 e+07 q6 -1,993 e+07 

q7 -1,506 e+06 

q8 -3,459 e+07 Cooler q9 -3,478 e+07 

q9 -3,478 e+07 

Mixer-2 q13 -2,280 e+10 q12 -2,277 e+10 

q10 -1,252 e+09 

Mixer-3 q12 -2,277 e+10 q11 -2,152 e+10 

q13 2,280 e+10 Filter 

q14 -1,401 e+09 

q15 -2,14 e+09 

q15 -2,140 e+10 RCY-1 q11 -2,152 e+10 

q14 -1,401 e+09 UASB q16 -1,386 e+07 
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q16 -1,386 e+07 Filter-2 

q17 -6,669 e+06 

q18 -7,189 e+06 

q18 -7,189 e+06 RCY-2 q2 -7,167 e+06 

q17 -6,664 e+06 Heater E-100 q19 -2,437 e+06 

q19 -2,437 e+06 PFR q20 5,612 e+06 

q20 5,612 e+06 Cooler-2 q21 3,533 e+02 

q21 3,533 e+02 Filter-3 

q22 -1,938 e+01 

q23 3,727 e+02 

 
-91.512.075.646,70   -70.852.382.511,38 

 

6.6 Avaliação Econômica da rota R2C2 

 

A análise econômica da rota R2C2, foi realizada usando o procedimento 

descrito no ítem 5.2, com base na simulação da Planta Combinada no AspenHysys. 

Os cálculos de cada ítem que compõe a análise econômica foram efetuados com a 

ajuda de um módulo desenvolvido no programa PlComb.m no Matlab que é 

apresentado no apêndice 5. 

A relação de unidades de processos utilizados na simulação da planta 

com suas respectivas vazões mássicas (kg/h) de entrada e saída foi obtida 

diretamente do flowsheet gerado pelo AspenHysys, mostrado na Figura 39, e é  

apresentada na Tabela 32, apresentada abaixo.  

 



 

 

Figura 39 - Flowsheet da rota R2C2 indicando as correntes de fluxo de massa. 
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 Tabela 32 – Fluxos de massa nas corrente de entrada e saída da rota R2C2. 

Q Entrada (Kg/h) Unidade de Processo Q Saída (Kg/h) 

Q1 1,2640E+03 

Mixer 4 Q3 1,3440E+04 Q2 800,9 

Q3 
1,3444E+04 S-Photosynthesis Q4 1,3440E+04 

Q5 1649 

Mixer 1 Q8 5964 
Q6 3469 

Q7 547,3 

Q8 5964 Cooler Q9 5964 

Q9 5964 

Mixer 2 Q13 1,4410E+06 Q12 1,4350E+06000 

Q10 
7,889E+04 

Mixer 3 Q12 1,4350E+06 
Q11 

1,3560E+06 

Q13 1,4410E+06 Filter 
Q14 9,2060E+03 

Q15 1,3490E+06 

Q15 1,3490E+06 RCY-1 Q11 1,3560E+06 

Q14 9,2060E+04 UASB Q16 2232 

Q16 2232 Filter-2 
Q17 1428 

Q18 803,4 

Q18 803,4 RCY-2 Q2 800,9 

Q17 1428 Heater E-100 Q19 1427 

Q19 1427 PFR Q20 1427 

Q20 1427 Cooler 2 Q21 1427 

Q21 1427 Filter-3 
Q22 358,7 

Q23 1068 

 
5,6399E+06 

  
5,6400E+06 

 

O custo dos equipamentos foi determinado a partir dos procedimentos 

indicados no ítem 5.2.1. A Tabela 33 mostra os custos de equipamentos relativos a 

cada unidade de processo no flowsheet da rota R2C2.  
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Tabela 33 – Custos de equipamentos relativos as unidades de processo no 

flowsheet da rota R2C2. 

1 

2 

3 

4 

5 

6 

7 

8 

9 

10 

11 

12 

13 

14 

15 

 

Mixer 4 

S-Photosynthesis 

Mixer 1 

Cooler 

Mixer 2 

Mixer 3 

Filter 

RCY-1 

UASB 

FIlter-2 

RCY-2 

Heater E-100 

PFR 

Cooler 2 

Filter 3 

Total 

150$ 

429510$ 

1$ 

11591$ 

300$ 

280$ 

55000$ 

818$ 

30358$ 

2659$ 

3392$ 

1914$ 

102984$ 

2299$ 

1188$ 

642444$ 

 

O custo de matérias primas foi determinado a partir dos procedimentos 

indicados no ítem 5.2.2. A Tabela 34 mostra os custos de matérias primas relativos 

aos cenários econômicos 1 e 2 da rota R2C2. 

Tabela 34 – Custos de matérias-primas da rota R2C2 nos cenários econômicos 

1 e 2. 

Custo da Matéria-Prima ($/ano) Cenário 1 Cenário 2 

1. Cloreto de Sódio 1,9880 × 10
4 

9,0380 × 10
3
 

2. Água 2,5020 × 10
3
 1,1350 × 10

3
 

3. Nitrato de Sódio 2,9632 × 10
6
 2,9632 × 10

6
 

4. Catalizador 8,0172 × 10
5
 8,0172 × 10

5
 

TOTAL 3,7873 × 10
6
 3,7751 × 10

6
 

 

A análise de viabilidade econômica da rota R2C2 segundo os cenários 

econômicos 1 e 2 citados no ítem  4.7.2 foi realizada segundo os procedimentos 

descritos no ítem 5.2.5. Foram inicialmente, estimados os custos de capital e de 

operação da planta.  
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Os custos fixos de capital foram estimados segundo os procedimentos 

indicados no ítem 5.2.1. A Tabela 35 mostra os resultados da estimativa de custos 

de capital  para o processo correspondente a rota proposta R2C2.  

 

Tabela 35 – Custos custos fixos de capital da rota R2C2. 

Item de custo Multiplicador médio Custo($/ano) 

1. Custo de aquisição de equipamentos (PC) 6,4244 x 105 

2. Instalação 0,50 x PC 3,2122 x 105 

3. Tubulações 0,40 x PC 2,5698 x 105 

4. Instrumentação 0,35 x PC 2,2486 x 105 

5. Isolamento térmico 0,03 x PC 1,9273 x 104 

6. Instalações Elétricas 0,15 x PC 9,6367 x 104 

7. Áreas Internas 0,45 x PC 2,8910 x 105 

8. Áreas externas 0,15 x PC 9,6367 x 104 

9. Instalações auxiliárias  0,50 x PC 3,2122 x 105 

CUSTO DIRETO TOTAL DA PLANTA (TPDC)                  1,6254 x 106  

10. Engenharia    0,25 x TPDC 4,0635 x 105 

11. Construção civil  0,35 x TPDC 5,6888 x 105 

CUSTO INDIRETO TOTAL DA PLANTA (TPIC)  TPDC + TPIC 9,7523 x 105  

CUSTO TOTAL DA PLANTA (TPC) 2,6006 x 106 

12. Contrato da obra 0,05 x TPC 7,8018 x 104 

13. Seguros 0,10 x TPC 1,8204 x 105 

 CUSTO DIRETO DE CAPITAL (DFC) TPC + 12 + 13 2,8607 x 106 

 

Os custos operacionais foram estimados segundo os procedimentos 

indicados no ítem 5.2.2. A Tabela 36 mostra os resultados da estimativa de custos 

operacionais para os cenários econômicos 1 e 2 do processo correspondente a rota 

proposta R2C2.  

 

Tabela 36 – Custos operacionais da rota R2C2 

Ítem de Custo ($/ano) Cenário 1 Cenário 2 
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A. Matérias-Primas         3,7873×106 3,7751×106 

B. Mão de obra 6,7151×105  6,6934×105 

C. Material de consumo. 1,3430×105 1,3387×105 

D. LabQCQA 2,6860×105 2,6774×105 

E. Utilidades 4,0290×106 4,0161×105 

F. EqDep 3,0621×106 3,0522×106 

G. Tratamento de Efluentes 1,3430×106 1,3387×106 

H. Diversos 1,3430×105 1,3387×105 

 

A análise de investimento foi então realizada pelos cálculos indicados no 

procedimento descrito na tabela 22, para cada um dos cenários propostos (cenário 

1, cenário 2 e cenário 3. Os resultados estão resumidos na tabela 37. 

 

Tabela 37 – Análise de investimento da rota R2C2. 

 Cenário 1: Cenário 2: Cenário 3: 

Matéria-prima 3,7873×106 3,7751×106 3,7751×106 

Custos fixos 3,9009×106 3,9009×106 3,9009×106 

Custos Variáveis 2,0145×108 2,0080×106 2,0080×108 

Custo Total 2,0535×108 2,0470×108 2,0470×108 

Receita 1,1074×108 1,1074×108 2,0560×108 

 Receita<Despesa Receita<Despesa Receita>Despesa 

Lucro bruto  –  – 8,9846×105 

Lucro Líquido – – 6,2892×105 

Custo de Pré-Operação – – 2,6006×105 

Investimento – – 2,8607×106 

Tempo de 

retorno(anos) 

– – 4,5485 

 

 

7. DISCUSSÃO E CONCLUSÕES 

 

O hidrogênio está sendo apontado por pesquisas recentes, na área de 

produção de biocombustíveis, como o mais promissor substituto dos combustíveis 

fósseis em uma perspectiva de médio a longo prazo. 
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O processo convencional de produção de hidrogênio a partir do gás 

natural via reforma a vapor do metano (SMR), resulta na emissão de grandes 

quantidades de CO2, que produzem efeitos ecológicos adversos. Como resultado, a 

produção de cada metro cúbico de hidrogênio é acompanhada pela emissão de 0,5 

metros cúbicos de CO2. O CO2 pode ser removido dos gases de combustão por 

vários métodos como, por exemplo, adsorção por peneiras moleculares, separação 

criogênica, separação por membrana, etc. Esses métodos são, no entanto, todos 

energéticamente intensivos.  

O problema de evitar que grandes volumes de CO2, sejam liberados para 

a atmosfera pelas unidades industriais é um problema que não têm ainda uma 

solução definitiva. Algumas soluções propostas para unidades intensamente 

geradoras de CO2 como as usinas termoelétricas incluem a injeção do CO2 em 

reservatórios subterrâneos naturais, em poços exauridos de petóleo ou no fundo do 

oceano. Existe, no entanto a preocupação sobre os possíveis efeitos a longo prazo 

sobre a biosfera, produzidos pelo acúmulo de CO2 em  níveis  muito elevados  de 

concentração nestes locais de deposição. 

O modelo de Ecologia Industrial sugere a integração entre os processos 

produtivos como forma de minimizar o impacto ambiental das emissões de CO2. O 

uso de fontes renováveis como matéria-prima preponderante nas unidades 

produtivas tem sido gradativamente adotado dentro desse contexto na forma de 

biosistemas integrados ou biorrefinarias. Com isso se obtém a possibilidade de 

obtenção de uma gama de produtos de interesse comercial com características 

diversificadas desde aqueles que presentam um baixo valor agregado, mas um 

grande potencial de mercado, em um extremo, até aqueles que possuem um 

mercado reduzido, mas um grande valor agregado no extremo oposto. Nesse 

contexto é possível a análise da viabilidade desses processos integrados, levando-

se em conta os três pilares básicos da sustentabilidade: impactos ambientais, 

economicidade e eficiência técnica. 

Neste trabalho foi possível analizar algumas das muitas alternativas 

incluídas no cenário descrito acima, com o objetivo de prever a eficácia de 

implementação de rotas tecnológicas alternativas para o sequestro das emissões de 

CO2 geradas por usinas termoelétricas. A análise das rotas selecionadas foi 

conduzida com o auxílio da ferramenta de simulação de plantas químicas 

ApenHysys. 
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A rota 1 analizou dois cenários relacionados a tecnologia NGCC de 

termoelétricas a gás natural.  

O cenário 1 estudou a utilização direta do gás natural para a produção do 

gás de síntese pelo processo convencional de reforma a vapor. Essa análise serviu 

como “ponto de partida” para a escolha de outras rotas, já que o gás de síntese é 

uma das matérias primas mais utilizada na produção do hidrogênio. Apesar dos 

rendimentos obtidos pela simulação da rota R1C1 (em torno de 80%) ter sido 

considerado satisfatório, as grandes quantidades de CO2 associadas ao processo de 

reforma a vapor, tornam essa rota desinteressante diante dos objetivos propostos.  

O cenário 2 analizou a contribuição da biomassa algal, através do 

processo de gaseificação, para a geração de gás de síntese, a ser utilizado no 

contexto da tecnologia NGCC, para aumentar a eficiência de geração de energia. Da 

Tabela 25 observa-se claramente que a geração de energia adicional (3,8%) é 

pequena. Esse resultado conduz a conclusão de que a produção do singás deve ser 

aplicada diretamente para a produção de produtos químicos ao invés de seu uso 

como combustível auxiliar na turbina de combustão. 

Em relação a rota1 pode-se concluir, que o cenário 1 apontou para um 

possível ganho econômico no processo de geração de energia pela substituição 

parcial do gás natural pelo Singás como insumo da usina termoelétrica, enquanto o 

segundo cenário mostrou que o ganho econômico pela contribuição da biomassa 

algal é relativamente pequeno. Apesar disso, o cenário 2 mostra que é possível uma 

contribuição relevante ao meio ambiente, através dos benefícios potenciais de 

reciclagem de CO2 da termoelétrica para a produção de microalgas. 

A rota 2 analizou a utilização de microalgas como matéria prima renovável 

para a produção de hidrogênio, através do processo de fermentação anaeróbica 

para geração de biogás.  

O cenário 1 estudou a conversão do biogás obtido da biomassa algal para 

a produção de hidrogênio pelo processo de reforma a vapor. Os resultados 

mostraram rendimentos de processo insatisfatórios (em torno de 64%) e grandes 

quantidades de CO2 produzidos.  

O cenário 2 analisa a conversão do metano obtido do biogás em 

biohidrogênio. Os resultados apontaram índices promissores para essa rota: 

rendimentos satisfatórios do processo (em torno de 76%), nenhuma emissão de CO2 
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além da geração de um subproduto de grande interesse comercial, o carbono, que 

pode ser utilizado como redutor em usinas siderurgicas. 

 A análise energética da rota R2C2 forneceu,  para a diferença entre fluxos de 

calor nas correntes de entrada e saída do processo, o valor  (Qout  – Qin) = 2,066 × 

107 kJ. Isso indica que (Qout  – Qin) > 0 ou  que Qout  > Qin, isto é, o fluxo total de calor 

das correntes de saída (Qout) é maior do que o fluxo total de calor das correntes de 

entrada (Qin). Esta condição indica que a rota R2C2 analisada apresenta um balanço 

energético favorável. O valor de %RIB calculado (%RIB = 22,58%), indica o 

potencial de ganho energético que a rota apresenta.  

 A avaliação econômica prelimiar realizada para essa rota foi feita levando-se 

em contra três diferentes cenários do ponto de vista econômico.No primeiro cenário 

não se leva em conta a reciclagem dos efluentes do reator UASB, ricos em 

nutrientes para o cultivo de microalgas. No cenário 2 é levado em consideração essa 

reciclagem. O cenário 3 acrescenta os créditos pelo sequestro de carbono à receita 

proveniente da venda dos produtos.  

Os dois primeiros cenários mostraram-se economicamente desfavoráveis, 

porém o terceiro cenário demonstrou a possibilidade de viabilidade econômica do 

processo, com um tempo de retorno do capital investido em torno de cinco anos.  

Além dos aspectos promissores já citados, pode-se de um modo geral, 

estabelecer algumas vantagens da rota proposta, como processo de produção de 

hidrogênio para regiões geograficamente favoráveis como o Nordeste:  

a) O cultivo de microalgas é fortemente favorecido para regiões com alto 

índice de insolação. 

b) Existe a possibilidade do uso, no cultivo de microalgas, de recursos 

de baixo valor comercial (terras semi-áridas e água salobra). 

c) O processo apresenta a vantagem do cultivo de microalgas associado 

ao tratamento de efluentes, gerando biomassa de forma barata e 

propiciando o reuso da água. 

d) O processo é ecologicamente adequado, com a utilização das 

emissões de CO2 de termoelétricas para o cultivo de microalgas. 

e) Existe a possibilidade do uso de energia solar para obtenção das 

elevadas temperaturas exigidas pelo craqueamento catalítico. 
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A partir dos resultados obtidos neste trabalho pode-se também concluir 

que a simulação computacional de plantas de produção se constitui em uma 

ferramenta importante para obtenção dos dados que irão nortear a implantação de 

plantas em escala industrial. A simulação permite a elaboração de projetos 

conceituais mais eficientes, principalmente para rotas em fase de pesquisa e 

desenvolvimento, como a da produção de biohidrogênio, para atender a demanda 

energética em um futuro próximo.  

Finalmente pode-se concluir do trabalho realizado que a produção de 

biohidrogênio a partir de fontes renováveis, segundo a rota R2C2 proposta, pode ser 

viabilizada pela utilização das microalgas como mecanismo de biofixação das 

emissões de CO2 de termoelétricas.  

No momento dois grandes projetos foram propostos pela equipe do Prof. 

Carioca (PADETEC-UFC), com base na temática relacionada com o tema da tese, 

que são de extrema importância como vetores de desenvolvimento da região 

nordeste.  

O primeiro projeto, já aprovado com a Coelce e financiada pela ENEL 

green power da Itália tem a cooperação das universidades de Roma e Bolonha. 

Esse projeto tem como objetivo a geração de energia a partir de efluentes. O projeto 

prevê a produção de biohidrogênio para fuel cells com a utilização das células 

eletroquímicas microbianas em desenvolvimento na Universidade de Bolonha. 

Também é contemplado neste projeto o uso de carbono para fins industriais em 

siderurgia ou para a produção formas alotrópicas de maior valor econômico como o 

grafeno.  

O segundo projeto com a Chesf, em fase de aprovação, prevê o uso de 

reservatórios da Chesf na região nordeste para produção peixes e microalgas como 

matéria-prima de processos de geração de energia e bioprodutos dentro do conceito 

de biorrefinarias.  

Ambos os projetos incluem como etapa preliminar aos estudos em escala 

piloto, a avaliação técnica e econômica dos processos com base nos estudos 

desenvolvidos no trabalho de tese presentemente desenvolvido. 
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APÊNDICE 1: DIMENSIONAMENTO DE EQUIPAMENTOS 

 

As unidades componentes da planta representada pela rota R2C2 tiveram 

suas dimensões avaliadas por procedimentos aproximados cujo objetivo era obter 

uma estimativa aproximada do custo do equipamento utilizado. Deixou-se, desse 

modo, de lado os métodos rigorosos de dimensionamento de equipamento 

usualmente utilizados no projeto de plantas químicas. 

 

Fotobiorreator 

O fotobiorreator é considerado pelo AspenHysys como sendo composto 

pelas unidades de processo: Mixer 4, S_photobioreactor, Mixer 1, Cooler, Mixer 3 e 

Mixer 2. A seguir é apresentado a descrição e o procedimento de dimensionamento 

de cada uma dessas unidades. 

 

1. Mixer 4 

A função dessa unidade é promover a mistura do CO2 proveniente da 

termoelétrica (corrente CO2) com o CO2 reciclado, proveniente do setor de 

fermentação anaeróbico (corrente CO2rec). O mixer 4 foi concebido com um feixe de 

tubos cilíndricos de PVC, instalados no interior de um casco externo cilíndrico. Cada 

tubo possui orifícios ao longo do seu comprimento e conexões entre os orifícios que 

permitem a completa mistura da corrente gasosa de alimentação (CO2 e CO2rec). 

O dimensionamento do mixer 4 foi obtido considerando-se como dado de 

entrada a vazão volumétrica de CO2 (    
) e como dado de saída, o número de 

tubos de dimensões padronizadas. As dimensões-padrão dos tubos selecionados 

foram: comprimento igual a 1,5 m, diâmetro interno igual a 8,2 x 10-2 m, espessura 

da parede igual a 1,397x10-2 m. A Vazão volumétrica de entrada no mixer 4 foi 

obtida a partir da vazão mássica das duas correntes de entrada (CO2 e CO2rec), 

mostradas na tabela 32. Assim a vazão volumétrica na entrada do mixer 4 é 

    

   
     

           
 

    

  ou seja     

   
                  

   
      

               

A vazão máxima (Qmax) dos tubos padronizados, obtida a partir do valor 

dado pelo fornecedor, é de 5m3/h. O número de tubos necessários para compor o 

mixer pode ser calculado como    
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2. Mixer 1 

A função dessa unidade é promover a mistura das “correntes fictícias” 

geradas no fotobiorreator: carboidratos, proteínas e lipídios. O mixer 1 foi concebido 

como uma unidade formada por tubos de PVC com a dimensão-padrão (item 

anterior), contendo internamente três tubos interconectados com volumes iguais a 

1/3 de cada tubo externo. Como dado de entrada, foi considerado a vazão 

volumétrica da corrente D. Salina na saída do mixer 1, e como dado de saída o 

número de tubos. A vazão volumétrica da Dunaliella Salina na entrada do mixer 1, 

   
   foi obtida diretamente da tabela 32, a partir da densidade da Dunaliella Salina 

obtida nas condições de cultivo descritas na Tabela 26. Assim: 

   
   

   
 

   
              

               
            

O número de tubos é então calculado como    
   

 

    
 

          

      
    

         

 

3. Mixer 3 

 A função dessa unidade é promover a mistura das correntes de água de 

reposição (MakeUpH2O) e de água reciclada, proveniente da unidade de separação 

da biomassa (Filter). O mixer 3 segue a mesma concepção dos outros mixers (1 e 

4). Novamente, o parâmetro de entradapara o dimensionamento desta unidade é a 

vazão de água a ser acrescentada à biomassa seca para se obter a suspensão de 

biomassa na concentração de células requeridas, e o parâmetro de saída é o 

número de tubos de dimensão-padrão. A vazão volumétrica da água (Qv
water) na 

saída do mixer 3 foi obtida diretamente da tabela 32, a partir da densidade da água 

salina utilizada no fotobiorreator (tomada como sendo a mesma da água do mar), 

nas condições de culito utilizadas (T = 25 0C e P = 1 atm). 

 

      
  

 
           

 
 

 
          

   
       

                 

   

Assim, o número de tubos pode ser calculado como: 
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4. Mixer 2 

A função dessa unidade é promover a mistura da corrente de água 

(Water) com a corrente de biomassa proveniente da saída do Cooler (dry biomass). 

Seguindo a mesma concepção e procedimento usado no dimensionamento dos 

mixers anteriores pode-se calcular o número de tubos-padrão a partir da vazão de 

alimentação     
  obtida diretamente a partir da tabela 32 e da densidade da 

suspensão de biomassa nas condições requeridas: 

 

     
  

     
 

    
 

              
 

 

              
             

  

 
 

 

Assim o número de tubos pode ser calculado como: 

 

        
    

 

    
  

              

 
 

  
  

 
 

                     

 

5. S-photosynthesys  

Essa unidade representa o fotobiorreator em si, sendo as outras unidades 

(Mixers 1, 2, 3 e 4 coolers), acessórios que compõem o equipamento virtual 

representado no flowsheet. A operação set converte o CO2 capturado em uma 

corrente que represente a microalga D. Salina. 

Para dimensionamento dessa unidade, foi tomado como referência à 

unidade física representada pelo fotobiorreator da escola de química da UFRJ, que 

apresenta uma capacidade de produção de        
  

     para a microalga 

Isochrysis Galbana (taxa de crescimento                ) . A capacidade de 

produção do fotobiorreator foi corrigida considerando o maior valor para a taxa de 

crescimento da Dunaliella Salina                 [32]. Assim obteve-se a taxa de 
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produção corrigida igual a         
   

   
  ou seja        

      

     
       

  
     

ou             
     

Para a Planta Combinada operando a rota R2C2, obtém-se a vazão da 

corrente de saída do fotobiorreator diretamente da tabela 32:         
  

 
  

considerando 300 dias de operação/ano          
  

 
     

 

   
       

   

   
   ou 

                  
     

 

6. Cooler 

Essa unidade representa o sistema de refrigeração do fotobiorreator, 

utilizado para manter o cultivo de microalgas na temperatura de operação (25°C). O 

dimensionamento da unidade para fins de levantamento de custos foi feito com base 

na área de troca de calor do cooler, calculado pela equação 

  
 

   
        (A1) 

onde Q é o fluxo de calor transferido (KJ/h), U é o coeficiente global de 

transferência de calor e    a diferença de temperatura entre correntes de entrada e 

saída do cooler,                          , o coeficiente global de 

transferência de calor U foi obtido pela equação: 

 

 
  

 

  
  

 

  
    (A2) 

onde FF é um fator que representa o efeito de incrustações nos tubos do 

trocador de calor e depende do fluido a ser resfriado. 

O fluxo de calor Q foi determinado pela diferença entre os fluxos de calor 

das correntes de entrada (D. Salina) e de saída (Dry Biomass) do cooler, obtidas 

diretamente da tabela 31. 

Assim tem-se: 

Q =   = (q8 – q9) = [(-3,4590) – (-3,4780)] x    KJ/h ou Q = 1,9x    KJ/h 

Para a água do mar tem-se FF = 1,5 
  

       
 .  

   representa o termo dependente do tipo de trocador. O valor de    foi 

obtido diretamente do catálogo do fabricante para trocadores do tipo placa :    = 
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5,807 KJ/s°Cm² ou    = 2,0905x104 KJ/h °C m². Tem-se assim o valor para a área 

de troca de calor dada por: A = 
            

 
           

      
            

  ou A = 3,92 m² ~ 42,16 ft².  

 

Filtro Rotativo à vácuo (FRV) 

A função dessa unidade é separar a pasta de microalgas da suspensão 

de microalgas formada no fotobiorreator. 

O dimensionamento do FRV foi feito com base na unidade 

correspondente da plante de cultivo de microalgas da universidade de Algarve em 

Portugal. O dimensionamento baseia-se no cálculo da área de filtração e o tipo de 

filtro (16np) obtido a partir dos valores fornescidos pelo fabricante . 

 

Bomba centrífuga (RCY-1) 

A função dessa unidade é transportar a corrente de saída do filtro rotativo 

a vácuo (FreeH2O) para a entrada do mixer 3, onde juntamente com a corrente de 

água de reposição (MakeUpH2O)  vão compor a vazão da corrente de água (Water) 

que mantem a densidade de células desejada (4 g/l) na suspensão de biomassa. 

O dimensionamento dessa unidade foi feito com base na vazão 

volumétrica da corrente de saída da bomba, obtida diretamente da tabela 32, da 

vazão máxima permitida e da densidade da água na corrente de alimentação da 

bomba, apresentada na lista de parâmetros físicos. Assim obtem-se para a vazão 

volumétrica o valor:          
   

        
 

        
             

   
             

           
       

        
           , onde f=0,5 é o fator de correção para contemplar o tempo real 

de operação da planta, considerando-se 12h de produção de biomassa/dia. 

 

Reator UASB 

A função dessa unidade é converter a corrente de biomassa úmida 

(HumidBiomass) em uma corrente de biogás. Para essa finalidade utilizou-se uma 

“operação unitária do usuário” (User Unit Operation). Essa unidade (UASBReactor) 

simula a operação do reator UASB, utilizando um modelo matemático para a 

fermentação anaeróbica da microalga, desenvolvido no código Plcomb.m do Matlab. 

O dimensionamento dessa unidade (UASBReactor) foi feito com base na 

vazão volmétrica da corrente de entrada do reator UASB (HumidBiomass) , 
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calculada a partir da sua vazão mássica encontrada tabela 32 e da densidade da 

biomassa úmida na saída do filtro rotativo à vácuo fornecido pelo AspenHysys e 

apresentada na lista de parâmetros físicos. Assim, obtem-se para a vazão 

volumétrica o valor: 

    
   

    
 

    
     

             

 

       
     

  

                .  

Onde, f = 0,5 e é o fator de correção para o tempo de produção de (12/24) h. 

O volume do reator (UASB) foi então calculado tomando-se o tempo de 

residência para o reator UASB igual a 10h. Assim, tem-se: 

           
      

             
  

 
                            

 

               

 

Filtro de Membrana - FILTER 2 

A função dessa unidade é separar os componentes gasosos da corrente 

de saída do reator UASB, Metano e CO2. O dimensionamento dessa unidade foi feito 

com base na vazão volumétrica da corrente de entrada do filtro de membrana 

(Biogas), calculada a partir da sua vazão mássica obtida da tabela 32 e da 

densidade do biogás gerado no reator UASB, fornecido pelo AspenHysys e 

apresentada na lista de parâmetros físicos. Assim, obtém-se para a vazão 

volumétrica o valor: 

   
   

   
 

   
      

 

     
   

                

     
          

                      

 

Considerando o tempo de trânsito de 10 horas para o reator UASB, o 

volume de Biogás gerado pode ser calculado como sendo:  
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Compressor Centrífugo (RCY-2) 

A função dessa unidade é promover a reciclagem de CO2 proveniente do 

setor de fermentação anaeróbico para o setor de cultivo de microalgas. Para isso a 

unidade de processo RCY-2 foi mapeada como um compressor a gás. A potência do 

compressor foi calculada a partir dos fluxos de calor na entrada e saída da unidade 

RCY-2 obtidas diretamente da tabela 31. 

 

                                             

                                  

 

Adicionando-se um fator de segurança de 10% tem-se uma potência 

aproximada de                                    

 

Para selecionar os dados do fabricante (Kaishan) o compressor adequado 

foi utilizado um fator de correção    
        

        
  onde, (PV) é o produto de pressão de 

operação pela vazão volumétrica de CO2 e os índices req e med se referem aos 

valores requeridos e ao valor médio fornecido pelo fabricante. O valor (PV) foi 

calculado como  

(PV)req = Preq * Vreq , onde, Preq é a pressão de operação na corrente de 

entrada do compressor (Preq = 101,3 kPa ou 0,1013 MPa) e  Vreq é a vazão 

volumétrica nessa corrente obtido da vazão mássica fornecida pelo AspenHysys e 

apresentada para a corrente CO2REC com o valor de 800,9 kg/h. 

Assim, pode-se calcular Vreq como Vreq = 
  

      

    

  , onde     
 é a densidade 

do CO2 nas condições de operações obtida da listagem dos parâmetros. Assim, tem-

se: 

Vreq = 
          

         
    

  

 
   Vreq = 7,42        

Assim, tem-se (PV)req = 7,42 x 0,1013 = 0,782  
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Para o parâmetro (PV)med tem-se  (PV)med = 
               

 
  onde, (PV)max e  

(PV)min são os valores fornecidos pelo fabricante. Assim, tem-se (PV)med  = 

        

 
      

Desse modo, o valor do fator de correção é    
        

        
  

     

    
        

 

Reator de Craqueamento Termocatalítico 

O reator termocatalítico é composto no AspenHysys por duas unidades de 

processo, o Heater E-100 e o reator de Plug-Flow PFR-100. A seguir, é descrito a 

funcionalidade e o procedimento de dimensionamento dessas unidades. 

 

1. Heater E-100 

Essa unidade tem a função de elevar a temperatura do Biogás gerado na 

unidade de fermentação de 25°C para a temperatura adequada para o 

craqueamento termocatalítico, que para o catalisador empregado, é de 850°C. O 

dimensionamento da unidade para fins de levantamento de custos foi feito com base 

na área de troca de calor do Heater calculada pela equação (A1). O fluxo de calor   

foi determinado pela diferença entre os fluxos de calor das correntes de saída 

(PFFeed) e de entrada (HeaterFeed) da unidade Heater E-100, obtidos diretamente 

da tabela 31. Assim tem-se: 

                 
                          

 
     

           

 
  

O valor da diferença de temperatura    foi obtido das temperaturas das 

correntes HeaterFeed e PFFeed. Desse modo tem-se                    

     . O coeficiente global de transmissão de calor U foi obtido da equação (A2). 

No caso de fluídos gasosos no reator, como o metano, o fator de 

incrustação é desprezado nesta equação de modo que o coeficiente global U se 

iguala ao valor do coeficiente    obtido do catálogo do fornecedor. Para o caso de 

trocadores do tipo placa planas, tem-se    
       

     
 ou    

            

     
 . Assim a 

área de troca de calor pode ser obtida a partir da equação A1, como:  

   
             

                            ou    0,245 m2 ou    2,64 ft2. 
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2. PFR-100 

O reator de plug-flow tem a função de produzir a quebra da molécula de 

metano em seus elementos constituintes carbono e hidrogênio. A reação ocorre na 

presença de um catalisador finamente disperso no gás formando uma mistura 

pseudo-homogênea. O reator em escala de laboratório consta basicamente de um 

único tubo cilindrico de sílica com revestimento externo de aço inoxidável de 

pequenas dimensões (1 m de altura e 15 cm de diâmetro) acoplado no interior de um 

forno elétrico que promove as elevadas temperaturas requeridas. Em escala 

industrial, o reator é formado por um feixe de tubos cilindricos, instalados no interior 

de um casco cilindrico externo. As temperaturas do processo são providas por 

trocadores de calor a gás, externos ao reator. Para o dimensionamento no 

AspenHysys, adotou-se o modelo de referência do reator de plug-flow da 

Universidade Nacional de Cujo[179]. O procedimento já foi descrito no tópico 5.1.2. 

 

Cooler 2 

Essa unidade tem a função de reduzir a temperatura do gás proveniente 

do reator de craqueamento de 850°C para a temperatura ambiente adequada para a 

alimentação na unidade de separação dos seus componentes. O procedimento de 

dimensionamento baseia-se na determinação da área de troca de calor do Cooler 2 

pela equação (A1). O fluxo de calor   foi determinado pela diferença entre os fluxos 

de calor das correntes de entrada (Product) e saída (ProductCool) do Cooler 2, 

obtidas diretamente da tabela 31. Assim tem-se:  

                  
            

 
    

            

 
    

            
  

 
 

 

A diferença de temperatura é                          . 

O coeficiente global de transferência de calor U foi obtido da equação 

(A2), obtendo-se, novamente, o valor diretamente do catalogo do fornecedor para 

trocadores de placas planas :    
       

       
  ou     

            

     
. 

A área de troca é obtida pela equação (X) obtendo-se o valor 
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ou ainda,                          

 

Separador tipo cilone - Filter 2 

Essa unidade é mapeada fisicamente em um separador sólido-gás do tipo 

ciclone. A função dessa unidade é remover da corrente gasosa, proveniente do 

reator de craqueamento, as partículas sólidas de carbono. O dimensionamento 

dessa unidade consiste no cálculo da vazão mássica do carbono produzido. Da 

tabela 32 obtém-se o valor para a corrente Carbon. Assim   
  

           

 
, que 

corrigido para a operação da planta em 12 h/dia fornesce o valor: 
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APÊNDICE 2: PREÇO DE AQUISIÇÃO DE EQUIPAMENTOS 

 

Fotobiorreator 

O preço de aquisição do fotobiorreator foi avaliado levando-se em conta o 

custo de cada uma das unidades que o compõem, segundo o dimensionamento 

realizado no apêndice 1. Ao custo da unidade de processo S-photossynthesis, foi 

acrescentado o custo da unidade de controle químico da composição das microalgas 

realizada pelo método de cromatografia gasosa. Custos de itens que não constam 

do flowsheet, como sistemas de aeração, alimentação e circulação do fotobiorreator, 

não foram incluídos. Nesse caso fez-se a consideração que esses valores já estão 

considerados nos custos dos mixers e na parcela devido à possível reciclagem do 

oxigênio gerado na fotossíntese.  

 

1. Mixer 4 

O custo do Mixer 4 foi obtido a partir do número de tubos-padrão 

determinado no item 1 do apêndice 1, considerando-se PVC como material de 

fabricação. Assim para       (150 tubos) o preço foi obtido a partir do valor 

fornecido pelo fabricante (apêndice 4): 

                 

2. S-Photosynthesis 

O custo da unidade básica do fotobiorreator representado pela unidade de 

processo S-Photosynthesis foi obtido a partir de parâmetros encontrados na 

literatura[32],[157]. Assim, para o fotobiorreator da universidade de Algarve, Portugal, 

foi obtido o valor de $105.147 para uma área total de produção igual a 380,5 m2, o 

que equivale ao valor de 2.76x106 $/ha (2006). Aplicando a correção desse valor 

para o ano de 2010 pelos índices CEPCI obtidos pela equação de regressão da 

Figura 35 para os anos 2010 e 2006, tem-se o valor: 

                 
      

      
  

ou 

                            (2010) 

 

Desse modo pode-se obter uma estimativa de preço do fotobiorreator da 

UFRJ, considerando as capacidades de produção das duas plantas       
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(Univ. Algarve) e           
      

   
 (UFRJ). Aplicando-se então a regra de Williams 

tem-se: 

                  
      

  
 

   

 

ou 

                  

 

Considerando a área ocupada pelo reator da UFRJ igual a 13,3 x 10-4 ha 

tem-se para o preço do fotobiorreator da UFRJ o seguinte valor: 

         
    

  
                 

                           

Tomando-se então a taxa de produção da Planta Combinada, obtida 

diretamente da corrente D. Salina na tabela 32, tem-se                  

 
. A 

produção anual de Dunaliella Salida na Planta Combinada é dada por    

             

 
   

   

   
   

        

   
 ou                

   
. Tomando-se então os dados 

referentes ao fotobiorreator da UFRJ como                 

   
 e         , pode-

se obter o valor do preço do fotobiorreator da Planta Combinada: 

             
           

            
 

   

 

ou                

Aplicando-se a correção desse valor pelos índices CEPCI obtidos da 

equação de regressão na Figura 35 para os anos de 2013 e  2010, tem-se o valor 

atualizado para o preço do fotobiorreator da Planta Combinada como: 

             
      

      
                

Assim, como foi citado no item 2 do apêndice 2, o valor total da unidade 

S-photosynthesis é obtido somando-se a esse item a unidade de analise 

cromatográfica(   ),              (Prof.César Abreu,UFPE-Projeto Coelce). 
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3. Mixer-2 

O preço de aquisição do Mixer-2 foi obtido pelo mesmo procedimento 

descrito para os Mixers 4 e 1. Assim para n = 300 tubos têm-se: 

                   

 

 

4. Mixer-1 

O preço de aquisição do Mixer-1 foi obtido a partir do número de tubos 

padrão determinado no item Fotobiorreator do apêndice 1, considerando-se o PVC 

como material de fabricação. Assim para n = 1 tubo, o preço foi obtido a partir do 

valor fornecido pelo fabricante (apêndice 4): 

. 

                   

5. Cooler 

O preço de aquisição do Cooler foi obtido a partir da empírica de Guthie, 

citada anteriormente que tem como base a área de troca de calor. 

A área de troca de calor do Cooler foi estimada no item 6 do apêndice 1, 

como:            . O índice (M&S) para o ano de 2013 foi obtido pela equação de 

regressão da Figura 35, de onde se obteve o valor (M&S) = 1359. Os valores das 

constantes nessa equação são:          (trocador tipo placas planas),      

(pressão de 103.1 kPa) e      (trocadores a aço carbono). Assim tem-se para a 

estimativa de preço do cooler dada pela equação 31, o valor: 

       
    

   
                                      

           

Fazendo-se a correção deste valor para considerar o período de operação 

do fotobiorreator de 12h/dia, tem-se: 

                                 

 

6. Mixer-3 

O preço da aquisição do Mixer-3 foi obtido pelo mesmo procedimento 

utilizado para os Mixers 4, 1 e 2. 

Assim para       tubos têm-se: 
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Então, o preço total do fotobiorreator é obtido, somando-se o preço de 

suas unidades constituintes: 

                                                           

              

 

Filtro Rotativo á vácuo (FRV) – Filter   

O preço do filtro rotativo a vácuo na Planta Combinada foi obtido 

utilizando-se como referência a mesma fração percentual do preço dessa unidade 

em relação ao preço do fotobiorreator que a usada pela planta da Universidade do 

Algarve, Portugal. Assim: 

            

onde:  

    
    

    
 

       

 

 Os valores de      e      foram obtidos da literatura [157]: 

                 e                  .  

 

Assim:              
      

       
             

 

Bomba Centrífuga – RCY-1 

O preço de aquisição dessa unidade foi obtido a partir do valor fornecido 

pelo fabricante (apêndice 4). Para vazão de alimentação Q0 = 3000 m³/h, o preço do 

fabricante é P0 = 2000 $. A vazão volumétrica de alimentação (Qn) da unidade RCY-

1 na Planta Combinada pode ser obtida diretamente da vazão mássica Qm, 

encontrada na tabela 32, para a corrente FreeH2O e da densidade da água de 

reciclo     
     , obtida na lista de parâmetros físicos. Assim, tem-se para a vazão Qn

 o 

valor:  

    
             

               
               

 

Considerando-se o período de operação de 12h/dia, tem=se          

     = 675.5 m3/h. 
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O preço da unidade na Planta Combinada (Pn) pode então ser obtido a 

partir da relação de Williams: 

          
     

    
 

   

             

 

Reator UASB 

O preço de unidade de fermentação anaeróbico representada pela 

“operação unitária do usuário”, UASB Reator, pode ser estimado a partir dos valores 

obtidos do fornecedor (apêndice 4): volume do Reator (Q0) = 100 m³, preço do reator 

P0 =10000 $. O volume do reator a ser utilizado na Planta Combinada foi 

dimensionado no ítem 9 do apêndice 1 e tem o valor               . O preço 

dessa unidade é então obtido a partir dos dados do fabricante, usando a relação de 

Williams:  

 

            
        

   
 

   

            

 

À unidade representada pelo reator UASB acrescenta-se o sistema de 

medida de vazão (SMV):             (Prof.César Abreu,UFPE-Projeto Coelce).  

O preço total do reator UASB é então : Pn = 24853 $ + 5505 $ ou Pn = 

30358 $. 

 

Filtro de Membrana – Filter 2 

O preço de aquisição dessa unidade leva em conta a fração molar do CO2 

na corrente de alimentação (Biogás) do filtro de membrana. A composição do Biogás 

produzido no reator UASB fornecida pelo AspenHysys mostra uma fração molar de 

CO2 no biogás      
  igual a 0,1702. Utilizando o gráfico de custo da membrana em 

função de      
  mostrado na figura abaixo (curva     

    , obtêm-se o valor de 

0,217 $/MSCF ou 0,217 $/10³ ft³. Esse valor é então usado como valor de referencia 

para o cálculo do custo do filtro isto é: Q0 = 10³ ft³, P0 = 0,217 $. 
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Fonte: Bhide et al.(1998)  

 

O volume de biogás a ser processado em cada membrana é obtido 

considerando a vazão volumétrica (    
   na corrente de alimentação do filtro 

(Biogas), calculada a partir da vazão mássica e da densidade de biogás dessa 

corrente (   
  . O valor de    

  pode ser obtido diretamente da tabela 32 e a 

densidade do biogás da listagem de parâmetros físicos . 

Assim: 

    
  

             

           
      

               
  

 
 

 

Tomando-se o tempo de residência do reator UASB como 10h tem-se o 

volume de biogás passando por cada membrana 

                
  

 
                                 

                         

 

Corrigindo esse volume para levar em conta a geração de biogás a partir 

da biomassa produzida no período de 12h/dia, tem-se: 

 

                                         . 

 

O preço de cada membrada pode então ser calculado por  
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O número de membranas necessárias para processar a produção anual 

de biogás é então calculado por: 

    
    

   

   
       

 

   
 

   
 

   
 

       

O preço da membrana para tratar a produção anual de biogás é 

                 

            

 

Compressor Centrífugo RCY-2 

O preço de aquisição da unidade RCY-2 pode ser estimado a partir dos 

valores obtidos do fornecedor (apêndice 4). A vazão volumétrica de     a ser 

transportada pelo compressor RCY-2 é obtida a partir da vazão mássica da corrente 

de alimentação do RCY-2 (   
   

   obtida da tabela 32 e da densidade do     nessa 

corrente encontrada na listagem de parâmetros físicos. 

    
  

          

         
      

  
         

 
  

ou, 

     
  

         

   
 

A potência requerida pode ser obtida da diferença entre os fluxos de calor 

na entrada (q2) e na saída (q18) da unidade RCY-2, obtidos da tabela 31. Assim a 

potência requerida    é calculada como 

                                    

         
     

 
              

 

Para a potência fornecida pelo fabricante          tem-se um preço 

             

Pode-se então calcular o preço da unidade requerida usando a relação: 
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Considerando os dados do fabricante para vazão volumétrica    

           e pressão de operação           tem-se o produto           
     

   
. 

O equipamento requerido RCY-2 tem vazão volumétrica    

      
  

   
   pode-se fazer a correção para operação de 12h/dia da forma    

                       
  

   
 , de modo que o produto pressão de operação x 

vazão volumétrica para o produto requerido é calculado como 

                      ou             
     

   
 . Assim o preço            pode 

ser corrigido pela seguinte relação: 

        
   

      
 

   

               

 

Reator de Craqueamento Termocatalítico 

 

O reator de craqueamento termocatalítico é constituído das unidades 

Heater E-100 e PFR-100. À unidade PFR-100 acrescenta-se o preço dos medodores 

de vazão, do compressor de H2, e do sistema de armazenamento dos produtos. 

 

1. Unidade de Aquecimento - Heater E-100 

O preço da unidade de aquecimento do metano para alimentar o reator de 

craqueamento é avaliado como descrito no item 1 do tópico Reator de 

Craqueamento Termocatalítico no apêndice 1, pelo valor de área de troca de calor. 

Nesse caso o valor obtido foi :             . 

Pode-se estimar então o preço da unidade Heater E-100 que no caso de 

sistemas a baixa pressão e trocadores do tipo “tubo em U” e em aço inoxidável 

assume a seguinte forma:  

       
   

   
                            

O valor do índice de Marshall & Shift foi obtido da Figura 35 para o ano 

2013, obtendo-se: 

                               . 
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Assim o preço estimado do Heater é:  

       
           

   
                                  

                                  

Para levar em conta a produção pelo período de 12h/dia tem-se: 

(Qn/Q0) = 0,5, então: 

                                

 

2. Reator de Plug Flow – PFR-100 

O preço do reator de Plug Flow foi baseado no sistema de craqueamento 

catalítico da UFPE para um reator de 316,00 litros, tem-se o preço de 7.326,00 $ 

(Prof.César Abreu, UFPE-Projeto Coelce). A partir desse dado pode-se estimar o 

preço do reator unitubular da UFPE, com volume igual à:                     [117]. 

Usando a relação de Williams: 

                   
             

           
 

   

              

A partir desse valor pode-se determinar o volume de 1 tubo para a Planta 

Combinada, cujas dimensões são 1m de comprimento e 1,5 cm de diâmetro, ou 

seja, o volume de 1 tubo é igual a             . Assim o preço de 1 tubo para a 

Planta Combinada é:  

            
          

             
                    

 O preço do Plug Flow com 1500 tubos da Planta Combinada pode ser 

então estimado como                                    . Considerando a 

produção de hidrogênio para o período de produção da biomassa de 12h/dia tem-se 

 
  

  
      , ou seja,                                        . A esse valor 

adiciona-se o preço dos medidores de vazão (Prof.César Abreu, UFPE-Projeto 

Coelce); ou seja, 

                                          

 Como citado anteriormente também devem ser acrescentados os 

preços dos compressores de hidrogênio e do sistema de armazenamento 

(Prof.César Abreu, UFPE-Projeto Coelce). Sendo assim o preço do reator de 

craqueamento pode ser avaliado em um valor igual a: 
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                                                 . 

 

Cooler 2 – Unidade de resfriamento. 

O preço da unidade de resfriamento dos gases provenientes do reator de 

craqueamento é avaliado como descrito no tópico Cooler2 do apêndice 1, pelo valor 

da área de troca de calor. O valor obtido, nesse caso foi:          . Pode-se 

estimar, então o preço da unidade Cooler2,  pela mesma equação usada no item 1 

do tópico Reator de Craqueamento Termocatalítico. O índice M&S já obtido nesse 

item é igual a             . Assim o preço estimado do Cooler é: 

       
           

   
                                                 . 

 

 Para levar em conta a produção pelo período de 12h/dia tem-se: 

(Qn/Q0) = 0,5, então: 

                                 

 

Filter 3 – Ciclone. 

O preço da unidade de separação gás-sólido da corrente dos produtos foi 

obtido diretamente dos dados do fornecedor (apêndice 4). Para uma unidade com 

capacidade de produção de 150 ton/h de sólido tem-se o preço de $35.000,00. 

A partir da corrente processada pelo ciclone, obtém-se a vazão de 

carbono produzida,   
                  . Considerando-se a produção a partir da 

biomassa gerada pelo período de 12h/dia tem-se   
                  ou   

  

                 . Usando a equação de Williams, pode-se então estimar o preço de 

compra da unidade para a Planta Combinada como sendo:  

       
     

   
 

   

                      . 
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APÊNDICE 3: PREÇO DE MATÉRIAS PRIMAS E PRODUTOS 

 

Preço de Matérias-Primas 

 

1. Cenário 1 

O preço de aquisição das matérias-primas foi obtido a partir da taxa de 

consumo e do preço unitário de mercado. A taxa de consumo foi calculada 

observando-se dois possíveis cenários. O cenário 1 considera o descarte do efluente 

do reator anaeróbico. O cenário 2 considera a reciclagem do efluente do reator 

UASB para o setor de cultivo de microalgas. O preço unitário das matérias-primas foi 

obtido através de catálogos eletrônicos na internet e se encontra na listagem de 

fornecedores apresentada no apêndice 4. As matérias-primas utilizadas foram: 

Cloretos de Sódio (NaCl), Nitrato de Sódio (NaNO3), Água (H2O) e  catalisador a 

base de carbono (Cat). Os valores dos preços das matérias-primas atualizados por 

esse valor são: NaCl =1 $/ton, H2O = 0,01 R$/m3 ou 0.0044 $/ton (1$ = 2,27 R$), 

NaNO3 = 200 $/ton e Cat = 1020 $/ton. O cálculo do preço de aquisição de matérias-

primas é apresentado a seguir para cada um dos itens citados acima. 

 

1.1. Água 

O preço de aquisição de água como matéria-prima do processo 

representando a rota R2C2 foi obtido considerando o consumo anual de água igual 

ao volume anual expresso pela vazão mássica de reposição do fotobiorreator 

relativo à corrente MakeupH2O, fornecida diretamente da tabela 32,     
       

 

             . Assim o consumo anual de água de reposição pode ser obtido como: 

    
           

 
       

   

   
      

 

   
       

             

   
  

Considerando o preço unitário da água pode-se obter o preço de 

aquisição de água como: 

                 

   
   

         

   
               . 

 

1.2. NaCl 

O preço de aquisição de NaCl como matéria-prima foi obtido 

considerando a salinidade da água necessária (ítem 1.1) para o cultivo de 
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microalgas , que é de 3,5% em peso. Assim o consumo anual de NaCl pode ser 

obtido como: 

             
                     

               

   
          

       
               

   
  

Considerando o preço unitário do NaCl pode-se obter o preço de 

aquisição do NaCl como: 

                 

   
   

  

   
                 /ano 

 

1.3 NaNO3 

O preço de aquisição de NaNO3 como matéria-prima foi obtido 

considerando que todo NaNO3 adicionado é consumido pelas microalgas segundo a 

reação de fotossíntese. Assim o consumo de NaNO3 é função da taxa de produção 

de biomassa algal e pode ser obtida do valor da vazão mássica da Dunaliella Salina 

na corrente D.Salina. A produção anual de microalga na Planta Combinada, 

conforme o valor calculado no item 2 do tópico fotobiorreator no apêndice 2, é igual 

a                 . A relação entre a massa de microalga produzida e a massa de 

NaNO3 consumida (       
) pode ser obtida da equação que representa a 

fotossíntese [157] e é igual a 28,17g de NaNO3 por 40,82g de microalga. Assim a 

massa de NaNO3  consumida é obtida da seguinte forma: 

       
  

            

   
   

     

     
          

                    

Assim o preço de aquisição do NaNO3 pode ser obtido como: 

    
             

   
       

 

   
                         

 

1.4 Catalisador 

O preço de aquisição do catalisador foi determinado a partir da massa do 

catalisador para operação anual do reator de craqueamento termocatalítico e do 

preço unitário desse item. A massa do catalisador é obtida a partir do tempo de 

desativação do catalisador que por sua vez determina o número de ciclos de 

alimentação do catalisador no reator de craqueamento. A massa do catalisador é 

também função da vazão mássica do metano na entrada do reator de craqueamento 
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e da fração f (massa do catalisador/vazão mássica do metano utilizada). O tempo de 

desativação do catalisador tipo Carbon Black utilizado é de 5 horas. Assim o número 

de ciclos (       ) requeridos é igual a: 

        
    

   
         

 
   

 

  
 

    
                

A massa do catalisador por ciclo pode ser obtida pela equação: 

 
     

     
       

       

onde     
  é a vazão mássica do metano na entrada do reator de craqueamento 

obtida diretamente da Tabela 30 para corrente Methane. Utilizando o valor de f 

recomendado por Muradov [129] obtém-se a massa do catalisador (    ) por ciclo: 

  
              

 
             

 
           

 

 

              
  

 
     

   

   
    

      

             ou                           . 

Desse modo a massa do catalisador requerida é obtida por 

      
          

   
                

      

   
   Usando o preço unitário do catalisador 

apresentado na listagem de fornecedores (apêndice 4), tem-se o preço de aquisição 

do catalisador dado por: 

 

    
          

   
   

           

   
     

            

   
  

 

2. Cenário 2 

O preço de aquisição de matérias-primas será reduzido se uma parte das 

matérias-primas utilizadas no cultivo, que no cenário 1 são desperdiçadas no 

efluente do UASB, forem recicladas e reutilizadas no fotobiorreator. O preço pode 

então ser recalculado, deduzindo-se das quantidades de matérias-primas calculadas 

no item 1, o valor reciclado no processo. As matérias primas que podem ser 

recicladas são a água e o NaCl. O NaNO3 absorvido na formação da biomassa algal 

durante o cultivo é totalmente convertido em amônia durante a fermentação 

anaeróbica. Esta, por sua vez, pode ser recuperada do reator UASB, como 
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subproduto de valor comercial. Para o cálculo das quantidades recicladas, é 

necessário levar em conta as perdas de matéria-prima retida na manta do reator e 

descartadas durante a operação de troca de manta. O cálculo da quantidade de 

líquido retido na manta é feito a partir da vazão de alimentação do reator UASB, da 

proporção em volume do reator ocupado pela manta e do número de troca de 

mantas ocorridas por ano. A vazão de alimentação do reator UASB é obtida 

diretamente da corrente HumidBiomass na tabela 32 e tem o valor    
  

                . Tomando-se a operação da planta de 12h/dia, essa vazão é 

corrigida para    
                  . 

A partir da composição da corrente fornecida pelo AspenHysys, obtém-se 

o valor da umidade na manta com sendo 93,52% de H2O. 

Considerando o tempo de residência no reator UASB como TR = 10h, o 

volume de líquido no reator pode ser calculado a partir da densidade da biomassa 

úmida (lista de parâmetros físicos):  

     
              

 
                  

       
     
   

    

               

O volume do reator UASB é obtido considerando que o líquido ocupa 80% 

do volume do reator, assim: 

 

                                                  

                  

 

Considerando que a manta ocupa 30% do volume do reator pode-se 

calcular a massa da manta (  ), a partir da sua densidade obtida da listagem de 

parâmetros físicos. Assim: 

                           
     

                     . 

Considerando o teor de sólidos na manta igual a 4% em peso, pode-se 

obter a massa de sólidos na manta, fazendo-se,  

                                                    

Portanto a massa de líquido na manta é, 

                                                         . 
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Considerando o percentual de retenção de líquido de alimentação do 

reator na manta como sendo igual a 30% em peso, tem-se a massa de líquido retido 

na manta igual a:  

    
                                

                  . 

Considerando-se o número de trocas de manta por ano igual a 4, tem-se 

que a massa total de líquido perdida na manta por ano é igual a: 

    
                             

                  . 

Considerando a porcentagem em peso do NaCl no líquido de alimentação 

do reator UASB, como sendo igual a 3,5% em peso, tem-se que a massa de NaCl 

retida na manta é: 

                                                             . 

A partir desses dados, pode-se calcular o preço de aquisição das 

matérias-primas considerando o cenário 2. 

 

2.1 Água. 

A massa de H2O retida na manta pode, então ser obtida pela diferença: 

 

                                                        . 

 

A massa de água de alimentação do reator UASB consumida em 1 ano 

pode ser obtida a partir do valor de vazão mássica da corrente de alimentação do 

reator UASB, calculado como    
                  . Assim a massa de água na 

alimentação é: 

                  
  

 
               

   

   
    

      

   
   

                     . 

 

Desse modo, a massa de H2O a ser reciclada a partir do reator UASB é 

obtida pela diferença entre a massa de água na alimentação do reator UASB e a 

massa retida na manta, ou seja,     
                     

   
                   

   
  ou 

    
                     

   
    Assim o preço de aquisição da água no cenário 2 pode 

ser calculado a partir do valor calculado no cenário 1, como:  
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                      .                  

 

2.2 NaCl 

 A massa de NaCl a ser reciclada pode ser obtida diretamente da 

massa de água reciclada e da proporção em peso do NaCl na água de reciclo. 

 Assim, tem-se: 

     
                                 

                        . 

 

Assim o preço de aquisição do NaCl no cenário 2 pode ser calculado a 

partir do valor calculado no cenário 1, como:  

                                             

                

 

Preço de venda dos produtos 

A Planta Combinada, representando a rota proposta R2C2 produz 

hidrogênio como produto principal e dois subprodutos de valor comercial: o carbono 

e a amônia. O carbono é obtido como uma mistura do catalisador desativado e do 

carbono produzido no craqueamento do metano. A amônia é formada como produto 

da fermentação anaeróbica. O procedimento para determinação dos preços de 

venda dos produtos é detalhado abaixo. 

O preço de venda do hidrogênio foi obtido a partir do procedimento 

descrito no ítem 7.2.4.3 para os dados de Custo de Produção X Capacidade da 

Planta da Figura 36, sendo os cálculos realizados pelo código PlComb.m. Para isso 

utilizou-se uma interpolação na reta correpondente à capacidade de produção de 

hidrogênio da Planta Combinada que é igual a 4,304 ton/dia. Os valores foram 

atualizados para o ano de 2013 com os índices de correção fornecidos pela Tabela 

20. O preço de venda do carbono desativado, obtido da mistura do carbono 

produzido e o catalisador do carbono desativado, além do preço de venda da 

amônia, foi obtido da listagem de fornecedores. O também foi obtido da listagem de 

fornecedores. 

A receita advinda da venda dos produtos foi obtida da forma descrita 

abaixo: 
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1. Hidrogênio. 

O valor da receita anual devido ao hidrogênio (HAR) foi obtido a partir da 

capacidade de produção da Planta Combinada (4,3 ton H2/dia) e do preço de venda 

do carbono (650 $/Kg). Da Figura 36 obtêm o valor do preço de venda do hidrogênio 

em $/GJ. O valor de HAR pode então ser calculado considerando–se o consumo 

mensal de gás natural da Planta Combinada, que é igual a 7,8587e+005 Kg/mes. O 

Gasto mensal com o gás natural foi obtido a partir da Tabela 21, por um 

procedimento de regressão linear, obtendo-se o valor de 9,6283 $/GJ.Considerando 

a relação 
   

   
 obtida a partir do valor de custo do gás natural (3,72$/GJ), 

conseguindo-se o valor do preço mensal do hidrogênio, que corrigido de maio para 

setembro de 2013, fornece o valor mensal de  2,8023$. A quantidade de hidrogênio 

produzido anualmente (HAP) é então calculada na forma: 

       

     
 

   
      

    

   
  

Onde o valor de    

 pode ser encontrado na tabela 32 para a corrente 

Hydrogen (358,7 Kg/h). 

Assim a receita anual devida ao hidrogênio (HAR) é calculada como: 

            
   

                 

2. Carbono. 

O valor da receita anual devida ao carbono (CAR) foi calculado somando-

se as receitas devido ao carbono produzido no processo (CAR1) e ao carbono 

proveniente do catalisador desativado (CAR2). Para isso calculou-se a quantidade 

anual de carbono produzido (CAP) a partir da taxa de produção do carbono (  
 ) 

obtida da corrente Carbon na tabela 32. O valor de CAP é dado por: 

      
       

 

   
      

    

   
  

 

O valor de   
  é igual a 1068 Kg/h. 

Assim a receita anual devido ao carbono produzido no processo é dada 

por              
 , onde   

  é o preço de venda do carbono, obtido como uma 

mistura carbono puro + catalisador desativado que é igual a 0,650$. 
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A quantidade anual de catalisador desativado (DCAP) é calculada a partir 

da massa de catalisador empregado (    ) e do número de ciclos de troca do 

catalisador (       ). 

                       . 

                  

A massa de catalisador empregado é calculada pela seguinte relação: 

          

              

Onde     

  é a taxa de produção de metano obtida diretamente da 

corrente Methane na tabela 32 que é igual a 1728 Kg/h, f é a relação sugerida por 

Muradov [129] para a relação (Massa do catalisador / Vazão mássica do metano) e 

0,5 é o fator para levar em conta a operação de craqueamento a partir do metano 

obtido da biomassa gerada no período de 12h/dia. Dessa forma a massa do 

catalisador é calculada como: 

          

              
          

                
 

  
   

                   

O numero de ciclos é calculado considerando-se o tempo de desativação 

do catalisador igual a 5 horas e o tempo anual de operação igual a               
 

   
  

ou      oras. Assim o numero de ciclos é obtido como         
                    

                
 ou 

seja, 

        
    

 
     

Assim a receita anual devido ao catalisador desativado é obtida como: 

            
  

A receita anual devido ao carbono (CAR) é então dada por: 
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3. Amônia. 

O valor da receita anual obtida com a produção de amônia (AAR) é 

calculada a partir da quantidade anual de Dunaliella Salina (   ) produzida, da 

relação F (
              

                           
  e do preço de venda da amônia     

 . 

A massa de Dunaliella Salina produzida por ano é dada por: 

        
       

 

   
     

 

   
  

Onde    
  é a taxa de produção de Dunaliella Salina da corrente D.Salina 

encontrada na tabela 32 que é igual 5964Kg/h. 

A quantidade anual de amônia produzida (AAP) pode ser dada por 

           , onde F representa a relação (
                         

                       
), obtendo-se o 

valor de AAP igual a 2,9629x 106Kg/ano. 

A receita anual obtida com a amônia é então dada por:  
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APÊNDICE 4: LISTAGEM  DE FORNECEDORES 

 

Tubo Padrão de PVC 

Guangdong Liansu Technology Industrial Co., Ltd. 

Guangdong, China Preço: US $1/tubo 

http://www.alibaba.com/product-gs/212151102/PVC_Drainage_Pipe.html 

 

Bomba Centrífuga 

Hebei Tongwo Pump Co., Ltd. 

Hebei, China Preço: US $2000 

Características:               

http://www.alibaba.com/productgs/1342123225/Best_price_centrifugal_pumps.html 

 

Reator UASB (Águas Residuais/Esgoto)  

Shenzhen Puxin Technology Co., Ltd. 

Guangdong, China Preço: $ 10000 

Características:              

http://www.alibaba.com/product-gs/657944667/ 

Medium_sized_UASB_for_biogas_generation.html 

 

Compressor centrifugo a gás 

Zhengzhou Kaishan Mechanical & Electrical Equipment Co., Ltd 

Henan, China Preço: US $2000 

Características: Potência: 37kW, Vazão Máxima: 5,6m³/min, Pressão de Trabalho: 

1MPa  

http://www.alibaba.com/product-gs/711947113/ 

Kaishan_200kw_Screw_Air_Compressor_LG.html 

 

Separador Gás-Sólido tipo Ciclone 

Yancheng Chenggong Machinery Manufacturing Co., Ltd. 

Jiangsu, China  Preço: US $35000 

Características: Capacidade máxima: 165t/h 

http://portuguese.alibaba.com/product-gs/cyclone-separator-solid-iso-approved--

940014147.html 
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Catalisador de Carbono Carbon Black 

Anhui Herrman Impex Co Ltd. 

Anhui, China  Preço: US $1020/ton 

http://herrman.en.alibaba.com/product/647639353-

219841409/CARBON_BLACK.html 

 

Carbono Redutor para Industria Metalúrgica 

Zhengzhou Sino Chemical Co., Lta. 

Henan, China  Preço: US $650/ton 

http://www.alibaba.com/product-gs/876624858/ 

Carbon_Black_From_Tires_Waste_With.html 

 

Sulfato de Amonia Fertilizante 

Luancheng Terife Agricultural Materials Co., Ltd. 

Hebei, China  Preço: US $260/ton 

http://portuguese.alibaba.com/product-gs/ammonium-sulphate-fertilizer-

720301606.html 

 

Nitrato de Sódio Fertilizante 

Qingdao Eastchem Inc. 

Shandong, China Preço: US $200/ton 

http://portuguese.alibaba.com/product-gs/sodium-nitrate-price-1024300658.html 

 

Cloreto de Sódio Fertilizante 

Weifang Vot International Business Co., Ltd.  

Shandong, China Preço: US $1/ton 

http://portuguese.alibaba.com/product-gs/sodium-chloride-7647-14-5-gold-supplier-

1218154764.html 

 

Água – Captação de Água Bruta 

Agência Nacional de Águas (2010)  Preço: R$ 0,01/m³ 

http://www2.ana.gov.br/Paginas/servicos/cobrancaearrecadacao/BaciaPBS_Inicial.as

px 

 



184 

 

Trocador de Calor – Arsopi  

Arsopi, S.A. 

http://www.arsopi.pt/pt/ 

 

Filtro Rotativo à vácuo – Vernay  

Vernay 

http://www.vernay.com/ 

 

Compressor Centrífugo – Kaishan  

Kaishan Compressor 

http://www.kaishancompressor.com/ 
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APÊNDICE 5: CÓDIGO FONTE “PLCOMB.M” 

A seguir é apresentado o script “plcomb.m”, desenvolvido no Matlab para 

os cálculos de eficiência técnica e viabilidade econômica das rotas propostas. 

% PlCombVF 
% k=0 roda a conversão anaeróbica do processo SMR 
% k=1 calcula a constante cinética de 1.a Ordem 
% k=2 roda a sol analítica da ode 
% k=3 roda a função ode45 
% k=4 roda a função de Boltzman 
% k=5 roda o opnuni(MusgnugDS) no HYSYS 
% k=6 alimentcao reator de craqueamento no HYSYS 
% k=7 análise econômica 
global cmeq k1 
k=7; 
if k==0 
    % limpa o workspace do MATLAB 
close all 
clear all 
clc 
%################################################# 
  
%conecta com o HYSYS 
hy=feval('actxserver','hysys.application'); 
set(hy,'visible',1); 
  
%################################################ 
  
salina=get(hy.ActiveDocument.Flowsheet.MaterialStreams,'Item','D. salina') 
Methane=get(hy.ActiveDocument.Flowsheet.MaterialStreams,'Item','Methane') 
  
salina=get(salina,'MassFlowValue'); 
salina=salina*0.515*0.9*0.35; 
set(Methane,'MassFlowValue',salina) 
end 
if k==1 
%dados do Musgnug - Dunaliella Salina 
cmeq = 79.2; 
n = 28; 
xexp = [0.0, 0.0; 
        1.0, 7.2; 
        2.0, 12.0; 
        2.6, 17.6; 
        4.0, 24.8; 
        4.6, 32.8; 
        5.6, 41.6; 
        6.6, 49.6; 
        7.6, 56.8; 
        8.8, 62.4; 
        10.0, 66.4; 
        10.8, 68.8; 
        11.8, 70.4; 
        12.8, 72.0; 
        13.8, 72.8; 
        14.6, 73.6; 
        15.6, 74.4; 
        16.4, 75.2; 
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        17.6, 76.0; 
        18.4, 76.0; 
        19.2, 76.8; 
        20.2, 77.6; 
        21.0, 77.6; 
        22.2, 77.6; 
        23.2, 78.4; 
        24.6, 78.4; 
        25.4, 78.4; 
        26.2, 78.4]; 
xexp; 
x1 = xexp(:,1); 
y1 = xexp(:,2); 
%x1; 
%y1; 
%plot(x1,y1,'or') 
z2 = 1 - xexp(:,2)/cmeq; 
w = ones(28,1); 
z2 = w./z2; 
x2 = xexp(:,1); 
y2 = log(z2); 
coef = polyfit(x2, y2, 1); 
k1 = coef(1); 
y0 = coef(2); 
format short e 
k1; 
y0; 
x2 = xexp(:,1); 
y2 = y0 + k1*x2; 
x2; 
y2; 
%plot(x2,y2) 
%x3 = xexp(:,1); 
%y3 = cmeq*(1 - exp(-log(z2))); 
%x3; 
%y3; 
%plot(x3,y3)    
end 
if k==2 
x1 = xexp(:,1); 
y1 = xexp(:,2); 
%k1 = 2.1e-003; 
sqr =0.0; 
for i = 0:m-1 
ycalc(i+1,1) =  xexp(i+1,1); 
ycalc(i+1,2) = cmeq*(1- exp(-k1*ycalc(i+1,1))); 
err(i+1) = ycalc(i+1,2) - xexp(i+1,2); 
sqr = sqr + err(i+1) * err(i+1); 
end 
x3 = ycalc(:,1); 
y3 = ycalc(:,2); 
x3; 
y3; 
sqr; 
%plot(x1,y1, 'or', x3,y3) 
end 
if k==3 
[t,y]= ode45('ODEC1',[0:0.1:30],-1.859e-01) 
plot(x1,y1, 'or', t,y) 
xlabel('Time, h') 
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ylabel('Biogas Prod. (% control)') 
title('Time dependence of Biogas Production - S18','Fontsize',16) 
legend('Dunaliela Salina',0) 
%end plot 
end 
if k==4 
% bg control (ml/gDBM) 
%a1 = 79.2; a3 = 0; x0 = 4.6; deltax = 26.2; m = 28;  
a1 = 79.2; a3 = 0; x0 = 4.6; deltax = 30.8; m = 32;  
%p=3.5; 
%q=0.85; 
%a2 = 5; 
p = 3.7; 
q = 1.4; 
a2 = 4; 
dx = deltax/m; 
%for q = 0.5:0.05:1.5 
%    sqr =0.0; 
%for i = 0:m-1 
%ybltz(i+1,1) =  xexp(i+1,1); 
%ybltz(i+1,2) = a2 + (a1 - a2)/(1 + exp(q*(x0 - ybltz(i+1,1))/(p*dx))); 
%err(i+1) = ybltz(i+1,2) - xexp(i+1,2); 
%sqr = sqr + err(i+1) * err(i+1); 
%end 
%q 
%sqr 
%end 
%for p = 1.0:0.1:4.0 
 %   sqr =0.0; 
%for i = 0:m-1 
%ybltz(i+1,1) =  xexp(i+1,1); 
%ybltz(i+1,2) = a2 + (a1 - a2)/(1 + exp(q*(x0 - ybltz(i+1,1))/(p*dx))); 
%err(i+1) = ybltz(i+1,2) - xexp(i+1,2); 
%sqr = sqr + err(i+1) * err(i+1); 
%end 
%p 
%sqr 
%end 
%for a2 = 1.0:10.0 
%sqr =0.0; 
%for i = 0:m-1 
%ybltz(i+1,1) =  xexp(i+1,1); 
%ybltz(i+1,2) = -a2 + (a1 - a3)/(1 + exp(q*(x0 - ybltz(i+1,1))/(p*dx))); 
%err(i+1) = ybltz(i+1,2) - xexp(i+1,2); 
%sqr = sqr + err(i+1) * err(i+1); 
%end 
%a2 
%sqr 
%end 
sqr =0.0; 
%for i = 0:m-1 
%ybltz(i+1,1) =  xexp(i+1,1); 
%ybltz(i+1,2) = -a2 + (a1 - a3)/(1 + exp(q*(x0 - ybltz(i+1,1))/(p*dx))); 
%err(i+1) = ybltz(i+1,2) - xexp(i+1,2); 
%sqr = sqr + err(i+1) * err(i+1); 
%end 
for i = 0:m 
ybltzcalc(i+1,1) =  i*dx; 
ybltzcalc(i+1,2) = -a2 + (a1 - a3)/(1 + exp(q*(x0 - i*dx)/(p*dx))); 
end 
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%x3 = ybltz(:,1); 
%y3 = ybltz(:,2); 
%x3; 
%y3; 
%sqr; 
%cmeqcalc = y3(m)*1.0e-002; 
%cmeqcalc; 
x3 = ybltzcalc(:,1); 
y3 = ybltzcalc(:,2); 
x3; 
y3; 
cmeqcalc = y3(m)*1.0e-002; 
cmeqcalc; 
plot(x1,y1, 'or', x3,y3) 
end 
if k==5 
% partida com o solver desativado 
% initial mass flow qdsalina 5964kg/h 
hysys = hyconnect; 
hysolvertoggle(hysys); 
sprd = hyspread(hysys, 'SPRDSHT-2'); 
c = hycell(sprd, {'A1','A2'}); 
% f4 = 1/3600 (hyvalue/hyset); 
%bgcntrl (ml/g dbm)- Musgnug 
bgcntrl = 653; 
cmeteq = 0.752; 
f4 = 2.78e-004; 
% %sol na biomassa úmida 
sol = 0.0581; 
%fmm fração mássica do metano, fmco2 fração mássica do CO2- Musgnug 
fmm = 0.64; fmco2 = 0.36; 
Mmet = 16.04; 
MCO2 = 44; 
% P(KPa), T(K), R (lKPa/Kmol) 
P = 101.3; T = 298; R = 8.314472; 
molfm = 1/(1 + (Mmet/MCO2)*((1/fmm) - 1)); 
molfco2 = 1 - molfm; 
molfm;  
molfco2; 
Mbg = molfm * Mmet + molfco2 * MCO2; 
Mbg; 
% rho do bg kg/m3 
rhobg = (P*Mbg)/(R*T); 
rhobg; 
qmbmh = hyvalue(c{1}); 
qmbmh; 
% qmds em  kg/h 
qmds = (qmbmh/f4)*sol; 
qmds; 
%bgprod em kg/h 
bgcntrl; 
rhobg; 
bgprd = bgcntrl * cmeteq * rhobg * 1.0e-003; 
bgprd; 
qmbg = bgprd*qmds; 
qmbg; 
hyset(c{2},qmbg); 
hysolvertoggle(hysys); 
end 
if k==6 
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% partida com o solver desativado 
% initial mass flow qdsalina 5964kg/h 
hysys = hyconnect; 
hysolvertoggle(hysys); 
sprd = hyspread(hysys, 'SPRDSHT-3'); 
c = hycell(sprd, {'A1','A2'}); 
% f4 = 1/3600 (hyvalue/hyset); 
f4 = 2.78e-004; 
%molar flow da corrente Heater Feed 
qmmet = hyvalue(c{1}); 
qmmet; 
qmhf = qmmet/f4; 
qmhf; 
hyset(c{2},qmhf); 
hysolvertoggle(hysys); 
end 
if k==7 
kcc = 0; %sem creditos de carbono 
%kcc = 1; % com creditos de carbono 
%capacidade da planta PLCOMB(4.3ton H2/dia) 
plcap = 4.304; 
%custo da planta PLCOMB = tpc(MUSD-milhões de dólares) 
%plcost = 1.155; 
f = 0.69;%relação nano3/celulas 
ff = 0.2;%relação nh3/nano3 
fsetmai = 1.1603;%correção inflação (set2013/mai2003) 
cng = 7.8587e+005; %consumo de gas natural (kg/mes) 
qmh2m = 1.2913e+005; %produção mensal de h2 (kg/mes) 
  
%tabela NG price (US$ - may 2013)    
ng = [1.5e+003, 4.68e+002; 
      50e+003, 1.56e+004; 
      800e+003, 2.495e+005; 
      2.7e+006, 8.42e+005]; 
ng; 
xng1 = ng(:,1); 
yng1 = ng(:,2); 
xng1; 
yng1; 
%plot(x1,y1,'or') 
coef = polyfit(xng1, yng1, 1); 
bng = coef(1); 
ang = coef(2); 
%format short e 
ang; 
bng; 
pngm = (ang + bng * cng)/2.034;% preço mensal de gn - maio 2013 
pngm; 
%tabela h2 price projections corrigida(US$ - 2013) 
%carbon selling price = 650 $/kg(US$ - 2013)  
csp = 0.9365; %carbon selling price = 860 $/kg(US$ - 2003) 
%tabela h2 selling price x carbon selling price 
xexp = [0.0, 26.50; 
        0.1, 25.0; 
        0.2, 23.0; 
        0.3, 21.0; 
        0.4, 19.5; 
        0.5, 17.5]; 
xexp; 
x1 = xexp(:,1); 
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y1 = xexp(:,2); 
x1; 
y1; 
%plot(x1,y1,'or') 
%plot(x1,y1) 
coef = polyfit(x1, y1, 1); 
b = coef(1); 
a = coef(2); 
format short e 
a; 
b; 
% custos de equipamentos(US$) (pc - equipment purchase cost) 
pc = 642911; 
% custos de matéria-prima(US$) (rm - raw material purchase cost) 
%rm = 3.7873e+006; % cenário 1: 300d/ano sem reciclo do efl. do reator UASB 
rm = 3.7751e+006; % cenário 2: 300d/ano com reciclo do efl. do reator UASB 
rm; 
cc = 6.3245e+006;% cenário 3: créditos por ton. evitada de CO2 300d/ano 
  
mcat = 1385.3; %massa anual do catalizador de carbono/ciclo   
ncycles = 720; %numero de ciclos de carga do catalizador por ano 
%produção anual (ap annual production) (kg/year) 
%produção anual de dunaliella salina(kg/ano) 
qmds = 5.964 * 1.0e+003;%taxa de produção de  dunaliella salina(kg/h) 
qmdsa = qmds*12*300;%D.salina é produzido a partir de 12h/dia da BMA 
qmdsa; 
%produção anual de  hidrogênio(hap - hydrogen annual production) (kg/ano) 
qmh2 = 3.587 * 1.0e+002;%taxa de produção de hidrogênio (kg/h) 
hap = qmh2*12*300;%hidrogênio é produzido a partir de 12h/dia da BMA 
hap; 
%produção anual de carbono (ctap - carbon total annual production) (kg/ano) 
qmc = 1.068 * 1.0e+003;%taxa de produção de carbono (kg/h) 
cap = qmc*12*300;%carbono é produzido a partir de 12h/dia da BMA 
cap; 
%produção anual de catalizador desativado (dcap - desactivated cap) 
dcap = mcat * ncycles; %carbono desativ. gerado a partir de 12h/dia da BMA 
dcap; 
ctap = cap + dcap; 
ctap; 
%produção anual de amônia (nh3p - nh3 annual production) (kg/ano) 
qmnano3 = qmdsa * f; 
qmnh3 = qmnano3 * ff; 
qmnh3; 
  
%preços de venda (US$) 
%ph2v = 0.142; %preços de venda estimado do hidrogênio($/kg) 
ph2 = a + b * csp;% ($/GJ) 
ph2; 
fh2ng = ph2/3.72;%relação ph2/png ($/GJ) 
fh2ng; 
ph2m = pngm * fh2ng;% preço mensal de h2 - maio 2013) 
ph2m; 
ph2v = ph2m*fsetmai/qmh2m; 
ph2v; 
  
pcc = 0.650; %preços de venda do carbono-catalizador desativado($/kg) 
pnh3v = 0.208; %preços de venda da amônia($/kg) 
lft = 15; % tempo de vida da planta lft - lifetime (anos) 
% governamental tax rate - gtx  
gtx = 0.3; 
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% start-up and validation rate - stup  
stup = 0.1; 
  
% custos fixos de capital(US$) (dfc - direct fixed cost) 
% custos diretos totais da planta(US$) (tpdc - total plant direct fix.cost) 
inst = 0.5 * pc; % Installation 
inst; 
pip = 0.4 * pc; % Process piping 
pip; 
instr = 0.35 * pc; % Instrumentation 
instr; 
insul = 0.03 * pc; % Insulation 
insul; 
elec = 0.15 * pc; % Electrical 
elec; 
build = 0.45 * pc; % Buildings 
build; 
yard = 0.15 * pc; % Yard Improvement 
yard; 
aux = 0.5 * pc; % Auxiliary facilities 
aux; 
tpdc = inst + pip + instr + insul + elec + build + yard + aux ;  
tpdc; 
% custos indiretos totais (US$) (tpic - total plant indirect cost) 
eng = 0.25 * tpdc; % Engineering 
eng; 
constr = 0.35 * tpdc; % Construction 
constr; 
tpic = eng + constr; 
tpic; 
% custo total da planta (US$) (tpc - total plant cost) 
tpc = tpdc + tpic; 
tpc; 
% cf (conttractor fee) + cont (contingency) (US$) 
%cf = 0.05 * tpc; 
cf = 0.03 * tpc; 
cf; 
cont = 0.07 * tpc; 
%cont = 0.1 * tpc; 
cont; 
% capital fixo direto (US$)(dfc - direct fixed capital)  
dfc = tpc + cf + cont; 
dfc; 
  
% custo operacional anual (oc - annual operating cost) (US$/year) 
op = rm/0.282; % Raw materials 
op; 
lab = 0.05 * op; % Labor 
lab; 
cons = 0.01 * op; % Consumables 
cons; 
labqcqa = 0.02 * op; % Laboratory/Quality Control/Quality assurance 
labqcqa; 
ut = 0.30 * op; % Utilities 
ut; 
eqdep = 0.228 * op; % Equipment Dependent 
eqdep; 
wsdsp = 0.10 * op; % Waste Disposal 
wsdsp; 
misc = 0.01 * op; % Miscelaneous 
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misc; 
oc = rm + lab + cons + labqcqa + ut + eqdep + wsdsp + misc; 
oc; 
  
% receita anual de hidrogênio 
rah2 = hap*ph2v; 
rah2; 
% receita anual de carbono 
rac = ctap * pcc; 
rac; 
% receita anual da amônia 
rnh3 = qmnh3 * pnh3v; 
rnh3; 
  
% tempo para recuperação do investimento (pbt - pay back time) 
if kcc == 0 
% 1.depesas fixas - df ($) 
df = (dfc - tpc)*lft; 
df; 
% 2. despesas variáveis - dv ($) 
dv = oc*lft; 
dv; 
% 3. despesas totais - dt ($) 
dt = df + dv; 
dt; 
% 4.receita - rec (US$) 
rec = (rah2+rac+rnh3)*lft; 
rec; 
% 5. lucro bruto - lb (US$) 
lb = rec - dt; 
lb; 
% 6. lucro líquido - ll (US$) 
ll = (1 - gtx) * lb; 
ll; 
% 7. start-up and validation cost - stupc (US$) 
stupc = tpc * stup; 
stupc; 
% 8. investimento - inv (US$) 
inv = stupc + tpc; 
inv; 
% 10. payback time (anos) 
pbt = inv / ll; 
pbt; 
end 
if kcc == 1 
% 1.depesas fixas - df ($) 
df = (dfc - tpc)*lft; 
df; 
% 2. despesas variáveis - dv ($) 
dv = oc*lft; 
dv; 
% 3;. despesas totais - dt ($) 
dt = df + dv; 
dt; 
% 4.receita - rec (US$) 
rec = (rah2+rac+rnh3)*lft;    
cct = cc*lft; 
cct; 
rect = rec + cct; 
rect; 
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% 5. lucro bruto - lb (US$) 
lb = rect - dt; 
lb; 
% 6. lucro líquido - ll (US$) 
ll = (1 - gtx) * lb; 
ll; 
% 7. start-up and validation cost - stupc (US$) 
stupc = tpc * stup; 
stupc; 
% 8. investimento - inv (US$) 
inv = stupc + tpc; 
inv; 
% 10. payback time (anos) 
pbt = inv / ll; 
pbt; 
end 
end  

 

 

 

 

 

 

 

 

 


