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RESUMO

Pérez-Rangel, N. V. (2025), Analise da produgéo de oéleo vegetal hidrogenado (HVO):
aspectos exergoeconémicos e experimentais. — Tese de Doutorado (Doutorado em
Engenharia Mecanica. Area de concentragdo: Térmica, Fluidos e Maquinas de Fluxo)
— Instituto de Engenharia Mecéanica, Universidade Federal de Itajuba. Itajuba.

A crescente demanda por combustiveis de menor impacto ambiental e o0 avango
de politicas climaticas internacionais e nacionais tém intensificado o interesse por
biocombustiveis capazes de substituir o diesel fossil sem necessidade de adaptacdes
tecnolégicas. Dentre essas alternativas, o 6leo vegetal hidrotratado (HVO) destaca-se
por apresentar propriedades fisico-quimicas semelhantes ao diesel mineral, maior
estabilidade e compatibilidade com a infraestrutura existente. No entanto, sua
produgcdo em escala industrial ainda enfrenta desafios técnicos e econdmicos
significativos, sobretudo no contexto brasileiro, onde a rota permanece em estagio
inicial de implementacao. Nesse cenario, esta tese investiga a viabilidade técnica e
exergoeconOmica da producdo de HVO, combinando simulagdo computacional e
experimentagdo em laboratério. Este trabalho desenvolveu um modelo detalhado do
processo de hidrotratamento (HDT) no software Aspen Plus, considerando uma planta
com capacidade de producdo de 86.545 t/ano de HVO a partir de 6leo de palma. A
andlise exergoeconbmica permitiu estimar os custos de capital anualizados,
operacionais e o custo manufatura exergético (CMex) para o HVO e para os
hidrocarbonetos coprodutos. Complementarmente, foram conduzidos experimentos
de HDT com catalisadores bimetalicos, NiMo e CoMo aditivados em diferentes
suportes, bem como a avaliagao de matérias-primas alternativas, como dleo pirolitico
de pneu e 6leo recuperado de aguas residuais. Os resultados apontam que o processo
apresenta elevadas irreversibilidades no reator (81,5%) e nas colunas de destilagao
(11,36%), indicando que melhorias termodindmicas devem se concentrar nesses
equipamentos. Do ponto de vista econémico, o custo do 6leo vegetal mostrou-se o
principal determinante do CMex, respondendo por cerca de 70-75% do custo total. A
andlise de Monte Carlo evidenciou baixa probabilidade de lucro nas condi¢des
avaliadas, VPL predominantemente negativo com necessidade de pregos de venda
superiores aos historicos do diesel fossil. A valorizagao dos coprodutos e a reducao

do custo da matéria-prima surgem como fatores essenciais para viabilizar a rota. No



ambito experimental, observou-se que o catalisador NiMo/Al,O; apresentou melhor
desempenho na saturacdo e melhoria das propriedades do 6leo pirolitico. Os
resultados reforgcam o potencial técnico do HVO, mas evidenciam que sua viabilidade
econdmica depende de avangos tecnoldgicos, otimizagao catalitica, diversificagao de

matérias-primas e mecanismos de incentivo que reduzam os custos de produgao.

Palavras-chave: HVO, Exergoeconomia, Hidrotratamento, Simulagdo de

processo.



ABSTRACT

N. V. Pérez-Rangel. Analysis of hydrotreated vegetable oil (HVO) production:
exergoeconomic and experimental aspects. — PhD Thesis (Doctorate in Mechanical
Engineering. Area of Concentration: Thermals, Fluids, and Flow Machinery) — Institute
of Mechanical Engineering, Federal University of Itajuba, Itajuba, Brazil.

The growing demand for fuels with reduced environmental impact, together with
the expansion of national and international climate policies, has intensified interest in
biofuels capable of replacing fossil diesel without requiring technological adaptation.
Among these alternatives, hydrotreated vegetable oil (HVO) stands out due to its
physicochemical properties similar to mineral diesel, as well as its higher stability and
full compatibility with existing infrastructure. However, its large-scale production still
faces significant technical and economic challenges, particularly in the Brazilian
context, where this route remains at an early stage of implementation. In this scenario,
this thesis investigates the technical and exergoeconomic feasibility of HYO production
by integrating process simulation and laboratory experimentation. A detailed
hydrodeoxygenation (HDT) process model was developed in Aspen Plus, considering
a plant with a production capacity of 86,545 t/year of HVO from palm oil. The
exergoeconomic assessment enabled the estimation of annualized capital costs,
operating costs, and the exergy-based manufacturing cost (CMex) for both HVO and
the hydrocarbon coproducts. Complementarily, HDT experiments were conducted
using bimetallic NiMo and CoMo catalysts supported on different materials, along with
the evaluation of alternative feedstocks such as tire pyrolysis oil and oil recovered from
wastewater. The results indicate that the process exhibits high irreversibilities in the
reactor (81.5%) and in the distillation columns (11.36%), suggesting that
thermodynamic improvements should focus on these units. From an economic
perspective, vegetable oil cost was identified as the main determinant of CMex,
accounting for approximately 70-75% of total costs. The Monte Carlo analysis
revealed a low probability of profitability under the evaluated conditions, with a
predominantly negative NPV and a requirement for selling prices exceeding historical
fossil diesel values. The valorization of coproducts and the reduction of feedstock costs
emerge as key factors for improving the competitiveness of the route. Experimentally,

the NiMo/Al,O; catalyst exhibited superior performance in hydrogenation and



enhancement of the properties of pyrolytic oil. Overall, the results highlight the
technical potential of HVO while demonstrating that its economic feasibility depends
on technological advancements, catalyst optimization, diversification of feedstocks,

and incentive mechanisms capable of reducing production costs.

Keywords: HVO, Exergoeconomics, Hydrotreatment, Process simulation.
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CAPITULO 1 - INTRODUGAO

Os impactos ambientais globais causado pelos combustiveis derivados de
petréleo tém sido objeto de intenso debate ha varias décadas (JESWANI; CHILVERS;
AZAPAGIC, 2020). O surgimento da Revolugao Industrial no século XVIII desencadeou
um rapido crescimento no setor manufatureiro, resultando em uma demanda sem
precedentes por energia, e especialmente dos recursos petroliferos, para atender as
necessidades da época. Essa demanda nido estava restrita apenas a produgao
industrial, mas também foi impulsionada pelo crescimento populacional e pela
expansao para areas remotas, 0 que gerou a necessidade de meios mais eficientes de
transporte de pessoas e mercadorias (PEREIRA, 2019).

A utilizacao de combustiveis fosseis permitiu satisfazer e até mesmo superar as
necessidades de geracdo de energia exigidas no periodo de expansao industrial,
tecnologia e populacional. No entanto, o uso prolongado dessas fontes tornou
inevitavel a preocupacédo com suas consequéncias ambientais (LIMA et al., 2021). O
ciclo produtivo dos combustiveis fésseis apresenta desafios, tais como reservas
limitadas de petroleo e preocupagdes crescentes com relagdo a seguranga nacional,
haja vista que as fontes de matéria-prima estao localizadas em regides politicamente
instaveis. (BARMA, 2021). A conscientizacao crescente sobre as mudancas climaticas
também contribuiu para essa preocupacéo, pois essas mudancas tém sido atribuidas,
em grande parte, ao aumento da concentragcdo de gases poluentes na atmosfera
(KOLOSZ et al., 2020; MULLIGAN et al., 2013). Apesar de a taxa de crescimento anual
da populagao mundial ter diminuido desde 1960 e ndo mais apresentar comportamento
exponencial, as previsdées indicam que a populag¢ao global podera atingir cerca de 11,2
bilhdes de pessoas até 2050, enquanto o Brasil projeta um acréscimo populacional de
aproximadamente 20 milhdes de habitantes no mesmo periodo (UN; DESA, 2022).
Essa projecao indica a necessidade de suprir a demanda energética para atender as
demandas das populagdes em expansado (ROSER; RITCHIE, 2023).

E fundamental para o desenvolvimento continuo da sociedade garantir o
fornecimento de energia e buscar alternativas que reduzam seus impactos ambientais.
A medida que a populagéo cresce, a urbanizagdo avanca e novas tecnologias surgem,
a demanda por energia torna-se cada vez mais urgente (KAARSTAD, 1995). Para

suprir a crescente demanda por energia, tem-se desenvolvido varias fontes
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alternativas, incluindo energia nuclear, energias renovaveis (edlica e solar) e os
biocombustiveis (PLANO NACIONAL DE ENERGIA 2030). Estes ultimos, também
chamados de agrocombustiveis, diferenciam-se dos combustiveis fosseis por sua
origem biolégica. Sua matéria-prima é cultivada em grande escala nos campos,
tornando a agricultura um pilar fundamental para sua produgdo (AUSTIN; JONES;
CLARK, 2022). Nesse contexto de demanda energética em crescimento, tem destaque
os biocombustiveis provenientes de biomassa como uma alternativa viavel e
sustentavel. (MULLER-LANGER; MAJER; KEEFFE, 2014). A busca por alternativas
para a produgao de biocombustiveis a partir de matérias-primas ndo convencionais
inclui o aproveitamento de 6leos recuperados de aguas residuais, bem como a
valorizacdo de 6leos piroliticos obtidos de plasticos reciclados por meio do processo
de hidrotratamento, ampliando deste modo as possibilidades de conversao de residuos
em energia limpa.

No Brasil, sdo produzidos em grande quantidade dois tipos de biocombustiveis,
o etanol e o biodiesel. No caso do etanol, ele pode ser usado puro ou misturado a
gasolina e o biodiesel € usado misturado com o diesel féssil, tornando-se combustiveis
relevantes no setor automotivo. O Brasil, devido ao seu clima tropical com abundante
radiacao solar, temperatura média anual favoravel e vastos recursos hidricos,
apresenta uma regido geografica privilegiada para a producdo de leguminosas.
Diversas espécies vegetais, como girassol, amendoim, mamona, soja, milho, dendé
ou palma, podem ser utilizadas como fonte para a producdo de biocombustivel.
Atualmente, a produgao de biodiesel no Brasil € majoritariamente baseada no éleo de
soja. Essa diversidade de recursos vegetais oferece ao pais um potencial significativo
na producao de biodiesel a partir de fontes renovaveis (RODRIGUES, 2018).

Neste contexto, o presente trabalho se fundamenta em dois eixos principais: (i)
a analise exergoeconémica do processo de producao de HVO a partir da simulagao
computacional no software Aspen Plus, visando compreender a alocacao de custos; e
(i) a investigacdo experimental do uso de matérias-primas alternativas e o
desenvolvimento de catalisadores para o processo de hidrotratamento. Esses
enfoques sdo complementares e visam oferecer uma analise ampla da viabilidade

técnica e econbmica do HVO como biocombustivel.
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1.1 Justificativa e motivacao

O dleo vegetal é uma opgéo promissora para a produgao de biocombustiveis
liquidos, sendo o biodiesel o unico biocombustivel comercialmente disponivel no Brasil
como substituto do diesel de petréleo. No entanto, o biodiesel possui propriedades
fisico-quimicas limitantes, como alta viscosidade, elevada massa especifica, baixo
numero de cetano e baixo conteudo energético, o que restringe sua aplicagéo direta
em motores (VELEZ MANCO, 2014).

Para superar essas limitacdes, destaca-se o Oleo Vegetal Hidrogenado (HVO),
que possui propriedades fisico-quimicas semelhantes as do diesel fossil. Por ser um
biocombustivel do tipo drop-in, ou seja 0 HVO tem propriedades similares as do diesel
féssil e pode ser utilizado sem necessidade de modificacées na infraestrutura de
abastecimento, transporte, estocagem e distribuicdo, além de ser compativel com
motores de combustdo interna e turbinas a gas (D’AMBROSIO; MANCARELLA,;
MANELLI, 2022). Essa compatibilidade com a infraestrutura existente e com os
equipamentos automotivos representa uma das principais vantagens do HVO frente
ao biodiesel, pois reduz custos de implementacido e facilita sua insercdo na matriz
energética (SCALDAFERRI, 2019).

Diante da urgéncia por alternativas sustentaveis aos combustiveis fésseis,
politicas ambientais internacionais, como o Acordo de Paris, ou no contexto brasileiro
com a "Lei do Combustivel do Futuro" n° 14.993 de 08/10/2024 (EPE, 2024), tém
impulsionado o desenvolvimento de solu¢gdes de menor impacto ambiental. O HVO
destaca-se nesse cenario como um biocombustivel capaz de reduzir as emissdes de
gases de efeito estufa, (MATTEO PARRAVICINI, CHRISTOPHE BARRO, 2021;
PINTO et al., 2023a; ROQUE et al., 2023). O presente trabalho, estuda a viabilidade
da producdo de HVO com uma andlise detalhada de seus aspectos técnico-
financeiros. No Brasil, a producado de HVO ainda se encontra em estagio inicial, com a
escala comercial em fase de planejamento ou construgcao por parte das empresas
privadas. A Petrobras, por exemplo, limita-se a producdo de diesel coprocessado
(FUCUCHIMA, 2024). Esse cenario refor¢a a necessidade de estudos que contemplem
o dimensionamento do processo de producido, o consumo de insumos e a estimativa

de custos. A simulagado computacional apresenta-se como ferramenta estratégica para
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esse fim, ao permitir a obtencdo de dados técnicos confiaveis e analises mais
aprofundadas.

Observa-se uma lacuna quanto a aplicagao da abordagem exergoeconémica do
HVO, embora ja existem estudos tecnoecondémicos sobre a producdo do
biocombustivel (GLISIC; PAINIK; ORLOVIC, 2016; LORENZI et al., 2020; MARTINEZ-
HERNANDEZ et al., 2019). O enfoque exergoecondémico inclui o calculo das principais
irreversibilidades no processo, associa o desempenho termodinamico as variaveis
econdmicas, permitindo identificar com precisdo as perdas de exergia e a formagao
dos custos em cada etapa do processo. A analise exergoeconémica contribui para
identificar os gargalos termodindmicos e econdmicos do processo de producdo do
HVO, pois gera dados que ajudam a aperfeicoar seu desempenho técnico e financeiro.

O custo da matéria-prima é reconhecido como um dos principais determinantes
da viabilidade econémica do HVO, representando entre 65% e 80% do custo total de
producdo (ALVES et al, 2016; BROWN et al., 2020; CHRYSIKOU et al., 2019;
LORENZI et al., 2020). Esse fator torna a escolha do insumo um ponto critico,
agravado pela competigdo com outras industrias que utilizam os mesmos recursos, o
que pressiona a demanda e eleva os precos. Essa abordagem visa explorar
alternativas de baixo custo, como o hidrotratamento (HDT) do 6leo pirolitico de pneu
(ARABIOURRUTIA et al., 2020; HITA et al., 2015) e do dleo recuperado de estagbes
depuradoras de aguas residuais (KARGBO, 2010). A diversificagdo de fontes pode
reduzir custos, aumentar a competitividade e tornar a producdo de HVO mais
sustentavel.

Diante desse cenario, esta pesquisa adota uma abordagem integrada que
combina a avaliagao exergoeconémica, e investigacao experimental com catalisadores
bimetalicos aplicados a conversdo de residuos organicos e nao organicos para a
producao de HVO. Essa integracdo visa ampliar o conhecimento técnico-cientifico

sobre a viabilidade do HVO como biocombustivel no contexto brasileiro.
1.2 Objetivo geral
O presente trabalho tem como objetivo analisar os aspectos exergoecondmicos

e experimentais do processo de produgéo de 6leo vegetal hidrotratado (HVO) a partir

de 6leo de palma. Determinar o custo exergoecondmico dos principais insumos e
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produtos por meio de simulacdo no software Aspen Plus e realizar analises
experimentais da produgdao de HVO em escala de laboratério considerando os

principais parametros operacionais do processo.

1.3 Objetivos especificos

Como objetivos especificos, podem ser elencados:

. Simular computacionalmente o processo de HDT de materiais
graxos, utilizando o software Aspen Plus;

. Realizar uma analise exergoeconémica da producao de HVO, com
base nos dados obtidos na simulacao realizada no software Aspen Plus;

. Avaliar o 6leo recuperado de uma estagao de tratamento de aguas
residuais e oleo pirolitico de pneu para a producéo de biocombustiveis por meio
do processo de HDT.

. Realizar a sintese, impregnacéo e caracterizagado de diferentes
catalisadores voltados a aplicagdo em HDT de biocombustiveis.

. Conduzir ensaios experimentais do processo de HDT e

caracterizar o 6leo pirolitico de pneu, utilizando diferentes catalisadores.

1.4 Estrutura do trabalho

O presente trabalho é estruturado da seguinte forma:

. No Capitulo 1 sdo apresentados a introdugdo, justificativa,
motivacao e objetivos.

. O Capitulo 2 discute o estado da arte da simulagdo computacional
no processo de HDT para a producdao de HVO, bem como das analises
exergoeconOmicas aplicadas ao uso de biocombustiveis em motores de
combustdo interna. Além disso, sdo abordados estudos recentes sobre o HDT
de diferentes matérias-primas.

. O Capitulo 3 expde os fundamentos tedricos do processo de HDT,
tanto experimental quanto na simulagao, conceitos fundamentais da exergia e
principais fundamentos da teoria de exergoeconémica. Também sao descritos

os principais métodos empregados na analise exergética.
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. O Capitulo 4 apresenta a metodologia empregada na simulagao
computacional do processo de HDT, utilizando o software Aspen Plus. Sao
detalhados os procedimentos referentes ao estudo exergoeconémico do HVO.
Neste capitulo, detalham-se os procedimentos utilizados para a recuperagao do
oleo de lodo de esgoto e do dleo pirolitico de plasticos reciclados, como etapa
preparatéria para o processo de HDT, bem como as condi¢gdes operacionais, 0s
equipamentos empregados no processo de HDT e a produgao e caracterizagao
dos catalisadores.

. O Capitulo 5 esta dedicado a apresentacdo e analise dos
resultados obtidos ao longo do estudo. Inicialmente, apresentam-se os
resultados da simulacdo da planta de producdo de HVO, com aplicacdo da
metodologia exergoecondmica e irreversibilidades do processo. Por fim, sdo
analisados os experimentos de HDT realizados com matérias-primas residuais
e a caracterizacao dos catalisadores produzidos.

. O Capitulo 6 apresenta as conclusbes gerais do trabalho,
destacando as principais contribui¢ées da pesquisa. Além disso, sdo sugeridas
possiveis linhas de continuidade, melhorias e adaptagbes metodoldgicas para

investigagdes futuras.
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CAPITULO 2 — ESTADO DA ARTE

O presente capitulo apresenta o estado da arte nas simulagbes computacionais
de HVO, assim como uma revisao da aplicagdo da teoria de analise exergoecondmica
na produgao de biocombustiveis avangados, como o HVO. Ser&o analisados os fatores
que mais afetam o custo de produgao do HVO, além de uma revisao sobre as matérias-

primas alternativas para sua produgao.

2.1 Simulagées computacionais da producao de HVO

As ferramentas computacionais sdao fundamentais no desenvolvimento e
otimizagcdo de processos quimicos, abrangendo desde a concepg¢ao inicial até a
analise de viabilidade técnico-econémica em escala industrial (LUCANTONIO et al.,
2023). Entre elas, destaca-se o Aspen Plus®, desenvolvido pela AspenTech,
amplamente utilizado na simulagao de biorrefinarias. O Aspen HYSYS®, também da
AspenTech, apresenta interface semelhante e bibliotecas de modelos compartilhadas.
Outros programas empregados na modelagem de processos incluem o SuperPro
Designer® e o UniSim® Design, este ultimo da Honeywell.

Diversos estudos tém abordado a producdo de HVO por meio de simulagdes
computacionais, buscando compreender o comportamento do processo de
hidrotratamento de dleos vegetais sob diferentes condi¢ées operacionais. Tabela 1
apresenta uma sintese comparativa dos principais trabalhos identificados na literatura,
destacando os softwares empregados, as condicbes de operagcdo, os modelos
termodinamicos adotados e os resultados mais relevantes em termos de rendimento e

desempenho do processo.
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Tabela 1. Principais estudos sobre simulagcdes de producao de HVO: softwares, modelos termodinamicos, matérias-primas e
condi¢cdes operacionais

Software / Modelo
Autor (ano) o Matéria-prima Abordagem / Escopo Principais resultados / conclusoes
termodinamico

Analises de sensibilidade para
Aspen Plus® v10;

Cavalcanti et delo RK-S Oleo de soja otimizacao da destilacao; Conversao de 65% do 6leo em HVO; boa concordancia
modelo RK-Soave
al. (2022) (RKS) brasileiro  estimativa de propriedades fisico- experimental-simulacdo na curva de destilagao.
quimicas do diesel verde.
Silva e de Modelo detalhado com ~170 .
Aspen Plus 8.8 Mistura de Rendimentos C15-C18 > 77%; coproduto propano 5%
Andrade o especies e 338 reacdes; reator de . . )
(PSRK) triglicerideos o m/m; condi¢des 6timas: 40 bar, 300 °C, H,/dleo 2,5:1.
(2021) leito fixo

_ o VPL positivo no cenario base (p. ex. +44 M€ em 10
, Integracao com eletrolise SOEC
Lorenzi et al. Aspen Plus (RK-  Oleo vegetal . anos); payback < 4 anos no caso analisado;
. (Hz de baixo carbono); LCOF e o .
(2020) ASPEN) residual VPL sensibilidade forte ao pre¢co da matéria-prima e da
eletricidade; SOEC é o equipamento de maior custo.

HEFA para SAF e HVO; modelo

Martinez- Preco minimo de venda 1 US$/L; principais custos: dleo
_ . com 16 reagdes (HDO, . . N
Hernandez et SuperPro Designer; Oleo de palma > H, > CAPEX anualizado; HVO mais competitivo que
hidrocraqueamento, etc.); 40 bar,
al. (2019) SAF no contexto estudado.

310 °C
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Tabela 1. Continuagao - Principais estudos sobre simulagdes de producao de HVO: softwares, modelos termodinamicos,
matérias-primas e condi¢cdes operacionais

Software / Modelo

Autor (ano) Matéria-prima Abordagem / Escopo

o Principais resultados / conclusoées
termodinamico

. , Compressor de H, representa aprox. 54,5% do
Atsonios et Aspen Plus (PSRK, Oleo vegetal, éleo

Producéo de biocombustiveis . . o
o o . consumo energetico total; destaca importancia da
al., (2018) NRTL) de algas, bio-6leo avancgados; analise energética

recuperacao/reciclagem de H,.

Camelina, Producao de SAF via HDO; Variagao de rendimento até 2% conforme matéria-
Chuetal. Aspen Plus, (NRTL . . . o _ .
. carinata, 6leo de analise da influéncia da prima; consumo de H, aprox. 26-30 kg/t de éleo;
(2017) & Peng-Robinson) . o
cozinha usado composicao de AG

requisitos energéticos variam com a matéria-prima.

Oleo de semente Descarboxilacio catalitica; planta
Cheahetal. Aspen HYSYS

de borracha (ndo de escala regional; analise VPL e
(2017) (NRTL)

comestivel) preco minimo de venda (10 anos)

O projeto precissa de incentivos para ser competitivo;
Parametros mais sensiveis: pre¢o do 6leo e preco do

H,; estudo focado no contexto da Malasia.

Glisic, Comparativo HVO vs biodiesel _ _ _
. N o HVO torna-se mais econémico quando integrado em
Pajnik & . . conv./supercritico. Analise o o
Orlovi UniSim Residual refinaria e em escalas 2 200.000 t/ano; biodiesel menos
rlovic

técnico-econémica comparativa
lucrativo na escala estudada.
(2016) (capacidade 100.000 t/ano)
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O uso do Aspen Plus® em conjunto com modelos termodindmicos baseados em
PSRK e RK-Soave é comumente adotado na simulagdo do processo de
hidrotratamento (HDT), devido a sua capacidade de prever o comportamento de
triglicerideos sob as pressbes e temperaturas caracteristicas desse processo
(PLAZAS-GONZALEZ; GUERRERO-FAJARDO; SODRE, 2018; SILVA; DE
ANDRADE, 2021). De modo geral, observa-se que, na modelagem dos 6leos vegetais
utilizados como matéria-prima, € comum que esses sejam representados por seus
acidos graxos majoritarios permitindo simplificar uma vez que tais compostos estao
disponiveis ou podem ser configurados nas bibliotecas dos principais softwares de
simulacdo de processos. As condigdes operacionais adotadas situam-se, em sua
maioria, entre 30 e 50 bar e temperaturas proximas de 300 °C, faixas tipicas do
processo de hidrotratamento (ATSONIOS et al.,, 2018; CAVALCANTI et al., 2022;
LORENZI et al., 2020; PLAZAS-GONZALEZ; GUERRERO-FAJARDO; SODRE, 2018).
Esses parametros, juntamente com as estratégias de recuperagéo de hidrogénio e
purificacdo do produto final, foram considerados como referéncia na configuragao da

simulagao desenvolvida nesta tese.

2.2 Analises exergéticas e econbmicas da produgcao de
biocombustiveis substitutos do diesel

Foi realizada uma revisao bibliografica acerca do uso da analise exergética na
producao de HVO, porém foram encontrados poucos artigos relacionados a este
tépico. A pesquisa foi feita com o recurso bibliométrico Bibliometrix junto ao R-Studio
que tem a capacidade de pesquisar em varias bases de dados. A seguir apresenta-se
alguns estudos sobre analises computacionais da producdo de biocombustiveis
integrados com estudos exergéticos e/ou econémicos.

No trabalho de Julio (2020) foi estudada a produgédo de biocombustiveis de
aviacgao por diferentes rotas, em biorrefinarias integradas a extragao de 6leo de palma.
Para isso o autor criou quatro estudos de casos que incluem plantas de extracédo de
Oleo, producgdo de biodiesel, produc¢do de etanol de segunda geracédo e plantas de
producao de SAF, via obtencao de ésteres e acidos graxos hidrotratados (HEFA) e via
a adigao de alcool no querosene (Alcohol-to-Jet ou ATJ). Incluiu também no processo

estacdes de cogeragao que processam a biomassa residual da biorrefinaria de 6leo de
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palma e analisa cada um dos casos exergoeconomicamente e exergoambientalmente.
Segundo a andlise exergoecondmica realizada pelos autores, os maiores custos
unitarios foram identificados na fase do processo de obtengao de biocombustiveis, com
destaque para o processo de produgao do ATJ.

Hsu et al.,, (2022) realizaram a simulagdo e analise 3E (energia/exergia,
ambiental e econémica) de uma planta de processamento de combustivel de aviagao
renovavel (RJF) a base de 6leo usado de cozinha. Considerando as etapas de
hidrotratamento e hidrocraqueamento ou isomerizagcdo. A simulagcédo foi realizada
utilizando o software ASPEN Plus® V10. Eles obtiveram que a producgao de hidrogénio
e a destruicdo de exergia no processo influenciam significativamente as emissdes do
ciclo de vida do RJF. A baixa eficiéncia exergética das unidades de processo onde
ocorre significativa transferéncia de calor gera um aumento no prego dos produtos. Os
resultados mostram uma redugao das emissdes de didoxido de carbono do ciclo de vida
de 41% para 81% ao queimar o combustivel de aviagao hidroprocessado em vez do
combustivel de aviagao convencional. A analise de exergia mostra que o processo de
conversao € intensivo em emissdes devido a quantidade significativa de destrui¢cao de
exergia que ocorre nas unidades de troca de calor. Os custos monetarios e custos de
emissao da destruigdo da exergia séo significativos e justificam estudos de otimizagao
ou cenarios de cogeracao. De fato, os aquecedores, resfriadores e as unidades de
destilagdo tém um alto custo de destruicdo de exergia e as colunas de destilagcédo
respondem pela maior parte das emissdes do processo, permitindo oportunidades para
melhorias em termos de recuperagéao ou integragéo de calor.

Julio et al, (2021b) estudaram o processamento do 6leo de palma em
biorrefinarias integradas e usando rotas sustentaveis. Eles estudaram trés cenarios:
Cenario base é o aproveitamento do cultivo de palma para a producao de biodiesel
pela rota metilica, incluindo uma usina de biodiesel e um sistema de cogeracao; O
Cenario 1 integra ao cendrio base uma unidade de Hidrotratamento de Esteres e
Acidos Graxos para producéo de SAF; e o Cenario 2, integrando uma usina de etanol
de segunda geracao e um processo Alcohol-to-Jet para obtengao de bioquerosene de
segunda geragao. Julio et al., (2021b) avaliaram os aspectos exergéticos, econdmicos
e ambientais relacionados a conversao da biomassa. Eles identificaram que a principal
necessidade de melhoria nas biorrefinarias estudadas é a cogeracao, por ser nesta

etapa do processo onde obtém-se as maiores taxas de destruicdo de exergia. Por meio
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da analise exergoecondmica foi possivel avaliar os custos de cada um dos produtos e
compara-los com os custos presente no mercado brasileiro. Eles verificaram que, os
custos exergoecondmicos unitarios encontrados para glicerol, biodiesel e eletricidade
foram todos inferiores aos custos de mercado, ja os custos do SAF e do
hidrotratamento, foram quase iguais aos do mercado brasileiro.

Samavati et al., (2018) no seu estudo, propuseram a integragcéo das tecnologias
do eletrolisador de éxido solido (SOE), gaseificagdo arrastada (EG) e Fischer-Tropsch
(FT) para a produgéo de diesel sintético o qual eles chamaram de diesel FT. O sistema
projetado por Samavati et al., (2018), conta com uma capacidade de producgao de 30
m3/h. A principal saida do sistema é o diesel FT, enquanto as entradas sdo biomassa,
eletricidade procedente de fonte solar e edlica. A eficiéncia exergética e a eficiéncia
energética do sistema foi calculada para diversos cenarios, levando em consideragao
diferentes destinos para o gas de sintese resultante da etapa de gaseificagdo, bem
como variagdes nas pressbes e temperaturas de operagdo, onde os autores
encontraram uma que varia entre 42 a 60% de acordo com as diversas configuragdes
do sistema. A analise realizada por Samavati et al., (2018) revelou que a incorporagao
da recuperacao de calor residual resultou em um aumento de até 43 % na eficiéncia

energética e 2 % na eficiéncia exergética do sistema.

2.3 Perspectivas econdémicas para o HVO no mercado de
combustiveis

A analise do custo de producédo e comercializagdo do HVO é um aspecto
relevante para avaliar sua viabilidade como alternativa ao diesel féssil. A expectativa
€ que avangos tecnologicos, aliados ao aumento da demanda e a expansao da
capacidade produtiva, possam contribuir para a redug¢ao dos custos de produg¢ao nos
préximos anos. A otimizagao dos processos industriais, a integragdo com refinarias ja
existentes e politicas publicas de incentivo também s&o considerados fatores que
podem favorecer esse cenario.

A integracdo com plantas de combustiveis tradicionais e a modificagdo da
obtencdo do hidrogénio sdo estratégias que podem reduzir os custos do HVO,
tornando o processo mais eficiente e economicamente viavel. Julio, (2020) analisou a

producao de SAF a partir do 6leo de palma, identificando que plantas com processos
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otimizados e cogeragao na cadeia produtiva reduzem significativamente os custos de
producao. O autor configurou a obtengdo do HVO como coproduto dos processos ATJ
e HEFA, obtendo um custo de produgéo de 0,2 US$/L, que representa quase s6 um
quarto do custo de produgao do biodiesel no mercado brasileiro. O baixo custo obtido,
deve-se ao fato de que o HVO foi modelado como um excedente de produgao e ndo o
produto principal. No estudo realizado por Glisic; Pajnik; Orlovic, (2016) foi simulado a
producao de HVO, concluindo que a viabilidade econémica é maior quando a produgao
ocorre em integracdo com uma refinaria de petréleo, ao invés de operar como uma
unidade exclusiva para a produgao do biocombustivel. Para plantas com capacidade
inferior a 100.000 ton/ano, o valor presente liquido (VPL) ap6s 10 anos é negativo, em
unidades com capacidade superior a 200.000 t/ano, a obtencdo de HVO passa a ser
economicamente viavel. Lorenzi et al., (2020) investigaram a produgéo de HVO a partir
de d6leo de cozinha usado (UCO) e células de eletrélise de alta temperatura como fonte
de hidrogénio. Os autores estimaram um custo nivelado do combustivel (LCOF) de
aproximadamente 0,79 US$/L para uma unidade de HDT de UCO néo integrada a uma
planta de processamento de derivados do petrdleo, onde incentivos fiscais podem
aumentar a competitividade do HVO, elevando o VPL.

A escala de produgao também desempenha um papel importante na viabilidade
econdbmica do HVO. Martinez-Hernandez et al.,, (2019) realizaram simulagdes de
Monte Carlo para avaliar a rentabilidade do HVO em plantas de diferentes
capacidades. Os resultados indicaram que uma planta com capacidade de 63.000
bbl/ano precisaria de um prego minimo de venda (MSP) de 1 US$/L para mitigar riscos
financeiros. Segundo os autores, plantas com capacidades superiores a 63.000
bbl/ano, o MSP poderia cair para 0,92 US$/L, permitindo que o HVO se tornasse
competitivo com o diesel féssil no México (0,95 US$/L). Brown et al., (2020) reforgam
a ideia de que os custos de produgao do HVO sao sensiveis a escala de producéo, ja
que os custos das matérias-primas representam entre 65% e 80% das despesas totais.

Uma vez que a tecnologia do HVO esta bem desenvolvida, € improvavel uma
reducao significativa de custos no curto prazo, onde uma coordenagao mais eficiente
entre as diferentes etapas da producado do HVO, pode contribuir para a estabilizacao
ou redugao dos custos no médio e longo prazo.

Além da escala, o custo das matérias-primas representa um dos principais

fatores que influenciam o custo de produ¢do do HVO com um impacto entre o0 65-80%
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no custo final. Segundo Brown et al., (2020), as matérias-primas sdo o principal custo
operacional, variando conforme a oferta e demanda. O aumento da demanda por
matérias-primas sustentaveis tende a manter os custos elevados, o que pode gerar
volatilidade no mercado. A falta de oferta 6leos usados (que sdo geralmente os 6leos
de menor custo), pode afetar negativamente os custos de produg¢ao do HVO, tornando
o controle dos custos de matéria-prima um fator critico para a viabilidade econémica
do processo.

Em relagdo a comercializagdo, o preco do HVO apresentou diminuigbes
significativas nos ultimos anos, em seu prego de comercializacao (Figura 1). Em janeiro
de 2022, o prego do HVO na regido de Amsterda-Roterda-Antuérpia (ARA) foi cotado
a 2,88 mil US$/t, atingindo um pico de 3,53 mil US$/ton em junho do mesmo ano, e

apos varias oscilagdes esta em 2,25 mil US$/ton em julho de 2025.
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Figura 1. Preco de mercado do diesel renovavel HVO (UCO) ARA (US$/ton).
Fonte: NESTE (2025).

Similarmente, na Califérnia, o preco do HVO derivado de 6leo de cozinha usado
(UCO) passou de 2.6 mil US$/ton em janeiro de 2022 para 3.2 mil US$/ton em junho,
e recuando a 1.98 mil US$/ton em julho de 2025 (Figura 2), representando uma

redugao de aproximadamente 24% (Argus, 2025 apud Neste, 2025).
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Figura 2. Preco de mercado do diesel renovavel HVO (UCO), Califérnia (US$/ton).
Fonte: NESTE (2025), modificado.

Politicas publicas desempenham papel importante nesse contexto (Market
Research Future 2025). Incentivos fiscais, metas obrigatérias de descarbonizacao e
penalidades sobre emissdes podem favorecer a inser¢gdo do HVO no mercado,
reduzindo a diferenca de pregos em relagcao ao diesel fossil.

As estimativas indicam que o HVO tem potencial para se tornar mais competitivo
em relacao ao diesel féssil, tanto pela reducao dos custos de produgao quanto pelas
vantagens fiscais, como os impostos sobre emissdes, o que poderia torna-lo uma

alternativa mais acessivel no mercado de combustiveis (Fortune, 2023).

2.4 HDT de matérias-primas alternativas

2.4.1 HDT de 6leos provenientes da pirdlise de plasticos e biomassa

Nos ultimos anos, a busca por combustiveis automotivos eficazes a partir de
materiais residuais tem experimentado avancgos significativos, em parte impulsionada
por regulamentagdes que tentam envolver o ciclo de vida de produtos e materiais. Um
dos processos que tem recebido mais atencéo € a pirdlise de materiais residuais para
produzir diesel ou combustiveis destinados a geragdo de calor, como plasticos
residuais. No entanto, devido a auséncia de hidrogénio durante o processo de pirdlise,
os produtos resultantes sdao muito insaturados, com uma grande quantidade de
compostos olefinicos (ARABIOURRUTIA et al., 2020; MIKULSKI et al., 2021). Essa
composicao torna esses produtos de pirdlise inadequados para a maioria das
aplicagbes, uma vez que sao muito instaveis e ndo atendem aos padrées do

combustivel (AL-LAL et al., 2015). Uma solugéo alternativa para um uso mais amplo
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dos dleos piroliticos € o submetimento de tais 6leos a um processo de HDT, visando a
obtenc¢ao de um combustivel com propriedades similares as do 6leo diesel fossil (HAN
et al., 2019).

O HDT de dleos piroliticos pode gerar grandes beneficios ao meio ambiente
(HITA et al., 2015), por exemplo, devido a grande quantidade de pneus descartados
no pais e levando em consideragao que a seu maior uso até agora € como combustivel
nos fornos para a produgao de cimento, isto no Brasil e no México, que sdo os maiores
produtores de pneus residuais na América Latina (ARABIOURRUTIA et al., 2020;
GAMBOA et al., 2020). Alguns estudos ja relataram os resultados do HDT de 6leos
piroliticos, permitindo a obten¢ao de HCs, e, ao mesmo tempo, a formagao de misturas
em proporg¢des variadas com oleos vegetais, visando a produg¢ao de combustiveis com
propriedades melhoradas (HAN; STANKOVIKJ; GARCIA-PEREZ, 2017), avangando
no que tange ao tipo adequado do catalisador para o processo e dificuldades deste
tipo de processo (DJANDJA et al., 2021; HITA et al., 2015). O 6leo pirolitico tem se
mostrado versatil em seus usos, e a possibilidade de hidrogena-lo para a obtencao de
um combustivel similar ao diesel féssil por meio do HDO (GHOLIZADEH et al., 2023)
€ promissora. No entanto, ainda é necessario reduzir a producao de coque,
desenvolver catalisadores com longos periodos de operagdo sem necessidade de

regeneracgao, entre outras melhorias (GHOLIZADEH et al., 2023).

2.4.2 HDT de d6leos recuperados do esgoto

O descarte dos 6leos de cozinha, 6leos de uso industrial e diversos tipos de
materiais gordurosos pelo esgoto, é possivel nos centros de tratamento das aguas
residuais urbanas que realizam a coleta destes 6leos e gorduras. Estes 6leos séo
altamente degradados e com propriedades fisico-quimicas muito variadas, ja que séo
uma mistura de diversos Oleos residuais, 0 que dificulta seu aproveitamento. Uma
opc¢ao que tem sido implementada na utilizacao e revalorizagdo desta matéria prima é
na producao de biocombustiveis.

O dleo de lodo de esgoto, obtido do lodo gerado durante o tratamento de aguas
residuais urbanas, pode conter quantidades significativas de lipidios com alto potencial
energético, tornando-se um recurso promissor para a producdo de biocombustiveis
(KARGBO, 2010; HAGHIGHAT et al., 2020). Gerenciar lodo de esgoto € um desafio
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ambiental, pois ele geralmente é descartado em aterros a céu aberto, o que representa
um risco de contaminagdo. Extrair 6leo desse lodo permite diversificar seu
gerenciamento e recupera um residuo urbano subutilizado. O éleo de lodo de esgoto
se destaca por ser uma fonte ndo comestivel de lipidios, evitando conflitos associados
ao uso de alimentos para producédo de combustiveis, e sua aquisicao é de baixo custo
ou até mesmo negativa, ja que as empresas costumam pagar pelo descarte desses
lodos (ARAZO; DE LUNA; CAPAREDA, 2017).

Entretanto, sua utilizacdo enfrenta limitagcbes como os baixos rendimentos
obtidos nos processos de conversao, o que aumenta os custos de produgédo. Isso
ressalta a necessidade de desenvolver ainda mais métodos de caracterizagao e
refinamento mais eficientes para melhorar sua viabilidade técnica e econémica
(ABDULHUSSEIN ALSAEDI et al., 2022). Dessa forma, o uso de Oleos extraidos de
lodos de esgoto pode contribuir para a solugdo de problemas ambientais e gerar

produtos de valor agregado a partir de residuos urbanos.

2.5 0 HVO no mundo

O mercado global de HVO esta experimentando um crescimento significativo,
passando de 330 milhdes de galdées em 2011 para 2,1 bilhdes de galées em 2017
(DOUVARTZIDES et al., 2019), Para 2027 estima-se um aumento na produgao
mundial de até 7,45 bilhées de galées (WOOD, 2022), refletindo um ritmo acelerado
de adocado do HVO como alternativa ao diesel fossil . O crescimento €, em grande
parte, impulsionado pelas politicas de diversos paises que buscam aumentar a
propor¢ao de biocombustiveis na mistura com combustiveis de origem féssil, como
parte de seus esforgcos para descarbonizar a frota de transporte, impulsionando
igualmente uso de alternativas como FAME e Etanol (IEA 2019).

O HVO surge como a unica alternativa viavel ao biodiesel também conhecido
como FAME. Isso se deve em parte a importancia dos veiculos a diesel na Unido
Europeia, representando cerca de 70% da frota total. Dada essa predominancia, os
distribuidores de combustiveis enfrentam desafios significativos ao tentar atender aos
niveis exigidos da presenga de biocombustiveis adicionados ao diesel féssil
(GREENEA, 2021). A Unido Europeia, por meio dos estados membros da Diretiva de

Energias Renovaveis (RED Il), se compromete a exigir que os fornecedores de



43

combustiveis fornecam no minimo 14% da energia consumida nos transportes
rodoviarios e ferroviarios até 2030 a partir de fontes de energia renovavel. Isso esta
impulsionando ainda mais a producao de HVO.

Paises que ja consolidaram o processo de HDT (hidrotratamento) e produgao
de HVO estéo projetando expansdes em suas capacidades produtivas. Destaca-se a
participacdo da Finlandia nesse cenario, pois foi onde a empresa Neste Oil
originalmente desenvolveu o processo de hidrotratamento. Além de HVO, essas
fabricas também produzem nafta, propano e alcanos renovaveis. Na Finlandia, em
2010, a Neste Oil expandiu sua operagao, abrindo uma fabrica de diesel renovavel na
Asia, em Singapura, com capacidade anual de 910x108 |, seguida por outra em
Rotterdam em 2011. No ano de 2019 a capacidade de produc¢ao anual da fabrica em
Rotterdam era de até 1.280x10° |. Em 2018, cerca de 83% da matéria-prima utilizada
por essas trés fabricas da Neste consistia em gorduras e 6leos residuais, um aumento
em relagdo aos 76% de 2017 (FLACH; LIEBERZ; BOLLA, 2019).

Na Espanha a CEPSA e REPSOL, produzem HVO desde 2011 e 2013,
respetivamente. Em 2018, a produgédo espanhola de HVO atingiu os 482x108 | por ano.
Em 2014 a empresa ENI oil products iniciou a produgdo de HVO em Veneza, Italia.
Atualmente a ENI, ja conta com outras empresas de refinaria, como localizada em Gela
na Sicilia, onde utiliza como matéria-prima principalmente 6leo de palma, 6leos
usados, gorduras animais e subprodutos da producéo de 6leo de palma. A ENI esta
planificando uma nova planta em Livorno com capacidade de 500000 ton/ano ser
construida em 2025. Em Portugal a empresa GALP produz HVO desde 2017 com
capacidade estimada de 40 milhdes de litros por ano (FLACH; LIEBERZ; BOLLA,
2019).

A Tabela 2 apresenta algumas das mais relevantes empresas produtoras de
HVO em todo o mundo. Vale ressaltar que existem diversas outras empresas que

também produzem HVO e obtém lucro por meio do processo de HDT.
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Tabela 2. Principais companhias produtoras de HVO e suas respectivas matérias-

primas.
Nome da Capacidade
Localizagao Matérias-primas Milhao Tecnologia
empresa
ton/ano
Finlandia, UCO, gorduras
Neste Holanda, animais, 6leo de 3,3 NEXBTL
Singapura ~ milho técnico
. Oleos vegetais néao
Dlamo_nd ESt?dOS comestiveis e 0,9 EcofiningTM
Green Diesel Unidos :
gordura animal
Oleos vegetais,
UOP/Eni ltalia gorduras animais e 0,78 EcofiningTM
6leos de cozinha
usados
Matérias-primas com
Renewable . .
Energy Group Estgdos altgs e balx'os. 095 Dynamic
Unidos conteudos de acidos ’ Fuels LLC
(REG) Inc.
] graxos
Estados Oleos vegetais néo
AltAir Fuels Uni comestiveis e 0,13 EcofiningTM
nidos , ,
residuos agricolas
. a1 . UPM
UPM Biofuels Finlandia Tall oil cru 1 .
BioVerno

Fonte: (DOUVARTZIDES et al., 2019; LEUCK, 2024)

Uma fato favoravel ao aumento da produgdo de HVO, é a capacidade das
refinarias de combustiveis fésseis de serem transformadas para a produgdo de HVO
ou ter a facilidade de trabalhar conjuntamente na producdo de biocombustiveis
produzindo o chamado coprocessado, isto reduz os custos de investimento e agiliza
entrega do projeto das novas centrais (IEA, 2019; LORENZI et al., 2020). A crescente
presenca no mercado do HVO se deve também em parte, ao maior valor dos seus
coprodutos em comparagao com os do biodiesel. Enquanto a glicerina, principal
coproduto do biodiesel, encontra aplicagdes em alimentos e cosmeéticos, seu valor é
superado pelo propano, pela nafta e pelos produtos quimicos que podem ser obtidos
em uma planta de hidrotratamento. Além disso, as refinarias de hidrotratamento podem
produzir uma grande variedade de biocombustiveis incluindo biocombustiveis de
aviacgao (SAF) (IEA, 2019; JULIO et al., 2021b).

A expansao em grande escala das tecnologias de produgao de biocombustiveis
sustentaveis tem o potencial de reduzir significativamente os custos de produgao por

meio da aprendizagem tecnoldgica, que se torna mais eficiente a medida que a
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produgao aumenta. A Figura 3 apresenta uma analise das variagbes nos custos de
biocombustiveis avangados em comparagéo com biocombustiveis convencionais e 0s
combustiveis fésseis. No caso de biocombustiveis avangados, as barras representam
a faixa de variagdo dos custos de produgdo, considerando projetos de diferentes
escalas de investimento. Em relagdo aos outros tipos de combustiveis, as barras
representam as flutuagdes de preco ao longo de 2019. No caso dos combustiveis de
origem fossil, foram contempladas diversas alternativas de combustivel féssil
(SOARES, 2021). E evidente que ainda existe uma diferenca consideravel entre os
custos dos biocombustiveis, em geral, e os combustiveis fosseis, que se beneficiam

da tecnologia amplamente estabelecida em todo o mundo.
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Figura 3. Comparacao de custos entre biocombustiveis avangados,
biocombustiveis convencionais e combustiveis fosseis.
Fonte: Soares (2021).

Entre os biocombustiveis convencionais, o etanol € o mais econémico, enquanto
entre os biocombustiveis avancados, o HVO apresenta custos mais competitivos. No
entanto, é importante observar que os custos néo séo o unico fator a ser considerado,
uma vez que politicas internas, como incentivos fiscais, também podem influenciar a

producao de combustiveis limpos.
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2.5.1 O HVO no Brasil e América Latina

Na América Latina, o processo de HDT tem sido popularizado e estudado em
nivel de laboratorio, porém, as fabricas de HVO sao escassas. Um dos projetos mais
destacados foi a iniciativa no Paraguai da biorrefinaria Omega Green, do Grupo BCE,
construida em parceria com a Honeywell UOP. Planejada para processar
aproximadamente 250 milhdes de galbes, seu portfélio de produtos inclui HVO e SAF,
destinados a exportagao para os mercados dos EUA e da Europa.

Na Bolivia existe um projeto da “Yacimientos Petroliferos Fiscales Bolivianos”
(YPFB) para a construgdo de uma planta de processamento de 6leos de origem
organico para a produgao de biodiesel e HVO. Esta sera construida no departamento
de Santa Cruz, na refinaria Guillermo Elder Bell, com uma produgao estimada de pelo
menos 2000 barris/dia (MEDINA, 2023).

No Brasil, ja existem as normativas que regulam as especificagdes e controle
de qualidade do HVO, estas foram estabelecidas pela Agéncia Nacional do Petréleo,
Gas Natural e Biocombustiveis (ANP) na resolugéo N° 842, de 14 de maio de 2021
(ANP, 2021). Esta normativa definiu o HYO como um biocombustivel que atende
especificacoes técnicas especificas, e estd composto por hidrocarbonetos parafinicos,
destinado aos motores do ciclo Diesel e produzido a partir de matérias-primas

exclusivamente derivadas de biomassa renovavel, pelas seguintes rotas:

| - Hidrotratamento de 6leo vegetal (in natura ou residual), éleo de algas, éleo
de microalgas, gordura animal e acidos graxos de biomassa, bem como de
hidrocarbonetos bioderivados pelas microalgas Botryococcus braunii;

Il - Gas de sintese proveniente de biomassa, via processo Fischer-Tropsch;
Il - Fermentacao de carboidratos presentes em biomassa,;

IV - Oligomerizagao de alcool etilico (etanol) ou isobutilico (isobutanol); e

V - Hidrotermdlise catalitica de dleo vegetal (in natura ou residual), 6leo de
algas, 6leo de microalgas, gordura animal e acidos graxos de biomassa (ANP,
2021).

A regulamentacao da ANP é fundamental para o desenvolvimento do HVO no
Brasil, estabelecendo padrées de qualidade e sustentabilidade que conferem
seguranca tanto aos produtores quanto aos consumidores, garantindo que o produto
atenda aos requisitos de qualidade e sustentabilidade necessarios, do mesmo modo a
variedade de rotas de produgdo incentivada pela regulamentagado promove a

diversificacao das fontes de biomassa. Os limites especificados para as propriedades
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fisico-quimicas do HVO, bem como os métodos normativos adotados para sua

verificagcao, estao apresentados na Tabela 3.

Tabela 3. Parametros normativos e métodos de analise para o HVO segundo a ANP

(Resolucao n°® 842/2021).

) UNIDADE | LIMITE METODOS
CARACTERISTICAS ABNT ASTM EN
NBR
EN ISO
NuUmero de cetano, min. - 51 - D613 5165
D6890 EN 15195
7148 D1298 EN ISO
e o s 761,2 - 3675
Massa especifica a 20 °C kg/m 8065 EN 1SO
14065 D4052 12185
7974 D56
, 14598 D93 EN ISO
o]
Ponto de fulgor, min. C 38 D3828 2719
D7094
Viscosidade Cinematica a 40 mm2/s 2,00 - 10441 D445 EN ISO
°C 4,50 D7042 3104
Destilagao
10% vol., recuperados, min. °C 180 9619 D86 Egl4l0850
245,0 -
0, )
50% vol., recuperados 295.0
95% vol., recuperados, max 370
- , , D664
Indice de Acidez, max. mgKOH)/g 0,3 14248 D974 -
- . EN ISO
[o] -
Lubricidade a 60 °C, max. um 460 D6079 12156-1
. . D5186 EN 12916
0, -
Total de aromaticos, max. % (m/m) 1,1 D6591 SIS 155116
EN ISO
D2622 50846
, EN ISO
Teor de enxofre, max. mg/kg 10 - D5453 20884
D7039
D7220
Teor de cinzas, max. % (mm) | 0,01 | 9842 D482 EE';'ZLSSO
, , EN ISO
Teor de agua, max. mg/kg 200 - D6304 12937
Contaminacéo total, max. mg/kg 24 - - EN 12662
Corrosividade ao cobre (3h a ENISO
50 °C) - 1 14359 D130 2160
o s . D2274 EN ISO
Estabilidade a oxidacdo, max. g/m3 25 - D5304 12205
Teor de farnesano, min. % (m/m) 96 - D7974 e mgtodos de -
cromatografia gasosa
Pontq de entyplm(?nto de oC 6 14747 D6371 )
filtro a frio, max.

Fonte: (ANP, 2021).
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O Brasil, embora ainda nédo produza comercialmente SAF ou HVO, ja tem
grande experiéncia com hidrotratamento. Esse processo tecnoldgico ja € utilizado nas
refinarias de petréleo da Petrobras para remover enxofre, nitrogénio, oxigénio e
aromaticos do diesel mineral (DE SOUZA et al.,, 2020). Aléem disso, em 2006, a
Petrobras patenteou uma tecnologia de producdo de diesel renovavel (H-Bio),
adicionando até 10% de 6leo vegetal ao processo de refino do diesel nas unidades de
hidrotratamento. A Petrobras é hoje a empresa lider com expertise e infraestrutura para
iniciar a producao de SAF no pais e certamente sera a pioneira na produgcado desse
biocombustivel no Brasil. O atual contexto de pressao nacional e internacional para
reduzir as emissdes de gases de efeito estufa da aviagao criou uma oportunidade para
a empresa incluir a producao de biocombustiveis em seu plano de investimentos.
Segundo a (NEXANTECA, 2021), a Petrobras coprocessou 500.000 gal de dleo de
soja com petroleo convencional para produzir 10,5 milhdes de galées de diesel
parcialmente renovavel.

No estado da Bahia, utilizando a infraestrutura ja existente da refinaria de
Mataripe, a empresa Acelen, formada pelo fundo Mubadala Capital, esta atualmente
desenvolvendo um projeto para a produgdo de H2 verde, HVO e SAF a partir de
oleaginosas. A previsdao € iniciar a produgdo em 2026. A capacidade total sera
aproximadamente de 1000 milhdes de litros ao ano (BIODIESELBR, 2023; EPBR,
2023).

Na cidade de Juiz de Fora MG, foi construida uma usina experimental para a
producdo de HVO na Universidade Federal de Juiz de Fora (UFJF) especificamente
no Centro Integrado de Ensino, Pesquisa, Extenséo, Transferéncia de Tecnologia e
Cultura (CIEPTEC) com o apoio do Prosperity Fund, do governo britanico. Esta usina
conta com capacidade de produzir 3000 L de biocombustivel a partir de residuos, como
0 Oleo de cozinha descartado e sebo de animais. O HVO produzido sera destinado ao
uso da frota publica do municipio e da universidade (BIODIESELBR, 2020;
PREFEITURA DE JUIZ DE FORA, 2021).

Apesar dos avancgos recentes, a literatura sobre produg¢ao de HVO ainda carece
de estudos que integrem modelagem de processos, analise exergoecondmica e
tratamento probabilistico das incertezas. Essa lacuna destaca a necessidade de

abordagens aplicadas ao contexto brasileiro.
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CAPITULO 3 - FUNDAMENTACAO TEORICA

Neste capitulo, sdo abordados os biocombustiveis, com énfase no biodiesel e
no HVO, suas rotas de producéo e propriedades. Em seguida, discute-se o processo
de HDT, incluindo as tecnologias de reatores e as variaveis operacionais envolvidas.

Na sequéncia, séo introduzidos os fundamentos de exergia e exergoeconomia.
3.1 Biocombustiveis

Os biocombustiveis sdo definidos como combustiveis liquidos ou gasosos
derivados de biomassa, como plantas, algas, bem como outras fontes de matéria
organica (SCALDAFERRI; PASA, 2019). Com o avancgo das tecnologias tem surgido
novas solu¢des na procura de combustiveis ecoldgicos, apresentando uma grande
variedade de processos, atualmente, um grande numero de empresas vem
trabalhando em encontrar uma solucédo ideal para a substituicio de combustiveis
derivados do petréleo por renovaveis. No entanto, ndo ha uma unica tecnologia a ser
escolhida, ja que de acordo com a matéria prima disponivel o melhor processo para
obter um biocombustivel pode variar (EPE, 2020; SCALDAFERRI; PASA, 2019).

Segundo (VAN DYK et al., 2019) um dos maiores desafios na obtengdo de
biocombustiveis drop-in € a remog¢ao do oxigénio presente na biomassa, pois este
oxigénio é indesejavel nos biocombustiveis, ja que grupos oxigenados na biomassa
podem causar problemas de compatibilidade, reatividade e redugdo da densidade
energética dos biocombustiveis, afetando o tamanho do depdsito de combustivel e, no
caso dos veiculos isto afetaria diretamente a sua autonomia. Conforme ilustrado na
Figura 4, a densidade energética dos biocombustiveis e dos coprodutos resultantes do
processamento de biomassa € diretamente afetada pelo aumento do teor de oxigénio.
Essa reducao na densidade energética ocorre de forma proporcional ao acréscimo do
teor de oxigénio, expresso como a razdao molar de oxigénio para carbono (O/C) na

molécula do combustivel.
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Figura 4. Densidade energética de alguns biocombustiveis em fungao da relagao
molar O:C. Adaptado de Van Dyk et al., (2019) (modificado).

Atualmente existe grande variedade de biocombustiveis, alguns em maior
estagio de desenvolvimento segundo as capacidades tecnoldgicas e de matéria prima
de cada pais, e dos compromissos adquiridos de descarbonizacdo. Conforme
apresentado na Figura 5(a), atualmente a Europa tem a maior participagdo na
producdo de biocombustiveis avangados, seguida dos Estados Unidos. Para essa
classificagao, o Brasil, com uma contribuigdo de 2% para a produgéo global, ndo deve
ser subestimado, especialmente considerando que essa parcela, segundo a
concepcao da Comissao Europeia, refere-se estritamente aos biocombustiveis
avangados (aqueles obtidos a partir de matérias-primas nao alimentares, como
residuos), excluindo, no contexto brasileiro, o etanol derivado diretamente da cana-de-
acucar, entre outros (SOARES, 2021).
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Figura 5 - a) Principais paises produtores de biocombustiveis avancados; b) Participagao na
producao mundial dos principais biocombustiveis.
Fonte: (SOARES, 2021)

De acordo com a Figura 5(b), quase metade dos biocombustiveis avangados
produzidos no mundo corresponde ao etanol, conhecido como etanol celuldsico ou
etanol de segunda geracéao, obtido a partir da fermentagao de residuos vegetais de
estrutura fibrosa. Em seguida, tem-se o HVO, que pode ser produzido a partir de 6leos
residuais e Oleos vegetais ndo comestiveis, e, posteriormente, o bio-6leo, obtido
através do tratamento da biomassa por rotas termoquimicas. Todos esses
biocombustiveis representam uma ampla variedade de opg¢des para o tratamento ou
enriquecimento energético de residuos organicos e devem ser avaliados de acordo
com as capacidades e requisitos de cada caso.

Referente a utilizacdo de matéria primas na produgdo de biocombustiveis,
muitas culturas oleaginosas sdo capazes de colher energia solar para converter
carbono atmosférico em biomassas, principalmente triglicerideos, que possuem alto
hidrogénio e carbono e baixos heteroatomos (atomos diferentes de carbono e
hidrogénio como: oxigénio (O), nitrogénio (N), enxofre (S), fésforo (P) (SZETO;
LEUNG, 2022). Também sao usadas fontes de agucar (cana-de-agucar, amido e etc.),
lipidios de origem animal ou residual incluindo os odleos provenientes de algas e
biomassa lignoceluldsica (madeira, residuos agricolas e florestais, etc.).

Ja que os triglicerideos ndo sao adequados para serem queimados em motores
de combustao interna (MCI) devido a sua alta viscosidade e baixa volatilidade, foram

desenvolvidos varios combustiveis com diferentes propriedades quimicas derivados
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de triglicerideos. Atualmente, ha dois tipos de biocombustiveis amplamente utilizados
em motores de ignicdo por compressao (IC): ésteres metilicos de acidos graxos
(FAME), comercialmente conhecidos como biodiesel, e o 6leo vegetal hidrogenado,
conhecido como HVO, diesel verde, diesel renovavel ou diesel parafinico. Ambos os
biocombustiveis possuem processos de produgao que alcangaram um alto nivel de
maturidade infraestrutural, permitindo sua implementagdo em longa escala no
mercado (SZETO; LEUNG, 2022)

Do ponto de vista quimico, o HVO consiste em uma mistura de alcanos lineares
e isoalcanos, que se encontram na mesma faixa de ebulicao do diesel convencional,
por isto o HVO conta com propriedades fisico quimicas similares as do diesel fossil. A
Figura 6 apresenta os processos de produc¢ao das diferentes matérias organicas e os
processos desenvolvidos na producdo de biocombustiveis adaptados para cada

materia prima.

A 4

Biomassa
Lignocelulésica

Gaseificagdo (—»Gas de Sintese ——p| Fisher-Tropsh

1
Pir6lise [— Bio-6leo —»| Upgrading
l A
Liquefagdo = Bjo-crude
I

Celulose [4#| Lignina

v

v

Oligomerizagdo

1

Acucares Fermentagao

Sacarificagdo

\ 4

Hidroprocessamento

v

—— Processo térmico

—— Processamento catalitico
Rota bioquimica

Figura 6. Sintese de biocombustiveis drop-in a partir de diferentes matérias-primas.

Fonte: Scaldaferri, 2019.
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O biodiesel € um biocombustivel produzido a partir de matérias-primas
compostas por triglicerideos, como 6leos vegetais e gorduras animais. Compativel com
motores de IC, & sintetizado por meio do processo de transesterificagdo entre
triglicerideos e metanol ou outro alcool de cadeia curta, na presenca de um catalisador,
geralmente do tipo basico, como o hidroxido de sodio ou potassio. Esse combustivel
esta disponivel comercialmente desde a década de 1990 (SZETO; LEUNG, 2022).
Uma das caracteristicas do biodiesel € a produgdo conjunta com uma grande
quantidade de glicerol bruto como residuo. Uma maneira satisfatéria de utilizar o
glicerol tem sido objeto de estudo de varios grupos de pesquisa (CORONADO et al.,
2014a; HE; MCNUTT; YANG, 2017; LEWANDOWSKI et al., 2022). Uma alternativa
para a obtencdo de biocombustiveis mais similares ao diesel féssil convencional é a
conversdo dos triglicerideos dos 6leos em hidrocarbonetos parafinicos por meio do
processo de HDT, que resulta na producdo de HVO. Esse biocombustivel esta
disponivel comercialmente desde os anos 2000 (SZETO; LEUNG, 2022).

O processo de HDT ¢é utilizado para converter Oleos vegetais em
biocombustiveis gerando a sua vez gases alcanos leves. A producdo de diesel
renovavel por meio da hidrogenacgao de 6leos vegetais oferece diversas vantagens em
comparagao aos processos de transesterificacdo. O produto final apresenta um maior
indice de cetano, propriedades a frio aprimoradas, maior poder calorifico e vantagens
no armazenamento por longos periodos, uma vez que consiste em hidrocarbonetos,
enquanto a transesterificagao resulta em ésteres metilicos ou etilicos de acidos graxos.
Esses ultimos s&do compostos oxigenados, ao passo que 0s primeiros se assemelham
ao diesel refinado de origem fdéssil, ou seja, sem a molécula de oxigénio na sua
composicao final. Além disso, o coproduto do HDT do 6leo vegetal, conhecido como
HVO, é o gas propano que apresenta vantagens comerciais em relagdo ao glicerol,
este Ultimo coproduto da transesterificagéo (VELEZ MANCO, 2014).

3.1.2 Processo de hidrotratamento

Durante o processo de hidrotratamento, o excesso de hidrogénio no reator
satura as cadeias laterais dos triglicerideos, de modo que as ligagdes duplas serao
convertidas em ligagdes simples. Isso é seguido pela quebra das ligacbes C-O para

produzir acidos graxos livres. Em seguida, os acidos graxos livres sdo submetidos a
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trés reagdes principais: a hidrodesoxigenagao (HDO), a hidrodescarbonilagéo (deCO)
e a hidrodescarboxilacdo (deCOz2) para remover o oxigénio. O oxigénio deve ser
removido para obter um combustivel liquido com alto teor de energia e alta estabilidade
térmica semelhante aos combustiveis fosseis. Os alcanos de cadeia linear produzidos
podem sofrer isomerizacao e reagao de craqueamento. A reacdo de isomerizagao €
responsavel pela conversao de alcanos de cadeia linear em cadeias ramificadas para
aumentar o conteudo de energia e evitar a batida do motor. As reagbes de
craqueamento converterao hidrocarbonetos de cadeia longa em cadeias mais curtas,
a fim de melhorar a seletividade ao diesel, combustivel de aviagéo e gasolina (ALWAN,
2014).

O hidrotratamento catalitico € uma tecnologia consolidada, que tem sido
amplamente utilizada nos ultimos 60 anos na industria petrolifera. Seu objetivo
principal é otimizar o aproveitamento de uma ampla gama de correntes, que vao desde
a nafta obtida por destilagao direta até o residuo de vacuo, bem como petréleos brutos
pesados e extrapesados (ANCHEYTA et al., 2016; TIRADO et al., 2018). Na destilagcao
convencional do HDT, o principal objetivo do processo € remover impurezas como
heteroatomos (enxofre, nitrogénio e oxigénio) pela rota de adicdo de hidrogénio e
saturar compostos aromaticos (ANCHEYTA et al., 2016; TIRADO et al., 2018).

O processo HDT ao ser aplicado no processamento de fragdes de petréleo mais
pesadas, apresenta a vantagem de reduzir a concentracdo de metais, como niquel e
vanadio, ao mesmo tempo em que aumenta o rendimento do destilado em detrimento
das fracbes mais pesadas, como asfaltenos e o residuo de vacuo, que é um
subproduto comum na industria do petroleo, gerado na torre de destilagdo a vacuo. Do
ponto de vista pratico, o HDT é um processo no qual a relagao hidrogénio/carbono da
alimentagcdo é aumentada na presenca de um catalisador, em uma atmosfera
enriquecida com hidrogénio usado originalmente na melhora da qualidade dos
destilados de petréleo sem alteragao significativa da faixa de ebulicao (ANCHEYTA et
al., 2016; SOTELO-BOYAS et al.,, 2012). Temperaturas moderadas e pressdes de
hidrogénio sédo aplicadas com o objetivo de converter apenas os compostos mais
instaveis que podem potencialmente resultar na formagdo de gomas ou materiais
insoluveis em compostos mais estaveis (SOTELO-BOYAS et al., 2012).

As aplicagdes do hidrotratamento catalitico segundo Ancheyta et al., (2016) nas

operacoes de refinaria podem ser classificadas nas seguintes categorias:
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e Pré-tratamento de alimentagdo para processos de conversdo como
reforma catalitica, craqueamento catalitico e hidrocraqueamento (HCR)
e Po6s-HDT de destilados.

No primeiro caso, geralmente o objetivo € reduzir a quantidade de enxofre,
compostos nitrogenados basicos e demais compostos que atuam como agentes
desativadores em processos catalisados por acido. O segundo grupo de operagdes
tem como objetivo principal produzir combustiveis de transporte que atendam aos
padrées ecolbgicos (por exemplo, gasolina e diesel com baixo teor de enxofre)
(ANCHEYTA et al., 2016). Existem inumeros processos de HDT para lidar com todos
os tipos de fluxos de refinaria e para cada objetivo especifico. Eles diferem na
tecnologia do reator, tipo de catalisador, condicbes operacionais e configuracdo do
processo (ANCHEYTA; ALVAREZ-MAJMUTOQOV; LEYVA, 2016).

Normalmente, a produ¢do de HVO ocorre em elevadas pressdes (acima dos 20
bar) e temperaturas proximas a 350 °C e envolve a adi¢ao de hidrogénio para quebrar
moléculas de triglicerideos de tamanho grande na presenca de um catalisador sélido.
Como resultado dessa reacao, as grandes moléculas do 6leo diminuem de tamanho e
se tornam uma mistura semelhante ao diesel de petréleo (VELEZ MANCO, 2014).

O HVO é um processo complexo devido ao grande numero de fenbmenos e
reacdes competitivas envolvidas. Isso causa alta complexidade e custos operacionais.
O processo de HDT compreende a interagcdo de trés fases distintas: o 6leo (fase
liquida), e o hidrogénio (fase gasosa), que passam por transformacoes e interacoes
mutuas, e um catalisador sélido como terceira fase. Para facilitar essas interagdes
complexas, a engenharia quimica tradicionalmente emprega reatores de leito gotejante
ou reatores continuos. Esse sistema reativo complexo geralmente é implementado na
industria utilizando os mesmos reatores originalmente projetados para reac¢des de
hidrodessulfurizagao, hidrodesaromatizacao e hidrodesnitrogenagao nos processos de
refinaria (VELEZ MANCO, 2014).

Varios estudos tém proposto diferentes modelos para descrever o processo
HVO, alguns deles descrevem as reagbes HVO com diferentes caminhos ou
mecanismos de reagao, principalmente, estudaram o desempenho de varios
catalisadores que estdo sendo testados atualmente ou no coprocessamento de 6leos
vegetais com derivados de petroleo. A Figura 7 apresenta o mecanismo e reagao do

processo hidrotratamento com as principais rotas de reagao que inicia com a saturagao
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dos triglicerideos com o hidrogénio, os quais uma vez saturados no mesmo contato
com o hidrogénio sao convertidos em acidos graxos livres e propano, a partir disso e
de forma aleatéria acontecem as reagcbes de hidrodesoxigenacao (HDO),

hidrodescarbonilagdo (deCO) e a hidrodescarboxilagdo (deCQO2).
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Figura 7. As trés principais vias de hidrotratamento.
Fonte: Sonthalia; Kumar, (2019).

3.1.2.1 Tecnologias de reatores

Os reatores de HDT sao comumente sistemas de reacéo trifasicos, envolvendo
as fases gasosa, liquida e sdlida. A fase gasosa é predominantemente composta por
hidrogénio, produtos gasosos resultantes da reacédo e hidrocarbonetos parcialmente
vaporizados. A fase liquida corresponde a alimentagao de hidrocarbonetos ou dleo de
origem organica. O leito do catalisador representa a fase soélida da reagdo. O
catalisador comumente empregado em processos de hidrotratamento € uma
composicdo de CoMo ou NiMo suportada em alumina (ANCHEYTA; ALVAREZ-
MAJMUTOV; LEYVA, 2016; TORRES-MANCERA; ANCHEYTA; MARTINEZ, 2018). A
severidade das condi¢cOes operacionais varia de acordo com o tipo de alimentagao e a

qualidade do produto final desejado. Em geral, esses processos sao realizados a
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pressdes e temperaturas elevadas (ANCHEYTA; ALVAREZ-MAJMUTOV; LEYVA,
2016).

As configuracbes comumente empregadas em reatores trifasicos incluem os
reatores de leito gotejante (trickle-bed), nos quais o leito catalitico permanece
estacionario; e os reatores em suspensao (slurry), nos quais o catalisador é suspenso
na fase liquida (DIETZ, 2014; MEDEROS; ANCHEYTA; CHEN, 2009). Dentre todas as
tecnologias de reatores, o reator de leito fixo (fixed-bed reactor - FBR) é o mais utilizado
em operagdes de HDT devido a sua flexibilidade e relativa simplicidade. (ANCHEYTA;
ALVAREZ-MAJMUTOV; LEYVA, 2016; MEDEROS; ELIZALDE; ANCHEYTA, 2009).
Estes dois tipos de reator, de leito fixo e leito mével, sdo apresentados na Figura 8.
Cabe destacar que esta € uma versao simplificada de tais reatores, ja que estes a sua
vez contam com varias subdivisdes. Os reatores também podem ser classificados

segundo o regime de trabalho, contado com sendo tipo continuo ou batelada.
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Figura 8. Configuragao interna dos reatores de HDT: a) reator de leito fixo e
b) do reator de leito movel.
Fonte: Mederos; Ancheyta; Chen, (2009); Mederos; Elizalde; Ancheyta, (2009).



58

3.1.2.2 Principais variaveis do processo

A intensidade do processo de HDT é ajustada de acordo com as propriedades
da matéria-prima e a composigao desejada do produto. As principais variaveis
englobam pressao, temperatura, relagdo hidrogénio-éleo (H2/6leo) e velocidade
espacial ou tempo de reacdo, dependendo se o trabalho é realizado em um reator
continuo ou em batelada, respectivamente. Cada variavel afeta o processo de
maneiras diferentes; portanto, o conjunto de condicbes de operagcdo deve ser
cuidadosamente ajustado para alcancar uma operagao eficiente. As reagdes que
ocorrem durante o processo de HDT sao hidrodessulfuragdgo (HDS),
hidrodesnitrogenagdo (HDN), hidrodesaromatizagdo (HDA), hidrodesoxigenagéo
(HDO), e hidrodesmetalizagdo (HDM). Outro tipo de reagdo em que compostos de alto
peso molecular sdo quebrados em moléculas mais leves € o HCR. No caso de
hidrocraqgueamento HCR de asfaltenos, o processo é muitas vezes referido como
hidrodesasfaltenizacao (HDAs). A quimica dessas reagdes pode ser visualizada como
um processo de troca de hidrogénio onde os mecanismos de hidrogendlise e
hidrogenagdo consomem o hidrogénio fornecido externamente para substituir os
heteroatomos e estabilizar os produtos insaturados. No entanto, na realidade, a
quimica do HDT é muito mais complicada devido a complexidade intrinseca da
composigéo do 6leo (ANCHEYTA; ALVAREZ-MAJMUTOV; LEYVA, 2016).

Para um projeto e simulagdo adequados de reatores HDT, a modelagem cinética
e do reator sao aspectos que precisam ser profundamente estudados; no entanto, esta
nao é uma tarefa trivial devido aos inumeros processos fisicos e quimicos que ocorrem
simultaneamente no reator: equilibrio de fases, transferéncia de massa de reagentes
e produtos entre as fases gas-liquido-sdlido, difusdo dentro da particula do catalisador,
uma reagao complexa rede e desativacao do catalisador. Idealmente, a contribuicao
de todos esses eventos deve ser acoplada a um modelo robusto de desempenho do
reator. O nivel de sofisticacdo do modelo é geralmente definido com base nos objetivos
perseguidos e na capacidade de previsdo (ANCHEYTA; ALVAREZ-MAJMUTOV;
LEYVA, 2016). Normalmente, a preferéncia recai sobre correntes de liquido e gas que
fluem paralelamente no sentido descendente, pois isso favorece a obtengcdo de uma

distribuicdo homogénea do liquido sobre o leito catalitico (DIETZ, 2014).
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3.1.2.3 Propriedades fisico—quimicas do HVO

HVO é um composto parafinico principalmente constituido por hidrocarbonetos
de cadeia reta ou normal com comprimento de 15 até 20 carbonos. Ja que nao conta
com anéis aromaticos na sua composicdo apresenta baixa emissdes de material
particulado (MATTEO PARRAVICINI, CHRISTOPHE BARRO, 2021). A massa
especifica do HVO varia entre 770 e 790 kg/m?® em relagdo a massa especifica do
diesel, que conforme a norma EN 590, situa-se entre 820 e 845 kg/m3® (BORTEL;
VAVRA; TAKATS, 2019). O poder calorifico volumétrico do HVO é aproximadamente
5% menor do que o do dleo diesel féssil, porém ao considerar o poder calorifico por
unidade de massa, o HVO tem aproximadamente 3% a mais em comparagédo com o
6leo diesel fossil. (BORTEL; VAVRA; TAKATS, 2019).

Hidrocarbonetos puros, como HVO e diesel com baixo conteudo de enxofre
(ULSD), tém baixa lubricidade e precisam de modificadores de atrito, caso contrario
ocorre um desgaste excessivamente rapido nas bombas e injetores de combustivel,
enquanto o biodiesel possui boa lubricidade. Em contraste com o diesel féssil, o HYO
tem maior teor de hidrogénio e um pouco mais de energia por unidade de massa; no
entanto, tem uma energia ligeiramente inferior por unidade de volume (SZETO;
LEUNG, 2022).

O diesel renovavel obtido por meio do hidrotratamento do 6leo vegetal (HVO)
possui vantagens significativas em comparagdo com o diesel fossil. Essas vantagens
incluem um indice de cetano mais elevado e uma faixa de ebulicdo estreita,
posicionada no ponto médio da faixa do diesel. Essas caracteristicas facilitam a
vaporizagao mais rapida do HVO, resultando em menor atraso de ignicado e melhor
combustdao em motores de IC. Além disso, o HVO apresenta menor volatilidade em
temperatura ambiente. O uso de HVO tem sido frequentemente associado ao aumento
da eficiéncia térmica dos motores e a redugdo das emissdes de poluentes
regulamentados (BORTEL et al., 2019; PINTO et al., 2023a, 2023b).

Em relacdo ao biodiesel, o HVO nao apresenta os efeitos adversos associados
a ele, como aumento das emissdes de Oxidos de nitrogénio (NOx), formagédo de
depodsitos, problemas de estabilidade de armazenamento, aceleragdo do

envelhecimento do o6leo do motor ou propriedades inadequadas em baixas
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temperaturas. A Tabela 4 apresenta uma comparagao entre as propriedades tipicas
do HVO, do diesel féssil e do biodiesel, incluindo composi¢cao elementar e

caracteristicas fisico-quimicas.

Tabela 4. Especificagdes tipicas do diesel, biodiesel e HVO.

Propriedade Diesel Biodiesel HVO
A lo cl
Aparéncia a 25°C Amarelo translucido mareio F:aro a Transparente
alaranjado
C (% em massa) - ASTM D 5291 85,33 76,88 84,6
H (% em massa) - ASTM D 5291 13,12 11,46 15,39
O (% em massa) - ASTM D 5291 1,55 11,64 0
S (% em massa) - ASTM D 5291 0,001 0 0
Razao H/C 1,84 1,77 2,14
PCI (MJ/kg) - UNE 164001 43,04 37,26 43,96
Razéao esteqwometnca ar- 14.92 12.19 14.89
combustivel
e R ~
Massa especifica a 15 °C (kg/m?) 811 874 780
EN 3675
Viscosidade cinematica a 40 °C
2,02 4,5 2,99
(cSt) - EN 3104
Aromaticos totais (% em massa) 30 0 0
Numero de cetano - ASTM D 7668 67 69 95
Lubricidade WS1.4 (um) - EN
226 187 334
12156
Estabilidade ao oxidativa Boa Desafiadora Boa

Fonte: Pérez-Rangel et al., 2025.

Devido a natureza parafinica e ao baixo ponto de ebulicdo final, a Massa
especifica do HVO é menor do que a dos combustiveis diesel fésseis (NESTE OIL,
2014). O poder calorifico inferior do HVO é de cerca de 44 MJ/kg, enquanto para o
diesel féssil é de cerca de 43 MJ/kg e para o FAME de 37 MJ/kg (HARTIKKA;
KURONEN; KIISKI, 2012).

3.2 Método exergético

A otimizacao termodinadmica é a busca pelo melhor desempenho termodinamico
sujeito as restricbes atuais (BEJAN; MAMUT, 1999). A otimizagdo de um sistema
térmico envolve a modificagao da estrutura e a parametros de projeto de um sistema

para minimizar o custo dos produtos do sistema sob condi¢gdes de contorno associadas
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a materiais disponiveis, recursos financeiros, protegdo do meio ambiente e
regulamentagcdo governamental, entre outros. Segundo Tsatsaronis, (1999) um
sistema verdadeiramente otimizado € aquele para o qual a magnitude de cada
ineficiéncia termodindmica significativa (destruicdo de exergia e perda de exergia) é
justificada por consideragdes relacionadas a custos ou é imposta de acordo com as
condi¢des de contorno do sistema.

Por meio dos fundamentos da termodinamica é possivel analisar sistemas
industriais com o intuito de valorizar o funcionamento e desenho, melhorando o
aproveitamento exergético dos insumos e obteng¢ao dos produtos. Utilizando conceitos
termodinamicos, é possivel identificar e quantificar perdas e ineficiéncias em um
sistema, permitindo a identificacdo de areas de melhoria.

A primeira lei da termodindmica € um principio fundamental que estabelece a
conservagao da energia em um sistema fechado, podendo esta energia mudar de uma
forma a outra, mas nao pode ser criada nem destruida. Em outras palavras, a energia
nao desaparece, apenas se transforma. No entanto, a primeira lei da termodinamica
nao oferece nenhuma indicagao sobre a direcdo em que um processo termodinamico
espontaneo pode ocorrer (CENGEL; BOLES, 2016). A Segunda Lei da Termodinamica
impo&e limitagdes nos processos de transformagao energética, esta é necessaria para
estabelecer a diferenga de qualidade entre energia mecénica e térmica, e indicar as
dire¢des dos processos espontaneos (KOTAS, 1995; PALMA, 2007).

Uma analise de primeira lei (analise energética) por si s6 ndo pode fornecer
informacgdes completas sobre o desempenho e deve ser complementada pela segunda
lei da termodinamica como meio para avaliar a perda de trabalho disponivel
(CAVALCANTI et al.,, 2019). No entanto, quando se trata de analisar a utilizagao
eficiente de energia e a degradacao da energia util durante suas transformacoes, a
abordagem mais apropriada é a que esta alinhada com a segunda lei da
termodinamica.

A propriedade termodinamica relacionada ao caos ou desordem gerados dentro
de um sistema e as irreversibilidades € a entropia a qual é variavel e depende tanto da
forma de energia quanto dos parametros do portador de energia e do entorno, ja as
formas ordenadas de energia, tém qualidade invariante e sao totalmente conversiveis,
por meio da interagdo do trabalho, em outras formas de energia (CENGEL; BOLES,
2016; KOTAS, 1995; RODRIGUEZ SOTOMONTE, 2015).
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3.2.1 Exergia

Para considerar a variagdo na qualidade de diferentes formas de energia, é
essencial adotar um padrao universal de qualidade. Comumente, o trabalho maximo
que pode ser obtido a partir de uma forma especifica de energia, utilizando os
parametros ambientais como referéncia, € considerado o padrdo mais natural e
conveniente. Esse critério para avaliar a qualidade da energia é conhecido como
exergia (KOTAS, 1995).

Uma aplicagao fundamental do conceito de exergia é a utilizagdo do balango
exergético na analise de sistemas térmicos. O balango de exergia possui semelhangas
com o balango de energia, mas difere no sentido de que, enquanto o balango de
energia € baseado na lei da conservacao de energia, o balango de exergia pode ser
entendido como uma manifestacéo da lei de degradacéo de energia (KOTAS, 1995).
A degradacao de energia representa a perda irreversivel de exergia devido a natureza
irreversivel de todos os processos reais.

Na auséncia de efeitos de ordem nuclear, magnética, elétrica e de tenséo de
superficie, a exergia total de um sistema (E;,:,;) (Equagéo(1)) pode ser dividida em
quatro componentes: exergia fisica (Ef), exergia cinética (Ey ), exergia potencial (Ej,;),

e exergia quimica (E;).
Etotar = Ef + Ex + Epor + Eg (1)

o Exergia Fisica (Ef). ocorre devido ao desequilibrio da temperatura e/ou
pressao entre o sistema e o entorno.

e A exergia cinética (E}): € resultado da velocidade do sistema em relagao
ao meio ambiente.

e A exergia potencial (E,..): surge devido a diferenga de altura entre o
sistema e o meio ambiente.

e A exergia quimica (E;): ocorre devido ao desequilibrio na composicao
quimica entre o sistema e o meio ambiente.

Para processos reais em um componente de uma planta, a entrada de exergia

€ sempre maior do que a saida de exergia, quando nao ha trabalho externo aplicado
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sobre ele. Essa falta de equilibrio ocorre devido as irreversibilidades presentes no
processo (KOTAS, 1995).

A exergia fisica foi descrita por Kotas (1995) como a maior quantidade de
trabalho que é possivel obter ao trazer um fluxo de uma sustancia desde um estado
inicial a determinada presséao e temperatura, até o estado de equilibrio com o meio que
a rodeia por meio de um processo fisico envolvendo somente interagdes térmicas com
o0 meio ambiente. A exergia fisica a qual também é conhecida como exergia
termomecanica pbéde ser descrita pela Equacdo (2). A qual € composta por duas
componentes: exergia mecanica (E,,), associada a pressdo do sistema, e exergia

térmica (E7), associada a temperatura do sistema (KOTAS, 1995).

Ef = En+ Ep )

No caso especifico de um sistema aberto em estado estacionario com um fluxo
de massa, a exergia fisica associada a esse fluxo de massa pode ser determinada
utilizando a Equacao (3), (KOTAS, 1995):

Erm = 1% (h = ho) = T * (5 — 5o) 3)

Onde m representa a vazdo massica do fluxo, T é a temperatura do estado de
referéncia, h e s sdo a entalpia especifica e a entropia especifica do fluido,
respectivamente. O subindice “0” corresponde ao estado de referéncia.

A exergia quimica € uma medida do desequilibrio quimico de um sistema em
relacdo ao meio ambiente ou estado de referéncia e sua capacidade de produzir
trabalho (BEJAN; TSATSARONIS; MORAN, 1996; KOTAS, 1995). Quando o sistema
alcanca um equilibrio térmico e mecanico, ainda € possivel obter trabalho adicional até
que o equilibrio quimico com o estado de referéncia seja alcangado (SOTOMONTE,
2009). A exergia quimica envolve processos que incluem transferéncia de calor (em
sistemas reativos) e intercambio de substéncias com o ambiente circundante (em
sistemas n&o reativos).

No caso de combustiveis liquidos e soélidos, a determinacédo da exergia

apresenta desafios devido a complexidade desses combustiveis, que consistem em
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solugdes de diversos compostos quimicos, frequentemente de natureza desconhecida.
De acordo com Kotas (1995) a relagéo entre a exergia quimica e o poder calorifico
inferior (PCl) para gases e combustiveis liquidos é equivalente aquela para produtos
quimicos puros. Essa relagdo de exergia quimica é representada pela letra grega " ¢

" e pode ser expressa pela seguinte Equacgao (4), (KOTAS, 1995):

®=pc1 (4)

Na Equacgéao (4), “e,” representa a exergia quimica e “PCI” € o Poder Calorifico
Inferior, expresso em kJ/kg. Para combustiveis liquidos, a relagcdo ¢ € uma medida
adimensional e sua expressdo é determinada empiricamente através da formula

experimental expressada na Equacéo (5), (KOTAS, 1995):
h 0 h
@ =1,0401 + 0,1728; + 0,0432 p 40,2169 * (1 —2,0628 E) (5)

Donde as fragbes massicas do carbono (C), hidrogénio (H) e oxigénio (O), sdo
representadas por c, h e o, respectivamente. O efeito do enxofre ja esta incorporado
nessa correlagao.

A exergia de um fluxo de calor Q que se transfere de um fluido a temperatura T
para outro mais frio a temperatura T, (onde T, é a temperatura do ambiente ou do
reservatorio de baixa temperatura) pode ser expressa como o produto entre a

quantidade de calor e o fator de Carnot. E é dada pela Equacao (6):

. TO
Exergia de fluxo de calor = Q <1 - Tfmido) 6)

3.3 Exergoeconomia

Uma vez que a exergia avalia os valores reais termodinamicos do trabalho, calor
e outras interagdes entre um sistema e seu ambiente, além de considerar o efeito das
irreversibilidades internas ao sistema, também se torna uma base logica para a
atribuicdo de custos. Esse processo € conhecido como custo exergético.
(TSATSARONIS, 1999).
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Em 1985, George Tsatsaronis propds a utilizagdo do termo "exergoeconomia"
como uma combinacdo clara das analises exergética e econbmica. O termo
exergoeconomia deriva de ‘exergia’ (do grego ergon, trabalho) e ‘economia’, refletindo
a integragao entre a analise exergética e a analise econdmica. Tsatsaronis considerou
que o termo "termoeconomia" poderia ter um sentido ambiguo, e sugeriu seu uso de
forma mais geral, pois pode ser interpretado como a combinacdo de uma analise
termodinamica, baseada na primeira lei, com uma analise econémica convencional
(PALMA, 2007). Assim, o conceito de exergoeconomia proporciona uma abordagem
mais abrangente e precisa da analise de sistemas energéticos.

Nos projetos de sistemas térmicos, além do desempenho técnico, o
desempenho financeiro € um dos fatores mais relevantes na definicao da configuragao
final. Portanto, ha uma necessidade de estimar os principais custos envolvidos no
projeto, como custo de investimento de capital total, custos de insumos, despesas de
operacgao e manutengao e custo dos produtos finais, entre outros. Embora a economia
representa um fator decisivo na hora de selecionar uma configuragao dentro de um
processo de produgao, o processo de tomada de decisdo hoje em dia depende menos
de critérios econdmicos e vem gradativamente incluindo componentes ambientais
(CAVALCANTI et al, 2019).

A técnica de analise exergoeconémica é uma ferramenta que ndo sé avalia a
quantidade de energia, mas também a sua qualidade, levando em conta as
irreversibilidades e perdas de energia ao longo do processo. Ao integrar a analise
exergética com a econdémica, s&o considerados tanto a eficiéncia exergética quanto os
aspectos econémicos de um sistema energético. Permitindo avaliar ndo apenas os
custos econdmicos, mas também a eficiéncia termodinamica de um sistema, e o custo
associado a perda de exergia.

Segundo Tuna (2019) a analise exergoecondmica completa de um sistema
produtivo consiste basicamente de :

e uma analise exergética abrangente;

e uma analise econbmica detalhada de cada componente do sistema;

e atribuicdo de custos exergéticos aos fluxos de energia;

e avaliacdo exergoecondmica do sistema como um todo e de cada

componente individualmente.
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A analise exergoecondmica € muito util no aprimoramento de sistemas térmicos
e processos industriais, permitindo a identificagcdo de componentes ineficientes. Essa
abordagem sera utilizada no presente trabalho para avaliar os critérios técnicos e

econdmicos do desempenho da planta de producédo de HVO.
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CAPITULO 4 - METODOLOGIA

O presente capitulo apresenta a metodologia da simulagdo do processo de
producao de HVO no Aspen Plus, incluindo o esquema do processo € 0s parametros
adotados com a finalidade de realizar a analise exergoeconémico. Por fim, s&o
apresentados os testes experimentais de HDT, abrangendo a sintese dos

catalisadores, o preparo das matérias-primas e a caracterizagao dos produtos.

4.1 Planta de HDT em estudo

A planta de HDT analisada nesta tese foi configurada para uma producéo de
aproximadamente 86.545 ton/ano de HVO, o que corresponde a 10.818,13 kg/h ou
8.438,14 L/h, considerando um tempo de operacao de 8.000 h/ano. A matéria-prima
empregada no processo é o 6leo vegetal de palma, com composi¢céo representada
pelos seus acidos graxos maijoritarios: 37% de trioleina, 48,6% de tripalmitina, 10% de
trilinoleina e 4,4% de tristearina. O catalisador adotado no reator de hidrotratamento
foi 5%Ni—15%Moly-Al, O3, amplamente empregado em estudos de HDT para produgéo
de HVO. O processo € alimentado com hidrogénio a 5 bar, operando, no interior do
reator, a 360 °C e 40 bar. A relagao molar H,/6leo de 20:1 foi definida com base na
revisdo bibliografica, buscando representar condicbes realistas de conversédo e
estabilidade catalitica. Todas as condi¢cées operacionais foram estabelecidas a partir
de referéncias consolidadas na literatura técnica sobre a producédo de HVO, de forma
a permitir coeréncia entre o modelo desenvolvido e os processos industriais
reportados. Para a avaliagao econémica, considerou-se uma vida util de 20 anos para

a planta.

4.2 Simulagao do processo de hidrotratamento de 6leos vegetais no
Aspen Plus

A modelagem de simulagao de processo desempenha um papel fundamental
em todas as atividades relacionadas a engenharia de processo, como pesquisa e

desenvolvimento, projeto e operagdo. No presente trabalho, foi utilizado o software
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Aspen Plus® (versdo 11) para a simulagdo do processo de hidrotratamento na
producdo de HVO, empregando 6leo de palma e hidrogénio (H,) como reagentes.

O Aspen Plus € um simulador baseado em técnicas de resolugdo de
fluxogramas, amplamente adotado por engenheiros quimicos (HAYDARY, 2019;
RALPH SCHEFFLAN, 2011), O programa permite a simulagdo em regime permanente
de diversos processos industriais, incluindo producdo de hidrocarbonetos, produtos
quimicos, farmacéuticos, polimeros, solidos e misturas de petréleo. Ele integra o
pacote AspenOne, desenvolvido pela empresa AspenTech Inc. (HAYDARY, 2019).

Para a simulacdo do condicionamento dos reagentes e das etapas de reacéo,
foi adotado o modelo termodindmico Redlich-Kwong, adequado para sistemas de
hidrocarbonetos sob alta pressao, por prever com precisdo o equilibrio de fases
liquido-vapor de compostos como os triglicerideos (PLAZAS-GONZALEZ;et al., 2018).

A composicao do 6leo de palma foi definida com base na fragdo molar de seus
principais triglicerideos: 37% de trioleina, 48,6% de tripalmitina, 10% de trilinoleina e
4,4% de tristearina (GUZMAN et al., 2010; PLAZAS-GONZALEZ et al., 2018). A raz&o
molar hidrogénio/dleo considerada na alimentagcdo do reator foi de 18,25:1. O
catalisador utilizado no processo foi o NiMo/yAl20s, por ser promissor em relagao a
desoxigenagao seletiva para a produgcado de HVO de triglicerideos naturais segundo
recomendado por Kordulis et al., (2016).

A simulacéao foi estruturada em quatro sec¢des principais de acordo com o tipo
de processo desenvolvido. Essas se¢des estao representadas de forma esquematica
na Figura 9, e serdo apresentadas de maneira detalhada posteriormente, com a
descricado das fungdes especificas de cada equipamento e processo, conforme a etapa

a qual pertencem. As segdes sao as seguintes:

. Secao de alimentagao dos insumos
. Secao de reacao
. Secao de separacgao e purificagdo do HVO

. Secao de limpeza do gas.
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Figura 9. Divisdo da planta de HDT segundo os processos principais.

A Figura 10 apresenta em detalhe o diagrama de processo da planta de HDT,
com seus respectivos fluxos e nomes dos equipamentos.

Os resultados da configuracéo final do processo de hidrotratamento de 6leo de
palma para producdo de HVO (detalhados na Secdo 5.1 do capitulo de resultados)
constituem a base para a aplicacdo da metodologia exergoecondmica. A partir das
vazoes, temperaturas, pressdes, composicdes e cargas térmicas, foi possivel estimar
os ganhos e perdas de exergia, o porte dos equipamentos e os fluxos de exergia

associados, informagdes fundamentais na analise exergoeconémica do processo.
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4.2.1 Secao de alimentagao dos insumos

Conforme apresentado na Figura 10, do diagrama do processo de produgéo de
HVO, a sec¢éo de carga tem inicio com a entrada e o condicionamento dos insumos
(6leo de palma, hidrogénio e dimetil dissulfeto - DMDS) até atingir as condigbes
operacionais de temperatura e pressdao do reator. O H2 (fluxo 01), inicialmente
disponivel a baixa pressao, € comprimido por meio de um compressor multiestagio
(MCOMP), esse tipo de compressor é dividido em etapas sucessivas de compressao,
e conta com arrefecimento interno entre as etapas de compressao, isto é feito com o
intuito de remover parte do calor gerado pela compressédo, mantendo a temperatura
do gas controlada ao longo do processo. Esse controle térmico é necessario para
evitar o superaquecimento do gas, permitindo reduzir o trabalho total necessario para
a compresséo. Ao H, que entra no processo (fluxo 02), é adicionado o H, recuperado
internamente do proprio sistema de HDT (fluxo 05). Antes da mistura, o H,
reaproveitado passa por um processo de desidratacdo (FLASH 1), seguido de um
ajuste de pressao (COMP 1), de modo a atender as condigdes operacionais e evitar
interferéncias da umidade na eficiéncia da reacao.

Além do Hz, o processo inclui a alimentagéo do 6leo de palma (fluxo 07), fonte
dos acidos graxos a serem processados, e a adi¢gao de dimetil dissulfeto (fluxo 09),
utilizado como agente sulfurante com a finalidade de minimizar a desativagdo do
catalisador. Cada uma dessas correntes (6leo e DMDS) passa por bombas
pressurizadoras especificas (BOMBA 1 e 2, respectivamente), antes de serem
misturadas ao H, comprimido no misturador “MIST 2”.

Para manter a pressao operacional requerida no interior do reator de HDT,
foram realizados ajustes nas pressodes de descarga do compressor e das bombas, de
forma a compensar as perdas de carga ao longo do trajeto dos insumos. Essas perdas
ocorrem, principalmente, devido a passagem dos fluxos pelos trocadores de calor,
pela caldeira e pelo proprio leito catalitico do reator de HDT.

A secao de carga finaliza com a mistura do H,, 6leo de palma e DMDS, no
misturador MIST 2, formando uma unica corrente de alimentacdo que sera conduzida
a etapa de reagdao. Com o condicionamento adequado dos insumos essa etapa

assegura que os fluxos entrem na secao de reagcdo em condi¢des ideais para o HDT.
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4.2.2 Secao de reagao

A secao de reacdo é a etapa do processo em que as matérias-primas sofrem
as principais transformagdes para conversdgo em hidrocarbonetos, gerando
subprodutos. Nessa se¢do, ha um sistema de trocadores de calor (T. CALOR 1 e T.
CALOR 2). O T. CALOR 1 atua no pré-aquecimento da corrente de alimentacao antes
de sua entrada na caldeira, a qual utiliza como combustivel um coproduto do proprio
processo. A caldeira, por sua vez, eleva a temperatura da corrente até o nivel
operacional do reator (RHDT). Ja os trocadores 1 e 2 operam de forma integrada,
resfriando o fluxo de saida do reator e recuperando energia térmica para o
aquecimento da corrente de entrada.

Para representar o RHDT do 6leo de palma, foram utilizadas duas abordagens
de simulagéo. A primeira, com um reator de rendimento (RYield), nomeado RHDT,
permitiu estimar a distribuicdo de produtos com base em dados experimentais da
literatura. Essa escolha se deve a alta complexidade cinética do processo, ainda nao
completamente aprofundada na bibliografia. Os rendimentos configurados no RHDT
foram obtidos com base em dados experimentais reportados por Del Rio et al., (2021),
que investigaram o HDT do 6leo de palma com catalisador Ni/Al,O5;. Também foram
consideradas informagbes de Barradas (2013), Srifa et al., (2014) e (Kiatkittipong et
al., (2013), que apresentam uma gama mais ampla de hidrocarbonetos relevantes
para uma simulagdo mais realista da purificacdo do HVO. Para os acidos graxos
remanescentes na saida do reator, utilizou-se a informacgao de percentual de material
saponificavel reportado por Del Rio et al., (2021), e ja que autores ndo especificam os
compostos de modo particular, foi adotada uma distribuicido proporcional entre os
acidos graxos que compdem os triglicerideos do 6leo de palma. Os rendimentos
configurados no RHDT sao apresentados na Tabela 5.

O processo de HDT é exotérmico, e exige um controle da temperatura ao longo
do reator para evitar o risco de fuga térmica (runaway). Para isso, o reator opera em
regime continuo e é dividido em segdes com interresfriamento (quenching), que
promovem o resfriamento interno dos reagentes durante o percurso. Caso a
temperatura ultrapasse 400 °C, pode ocorrer a fuga térmica, fendmeno em que o calor

gerado pela reagao acelera ainda mais o processo, liberando mais calor e ampliando
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significativamente o risco de acidentes (ANAND et al., 2016; RAMIREZ et al., 2023;
SRIFA et al., 2014; TIRADO; ALVAREZ-MAJMUTOV; ANCHEYTA, 2022).

Tabela 5. Distribuicdo de produtos utilizada na simulacido do
HDT do éleo de palma no reator RHDT (RYield).

Fracoes Fracoes

Componente massicas de | Componente massicas de

rendimento rendimento
N-C15 20,701% AC-PALMI 0,151%
N-C16 6,590% 1-OCT-OL 0,039%
N-C17 32,408% AC-STEAR 0,014%
N-C18 9,536% 1-HEX-OL 0,039%
N-C9 0,254% H20 5,505%
N-C10 0,210% C2H6 2,148%
N-C11 0,179% C3H8 2,774%
N-C12 0,161% CO 2,670%
N-C13 0,165% CO2 13,078%
N-C14 0,117% CH4 0,318%
N-C19 1,198% AC-LINOL 0,031%
N-C20 0,120% H2 1,203%
AC-OLEIC 0,115% H2S 0,277%

Foi adotada uma segunda abordagem na simulacdo do processo, com o0
objetivo de estimar a energia liberada pelas reagdes. Para isso, utilizou-se um reator
de equilibrio (bloco configurado dentro do Aspen Plus como “REquil’), operando em
condicdes adiabaticas e a pressao de 40 bar. Esse tipo de reator é apropriado quando
se conhece a estequiometria das reagbes e se deseja simular o sistema sob a
suposicao de equilibrio quimico, calculando a composi¢cdo de saida com base na
minimizagéo da energia livre de Gibbs (RALPH SCHEFFLAN, 2011). A Tabela 6

apresenta as principais reacdes envolvidas na produ¢cao de HVO no reator de HDT.
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Tabela 6. Reagbes envolvidas na conversao de triglicerideos em hidrocarbonetos.

Reagdes iniciais

Cs7H10406 (Trioleina) +
Cs1HesOe (Tripalmitina) +
Cs7H9806 (Trilinoleina) +

Cs7H11006 (Tristearin) +

3H2 — 3 CisH30z2 (Acido oleico) +

3H2 — 3 CisH320:2 (Acido palmitico) +
3H2 — 3 CisH3202 (Acido linoleico) +
3H2 — 3 CisHss02 (Acido esteérico) +

Hidrogenagao

CsHs (Propano)
CsHs (Propano)
CsHs (Propano)
CsHs (Propano)

C18H3402 (Acido oleico) + Ho  — C18H3s02 (Acido estearico)
C18H3202 (Acido linoleico) + 2H2 — C18H3602 (Acido esteérico)
Decarboxilagédo (deCo2)
C1sH3602 (Acido esteérico) — C17H3s (Heptadecano) + CO2
Ci16H3202 (Acido palmitico) — C1sHs2 (Pentadecano) + CO2
C18H3402 (Acido oleico) — C17=(Heptadeceno) + CO2
Decarbonilagao (deCO)
C18H3602 (Acido estearico) + H — C17Hss (Heptadecano) + CO
C16H3202 (Acido palmitico) + H — C1sHs2 (Pentadecano) + CO
C18H3402 (Acido oleico) + H — C17=(Heptadeceno) + CO
Hidrodesoxigenagao (HDO)
C1sH3602 (Acido esteérico) + 3H2 — C1sHss (Octadecano) + 2 H0
C16H3202 (Acido palmitico) + 3H2 — C1eH34 (Hexadecano) + 2 H20
C1sH3402 (Acido oleico) + 3H2 — C1s=(Octadeceno) + 2 H0
Formacao de alcoois
C18H3s0z2 (Acido estearico) + 2H: — C1sH380 (Octadecanol) + H20
C16H3202 (Acido palmitico) + 2H: — C16H340 (Hexadecanol) + H20

Fonte: (Veriansyah et al., 2012)

No estudo da segunda abordagem, com o reator de equilibrio configurado como
bloco “REquil’, obteve-se uma variagao de temperatura (AT) de 180 °C ao longo do
reator. Como referéncia, Tirado; Alvarez-Majmutov; Ancheyta, (2022) simularam o

HDT de d6leo de jatropha ou pinhdo-manso, e observaram um AT de 250 °C sob

condigdes de trabalho semelhantes.

ApoOs a conversao catalitica do 6leo de palma e o hidrogénio, os produtos

seguem para as etapas de separacao e purificacdo do HVO. O fluxo 15 corresponde

a corrente resfriada do trocador de calor 2 (T. CALOR 2), o qual opera de forma

integrada com o trocador 1 (T. CALOR 1), onde parte do calor do processo é

recuperado.
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4.2.3 Secao de separagao e purificagcao do HVO

A corrente que entra na sec¢ao de purificagdo do HVO (fluxo 15) € uma mistura
composta principalmente de hidrocarbonetos que constituem o HVO, e de outros
compostos, que precisam ser retirados para a obtengao de um biocombustivel com as
propriedades desejadas. A separagao desses compostos é realizada em uma
sequéncia de unidades que inclui torres de destilacdo e separadores de fases.

Inicialmente, a corrente proveniente da secdo de reacdo (fluxo 15), com
temperatura em torno de 200 °C, e a pressao de saida do reator, é direcionada ao
primeiro separador (FLASH 2). O equipamento realiza uma separacgao binaria entre
fases gasosa e liquida, removida pelas extremidades do equipamento, conforme o
equilibrio de fases (RALPH SCHEFFLAN, 2011).

A fragao gasosa (fluxo 17) resultante dessa primeira separagéo segue para um
segundo estagio, onde é submetida a um arrefecimento (T. CALOR 3) e a um novo
processo de separagao por meédio de um separador triple (ST 1), que opera sob as
mesmas condi¢des de pressdo, porém com um equilibrio vapor-liquido-liquido mais
rigoroso (AL-MALAH, 2017). Esse procedimento @ menor temperatura permite uma
maior recuperacao de HCs, bem como a remocéao de agua. O gas residual (fluxo 23),
rico em Hz, € encaminhado a secao de limpeza de gas, responsavel pela recuperagao
do H,.

Embora uma separagao em baixa pressdo e temperatura pudesse ser mais
eficiente do ponto de vista técnico, essa abordagem exigiria um consumo energético
mais elevado no resfriamento e posterior compressao dos gases antes do processo
de adogamento’ (destinado a recuperagdo de H,). Os gases separados daqui em
diante no processo nao farao parte do adogamento (para a recuperagao do H2), devido
a que contam com baixa pressdao e o consumo de energia para integra-los ao
adocamento seria alto em comparagao ao conteudo de H2 aproveitavel.

O separador ST 1, de alta pressao apresenta trés correntes de saida: uma

gasosa (fluxo 23), uma liquida (fluxo 22) composta principalmente de agua

1 Adogamento (do inglés sweetening) é a etapa de tratamento de correntes gasosas ou liquidas
que visa remover compostos sulfurados leves e mercaptanos residuais por meio de adsorgao, com o
objetivo de melhorar a qualidade do produto final (IBRAHIM et al., 2022; PERRY; GREEN; MALONEY,
1997).
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(posteriormente reunida com os demais fluxos de agua residual do processo) e outra
composta por HCs liquidos (fluxo 21). Esta ultima é combinada a fragao liquida que
sai do FLASH 2 por meio do misturador MIST 3, e em seguida passa por uma valvula
de estrangulamento (VALV 1) para reducédo de presséo, dando inicio a etapa de
purificacdo em baixa pressao a partir do fluxo 25.

A corrente do fluxo 25 é arrefecida (T. CALOR 4) e enviada a um separador
triple (ST 2), que opera em baixa pressao e temperatura. Nessa unidade, os
hidrocarbonetos (fluxo 31) sdo novamente separados da agua residual (fluxo 30) e de
eventuais gases remanescentes (fluxo 29).

A etapa final de purificacdo consiste na destilagdo fracionada da corrente
liquida rica em HCs, fluxo 32, realizada na coluna de destilagdo (CHCS). Nesta coluna,
0s compostos sdo separados com base em suas diferengas nos pontos de ebuli¢do.
Sendo possivel isolar no topo da coluna o fluxo 33 composto principalmente de gases
como COz2, C2Hs, CsHs e CO. O fluxo 34 composto majoritariamente de n-parafinas
entre n-C15 e n-C18, com pureza em torno de 95%. O fluxo 35 carrega o
remanescente de agua, e o fluxo 36 esta composto de hidrocarbonetos e outros

compostos, que ndo atingem as propriedades do HVO.

4.2.4 Secao de limpeza do gas

O processo de producado de HVO é conduzido com excesso controlado de Ha,
com o objetivo de garantir a reagdo completa com os acidos graxos presentes no éleo.
A corrente de gases resultantes do processo de HDT apresenta alta concentragéo de
H,, tornando-os altamente recuperaveis e reciclaveis no préprio ciclo produtivo. No
processo de HDT, sdo gerados gases como: CO,, CO, H,S (devido ao uso de DMDS)
e hidrocarbonetos leves, os quais alteram as propriedades fisico-quimicas do HVO,
impedindo que o produto final atenda as normas de qualidade estabelecidas para sua
comercializagao (ANP, 2021). O objetivo da segéo de simulagéo Limpeza do gas é
tratar a corrente gasosa de alta pressédo gerada no processo de HDT. Promovendo a
separagao do H, para sua recirculagao no processo e a remogao de gases acidos e
contaminantes, assegurando a integridade dos equipamentos.

Na purificagdo da corrente gasosa gerada no HDT, sera empregado um

processo de adogamento, visando a remogado dos gases e a recuperagdo do H,
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excedente. A Tabela 7 apresenta as fragbes molares dos componentes presentes
nessa corrente (fluxo 23) destinada a purificagdo, destacando-se o potencial de
reaproveitamento do hidrogénio com uma fracdo molar de aprox. 53%. O processo de
purificagdo com aminas (conhecido como adogamento ou sweetening em inglés) &
amplamente utilizado para a remogao de gases acidos, como H,S e CO,, que tém
cheiro forte, sdo corrosivos e poluentes (AL-LAGTAH; AL-HABSI; ONAIZI, 2015).

Tabela 7. Fragdes molares dos componentes da corrente gasosa do HDT antes do

adogamento

Gas Frag6es molares

H> 53,07%
CcoO 8,44%
CHs 1,73%
C2Hs 5,93%
CO- 25,09%
CsHs 4,87%
N-C9 0,01%
H2S 0,65%
H.0 0,21%

O processo de adogcamento € composto por dois equipamentos principais: a
absorvedora (ABSORB) e a regeneradora ou coluna stripper (REGEN). Na coluna de
absorcao ABSORB, a solugdo aquosa de dietanolamina (DEA) absorve os gases
acidos (H,S e CO,) da corrente gasosa. Na coluna REGEN, a DEA rica é aquecida,
promovendo a liberagdo dos compostos absorvidos.

O gas de alta pressao (fluxo 23) proveniente da etapa de separacédo e
purificacao entra pela base da coluna absorvedora, enquanto a solugcédo pobre de DEA
livre de gases acidos (fluxo 40), é alimentada pelo topo. O contato contracorrente
promove a remogao de aproximadamente 100% dos gases que acompanham o Hz. A
medida que o gas sobe e entra em contato com a DEA que desce, a DEA absorve o
H.,S e 0 CO,, resultando em um fluxo gasoso "doce", com pureza de H, em torno de

96%; esse gas (fluxo 03) sai pelo topo e segue para o processo de HDT.
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A DEA rica em gases acidos (fluxo 41) é direcionada do fundo da absorvedora
ao stripper, passando antes por um trocador de calor (T. CALOR 5), onde é
preaquecida por meio da DEA pobre (fluxo 47) que sai quente da regeneradora
(REGEN). Apés o trocador, a solugéo rica (fluxo 42) passa por uma valvula de redugao
de presséao (VALV 3), o que favorece a etapa de regeneracéo subsequente. No interior
da coluna REGEN, a solugcdo é submetida a dessor¢ao térmica, liberando os
compostos absorvidos. O fluxo 44, que sai pelo topo da coluna REGEN é rico em
vapor de agua, que segue para o separador flash (FLASH 3). Nesse processo, os
gases sao separados da fase liquida, permitindo a recuperagéo da agua (fluxo 46),
que é reintegrada ao ciclo com a DEA pobre resfriada. Os gases remanescentes sao
entdo descartados (fluxo 45).

Uma solugdo nova de DEA em agua (fluxo 50) é adicionada a corrente pobre
por meio de um misturador (MIST 7), compensando as perdas ocorridas no processo
e garantindo a concentragao adequada do solvente. A corrente (fluxo 51) é entao
resfriada em um trocador de calor (T. CALOR 7), o que aumenta a eficiéncia da
absorcado e reduz a solubilidade do H,. Finalmente, a DEA pobre (fluxo 54) é
pressurizada até a pressao de operagao da absorvedora (BOMBA 3) e retorna ao topo
da coluna (fluxo 40), reiniciando o ciclo.

Para os processos referentes a segao de limpeza do gas, foi necessario ativar
nos compostos a opg¢ao de “espécies verdadeiras”, as quais incluem a simulacéo de
ions, e a implementagcdo do método “Electrolyte NRTL” junto ao modelo RK para
calcular as propriedades de liquido e vapor.

Os trocadores de calor utilizados para o resfriamento nas diferentes etapas do
processo de separagao empregam agua como fluido de troca térmica. Para garantir a
seguranga operacional e evitar o cruzamento de temperaturas, implementou-se um
sistema de controle que assegura uma diferenca minima de 5°C entre os fluxos

quente e frio nas entradas e saidas de todos os trocadores de calor.

4.3 Metodologia da analise exergoeconémica

A analise exergoecondmica pode ser fundamentada em duas abordagens
principais (PALMA, 2007): (i) o método de contabilidade de custos, baseado na teoria

dos custos exergéticos, que utiliza custos médios para estimar o valor dos fluxos e
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produtos de um sistema termodinamico (LOZANO; VALERO, 1993); e (ii) o método
de analise funcional termoecondmica, que adota custos marginais e busca a
minimizacdo de uma fungdo objetivo (FRANGOPOULOS, 1987). Esta ultima
abordagem foi desenvolvida com base no trabalho de Evans e Tribus que realizaram
seu trabalho no inicio da década de 1960 (TSATSARONIS, 1993; TUNA, 2019), e
posteriormente aprimorada por diversos autores.

Para realizar uma analise exergoecondémica, € necessario conhecer as
caracteristicas dos fluxos do sistema, como pressao, temperatura, vazao, entalpia,
entropia e realizar o calculo da exergia de cada fluxo. Sendo indispensavel o
desenvolvimento do modelo fisico da planta. O desenvolvimento do modelo fisico da
planta é, portanto, etapa essencial, pois, a partir da configuragao e das propriedades
termodinamicas do processo, é possivel determinar os estados termodinamicos de
cada estagio, e a construcao do diagrama funcional termoeconémico.

No presente trabalho, a determinagdo do custo de produgdo do HVO foi
realizada com base na metodologia que utiliza o diagrama funcional termoeconémico
aplicado a alocagao dos custos dos produtos da planta. Foi adotado o método
algébrico, que integra a abordagem de analise de custos proposta por Silveira (1998)
com os fundamentos da analise exergética. A metodologia desenvolvida por Silveira
se baseia na analise funcional proposta por Frangopoulos (1987), que combina
conceitos termodinamicos e econdmicos na representagao de uma estrutura integrada
do sistema. Nesse modelo os equipamentos da planta sao representados como
unidades com funcgdes definidas, e sdo apresentadas por meio de um diagrama
funcional. Com base no diagrama funcional, os custos sdo atribuidos aos produtos
segundo o incremento exergético entre os equipamentos e os equipamentos com o
exterior, com o objetivo de minimizar o custo total de manufatura. Inicialmente esta
teoria foi desenvolvida e aplicada por Silveira a sistemas de cogeracgao e refrigeracao,
a metodologia foi posteriormente expandida por Tuna (1999) para plantas quimicas.
Trabalhos subsequentes (SILVEIRA; TUNA, 2003, 2004) consolidaram a abordagem,
e Coronado, (2010) usou a metodologia pela primeira vez a produgao de biodiesel,
incorporando adicionalmente aspectos ambientais. Este estudo da continuidade a
essa linha, aplicando a metodologia a producao de HVO, estendendo seu uso a
biocombustiveis avangados. Para a aplicagcdo do método, foi necessario construir a

representacao fisica da planta de HVO, conforme ilustrado na Figura 11.
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A Figura 11 apresenta o diagrama fisico simplificado da unidade de produgao
de HVO, no qual as caixas representam os diferentes equipamentos do processo. As
linhas azuis indicam os fluxos de massa, enquanto as linhas cinza correspondem aos
requerimentos energéticos de cada equipamento, podendo ocorrer na forma de
consumo de energia elétrica ou de trocas térmicas com o entorno.

A Tabela 8 mostra os principais dados fisico-quimicos das correntes da planta,
conforme a numeragao do diagrama da Figura 11. Esses valores foram obtidos a partir
da simulagao do processo no software Aspen Plus® (v11) e constituem a base para a

analise exergoecondmica desenvolvida nas se¢des seguintes.
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Tabela 8. Composi¢cdo molar e propriedades dos fluxos do processo da planta de HVO.

] ] Fluxo Fluxo Fluxo Fluxo Fluxo Fluxo Fluxo Fluxo Fluxo Fluxo Fluxo Fluxo
Propriedade Unidade 1 2 3 4 5 6 Fluxo 7 Fluxo 8 9 10 1 12 13 14
Temperatura  °C 40,0 60,0 40,7 40,7 675 621 350 377 350 36,7 434 2800 3250 3900

Press&o bar 206 435 353 353 435 435 10 435 10 435 435 432 427 40,0
m\fszgsa kgh 5323 532,3 3433 3390 3390 871,3 171831 171831 69,0 69,0 181234 18123.4 181234 181234
Masn:z dri':"ar g/mol 20 20 33 32 32 24 8454 8454 942 942 465 465 465 56,5
Fragdo molar 170 10 10 10 10 10 00 00 00 00 09 09 09 1,0
de vapor
Fragao molar 00 00 00 00 00 00 10 10 10 10 01 01 01 00
de liquido
Fragc6es molares dos compostos principais
He — 100 100 097 097 097 099 000 000 000 000 094 094 094 034
Cco — 000 000 000 000 000 000 000 000 000 000 000 000 000 0,05
CHs — 000 000 000 000 000 000 000 000 000 000 000 000 000 0,01
CaHs — 000 000 000 000 000 000 000 000 000 000 000 000 000 0,04
CO, — 000 000 003 003 003 001 000 000 000 000 001 001 001 0717
CsHa — 000 000 000 000 000 000 000 000 000 000 000 000 000 0,04
DMDS — 000 000 000 000 000 000 000 000 100 100 000 000 000 0,00
N-C15 — 000 000 000 000 000 000 000 000 000 000 000 000 000 0,06
N-C16 — 000 000 000 000 000 000 000 000 000 000 000 000 000 0,02
N-C17 _ 000 000 000 000 000 000 000 000 000 000 000 000 000 0,08
N-C18 — 000 000 000 000 000 000 000 000 000 000 000 000 000 0,02
OLEO _ 000 000 000 000 000 000 100 100 000 000 005 005 005 0,00
H2S — 000 000 000 000 000 000 000 000 000 000 000 000 000 0,00
H0 — 000 000 000 000 000 000 000 000 000 000 000 000 000 017
DEA _ 000 000 000 000 000 000 000 000 000 000 000 000 000 0,00
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Tabela 8. Continuagao - Composi¢cao molar e propriedades dos fluxos do processo da planta de HVO

. . Fluxo Fluxo Fluxo Fluxo Fluxo Fluxo Fluxo Fluxo Fluxo Fluxo Fluxo Fluxo Fluxo Fluxo
Propriedade Unidade

15 16 17 18 19 20 21 22 23 24 25 26 27 28
Temperatura °C 201 182 182 40 25 153 40 40 40 181 181 40 25 153
Presséo bar 40 36 36 36 5 5 36 36 36 36 21 21 5 5

Vazéo massica  kg/h 18123 13438 4685 4685 5044 5044 146 746 3794 13584 13584 13584 6305 6305

Massamolar ol 565 1722 193 193 180 180 1465 180 190 1718 1718 1718 180 180

média
Fragao molar 08 00 10 08 00 00 00 00 10 00 01 00 00 01
de vapor
Fragao molar 02 10 00 02 10 10 10 10 00 10 09 10 10 09
de liquido
Frag6es molares dos compostos principais

He — 0,34 002 044 044 000 000 002 000 053 002 002 002 000 0,00
co — 005 000 007 007 000 000 001 000 008 000 000 000 000 000
CHs — 001 000 001 001 000 000 000 000 002 000 000 000 000 0,00
CaHe — 004 001 005 005 000 000 005 000 006 001 001 001 000 000
CO, _ 017 004 021 021 000 000 015 000 025 005 005 005 000 0,00
CaHs — 004 002 004 004 000 000 011 000 005 002 002 002 000 000
DMDS _ 000 000 000 000 000 000 000 000 000 000 000 000 000 0,00
N-C15 — 006 022 000 000 000 000 028 000 000 022 022 022 000 000
N-C16 _ 002 007 000 000 000 000 005 000 000 007 007 007 000 0,00
N-C17 _ 008 031 000 000 000 000 015 000 000 031 031 031 000 0,00
N-C18 _ 002 009 000 000 000 000 003 000 000 009 009 009 000 0,00
OLEO _ 000 000 000 000 000 000 000 000 000 000 000 000 000 0,00
H.S — 000 000 001 001 000 000 001 000 001 000 000 000 000 0,00
H20 _ 017 0417 047 047 1,00 1,00 002 100 000 017 017 047 1,00 1,00

DEA — 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00




Tabela 8. Continuagao - Composi¢gao molar e propriedades dos fluxos do processo da planta de HVO

) ) Fluxo Fluxo Fluxo Fluxo Fluxo Fluxo Fluxo Fluxo Fluxo Fluxo Fluxo Fluxo Fluxo Fluxo
Propriedade Unidade

29 30 31 32 33 34 35 36 37 38 39 40 41 42
Temperatura _ °C 40 40 40 40 40 40 40 322 40 41 41 41 42 110
Pressio bar 20 20 20 3 2 2 2 2 2 2 35 39 36 36
Vazao
o kg/h 19 220 13345 13345 188 10818 2 2336 208 972 4 282792 286242 286242
Masr’;’:dr;‘"ar g/mol 123 180 2044 2044 336 2169 180 2406 289 180 180 217 218 218
Fragao molar 10 00 00 01 170 00 00 00 10 00 00 00 00 00
de vapor
Fragao molar 00 10 10 09 00 10 10 10 00 10 10 10 10 10
de liquido
Frag6es molares dos compostos principais
Ha _ 069 000 001 001 0415 000 000 000 027 000 000 000 000 0,00
co — 009 000 000 000 004 000 000 000 005 000 000 000 000 0,00
CHa — 002 000 000 000 002 000 000 000 002 000 000 000 000 0,00
C2He — 003 000 002 002 043 001 000 000 011 000 000 000 000 0,00
CO:» — 014 000 005 005 047 001 000 000 040 000 000 000 000 0,00
CsHs — 002 000 002 002 043 002 000 000 011 000 000 000 000 0,00
DMDS — 000 000 000 000 000 000 000 000 000 000 000 000 000 0,00
N-C15 — 000 000 027 027 000 033 000 010 000 000 000 000 000 0,00
N-C16 — 000 000 008 008 000 009 000 008 000 000 000 000 000 0,00
N-C17 — 000 000 037 037 000 038 000 058 000 000 000 000 000 0,00
N-C18 — 000 000 010 010 000 010 000 020 000 000 000 000 000 0,00
OLEO — 000 000 000 000 000 000 000 000 000 000 000 000 000 0,00
H.S — 000 000 000 000 002 000 000 000 001 000 000 000 000 0,00
H.0 — 000 100 002 002 004 002 100 000 003 100 100 096 095 095

DEA — 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,04 0,04 0,04
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Tabela 8. Continuagao - Composi¢cao molar e propriedades dos fluxos do processo da planta de HVO

Fluxo Fluxo Fluxo Fluxo Fluxo Fluxo Fluxo Fluxo Fluxo Fluxo Fluxo Fluxo Fluxo Fluxo Fluxo Fluxo

Propriedade Unidade 5 44, 45 4 47 48 49 5 51 52 53 54 55 56 57 58

Temperatura °C 109 119 100 100 126 47 54 35 54 25 49 40 322 322 370 287

Pressso bar 4 2 2 2 2 2 2 2 2 20 20 2 2 2 60 60
m\;aszs"’:sa kg/h 286242 36277 5394 30883 249965 249965 280848 1945 282792 144122 144122 282792 108 2229 22941 22941
Masr’]‘:’zdrg)'ar g/mol 21,8 191 266 182 223 223 21,8 180 217 180 180 21,7 2406 2406 180 18,0
Fragdo molar 00 10 10 00 00 00 00 00 00 00 00 00 00 00 10 10
de vapor
Fragao molar 10 00 00 10 10 10 10 10 10 10 10 10 10 10 00 00
de liquido
Frag6es molares dos compostos principais
Ha — 000 000 002 000 000 000 000 000 000 000 000 000 000 000 000 0,00
co — 000 001 008 000 000 000 000 000 000 000 000 000 000 000 000 0,00
CHa — 000 000 002 000 000 000 000 000 000 000 000 000 000 000 000 0,00
C2He — 000 001 006 000 000 000 000 000 000 000 000 000 000 000 000 0,00
CO; — 000 002 023 000 000 000 000 000 000 000 000 000 000 000 000 0,00
CsHs — 000 001 005 000 000 000 000 000 000 000 000 000 000 000 000 0,00
DMDS — 000 000 000 000 000 000 000 000 000 000 000 000 000 000 000 0,00
N-C15 — 000 000 000 000 000 000 000 000 000 000 000 000 010 010 000 0,00
N-C16 — 000 000 000 000 000 000 000 000 000 000 000 000 008 008 000 0,00
N-C17 — 000 000 000 000 000 000 000 000 000 000 000 000 058 058 000 0,00
N-C18 — 000 000 000 000 000 000 000 000 000 000 000 000 020 020 000 0,00
OLEO — 000 000 000 000 000 000 000 000 000 000 000 000 000 000 000 0,00
H.S — 000 000 001 000 000 000 000 000 000 000 000 000 000 000 000 0,00
H.0 — 095 094 053 099 09 09 09 100 09 100 100 09 000 000 1,00 1,00

DEA — 0,04 000 0,00 0,00 0,05 0,05 0,04 0,00 0,04 0,00 0,00 0,04 0,00 0,00 0,00 0,00
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O caélculo do balango de exergia considera as contribui¢ées fisica e quimica, de
acordo com a Equacgao (7), para um volume de controle em regime estacionario
(KOTAS, 1995).

z mentra (eCh + eph)i)entra +EQ = z msai (eCh + eph)f)sai + W + 1 (7)

O lado esquerdo da Equacéo (7) representa a soma da exergia fisica e quimica
dos fluxos de entrada de massa no sistema (m.,:rq ), além da exergia transferida por
calor (E9). Ja o lado direito contabiliza a exergia dos fluxos de saida, a exergia
associada ao trabalho realizado (W) e a exergia destruida pelas irreversibilidades (1).
Este balanco é aplicado a sistemas em estado estacionario, sem variagao temporal
ou acumulo de energia e massa no interior do volume de controle.

O calor aproveitavel da transferéncia de calor Q que é transferia por um fluido
com temperatura T, € dado pela Equacao (8) (TUNA, 2019; KOTAS, 1995).

re=0(1-7) ®)

A exergia fisica das taxas de fluxos de massa é calculada em funcédo das

mudancas de entalpia e entropia (Equacéao (9)):

eP" = (h — hg) — To(s — So) 9)

A exergia quimica é definida como o trabalho util maximo que pode ser obtido
ao levar uma substancia ao estado de equilibrio com o ambiente de referéncia, por
meio de processos reversiveis que envolvem transformagdes quimicas e fisicas. O
ambiente de referéncia é caracterizado por condi¢cdes padrao de temperatura, pressao
e composi¢ao quimica (T = 298,15 Ke P =1 atm) (VILARINHO, 2015; KOTAS, 1995).
O célculo da exergia quimica foi realizado por meio da Equacgao (10), implementada

no calculo de exergia quimica especifica molar.

‘C'Tqul'm = in"c'TOl' +§T02xi lnxi (10)

l L
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Na Equacgao (10), x; representa a fragado molar de cada componente da mistura,
&,; € a exergia quimica molar padrdo do componente puro i, R € a constante dos
gases ideais, e T, € a temperatura do ambiente de referéncia. O segundo termo da
equacao representa a contribuicdo entropica da mistura ideal. O resultado é expresso
em kJ/mol. A Equacgao (10) pode ser aplicada a solugdes liquidas ideais. No caso de
solucdes reais, a corregao é feita por meio da introducéo do coeficiente de atividade
Y, que multiplica a fragado molar dentro do logaritmo natural. No entanto, considerando
a indisponibilidade dos valores de y para todos os compostos simulados, bem como a
simplificacdo dos calculos e o fato de que sua omissao representa um erro estimado
de apenas 0,0052% na exergia quimica total (VILARINHO, 2015). O valor de vy foi
desconsiderado no calculo da exergia quimica dos fluxos liquidos.

O programa Aspen Plus V11 realiza somente o calculo da exergia fisica. Para
obter o valor total da exergia em cada ponto do processo, foi necessario calcular
separadamente a exergia quimica de cada fluxo. A Tabela 9 apresenta as exergias
quimicas padrao dos compostos presentes na simulagdo. Algumas dessas exergias
foram obtidas da bibliografia. Compostos menos comuns, como o 6-pentildodecano e
o 8-propilpentadecano, tiveram suas exergias quimicas determinadas por meio das
Equacoes (4) e (5) do Capitulo 3. Alguns dos compostos foram desconsiderados no
calculo da exergia quimica dos fluxos, considerando a pequena contribuicdo nas
composi¢des dos fluxos e a falta de dados necessarias para o calculo.

Para o célculo da exergia total, a exergia das fases gasosa e liquida de cada
fluxo foi determinada separadamente, multiplicada pelos respectivos fluxos molares e
somada a exergia fisica correspondente. Os valores da exergia fisica considerados

para o calculo da exergia total de cada fluxo foram coletados do programa Aspen Plus.
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Tabela 9. Exergia quimica padrao das principais substancias do processo.

Componente Exergia quimica padrao [kJ/mol] Fonte
1-hexadecanol 10532980 Kotas, 1995
Agua (vapor) 9500 Bejan; Tsatsaronis; Moran, 1996
Agua liquida 900 Bejan; Tsatsaronis; Moran, 1996
Dietanolamina 2718 (Ibrahim et al., 2022
Dimetil-dissulfido 5507277 Calculada
Di6xido de carbono 19870 Bejan; Tsatsaronis; Moran, 1996
Etano 1495840 Bejan; Tsatsaronis; Moran, 1996
Hidrogénio 236100 Bejan; Tsatsaronis; Moran, 1996
Metano 831650 Bejan; Tsatsaronis; Moran, 1996
Mondxido de carbono 275100 Bejan; Tsatsaronis; Moran, 1996
N-decano 6749750 Kotas, 1995
N-dodecano 8059340 Kotas, 1995
N-eicosano 7672028 Calculada
N-heptadecano 7669466 Calculada
N-hexadecano 10679 Lupton et al., 2020
N-nonadecano 7671264 Calculada
N-nonano 6093550 Kotas, 1995
N-octadecano 7670415 Calculada
N-pentadecano 10024 Lupton et al., 2020
N-tetradecano 9369 Lupton et al., 2020
N-tridecano 8714 Lupton et al., 2020
Oleo de palma 33895137 Calculada
Propano 2154000 Bejan; Tsatsaronis; Moran, 1996
Sulfeto de hidrogénio 812000 Bejan; Tsatsaronis; Moran, 1996

4.3.1 Calculo das irreversibilidades

Nos processos reais, € observado que a exergia de entrada em um componente

da planta é sempre superior a exergia de saida, desde que nao haja aplicagdo de uma

forca externa (trabalho) sobre ele. Essa discrepancia de balanco é atribuida as

irreversibilidades presentes no processo. Os processos encontrados na natureza tém

algum grau de irreversibilidade. Somente no plano ideal sdo possiveis aqueles

processos que nao geram atrito e nem transferéncia de calor. Todos os processos

irreversiveis podem ser identificados por trés caracteristicas basicas:
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» Durante a operagao ha sempre dissipag¢des de energia;
* Acontecem espontaneamente e numa unica diregéo;
+ Para acontecerem no sentido inverso é necessaria a adicdo de energia.
Seguindo a Equacéo (7), para o calculo das irreversibilidades e com ajuda dos
valores dos fluxos exergéticos dentro da planta, sdo calculados os valores das

irreversibilidades dos equipamentos.

4.3.2 Identificagao das fungdes de incremento exergético do sistema

A determinacdo das funcdes de incremento exergético segue a metodologia
funcional termoeconémica desenvolvida por Silveira (1998), expandida por Tuna
(1999) e aplicada ao contexto de biocombustiveis por Coronado (2010), conforme
detalhado anteriormente na Secdo 4.3 — Metodologia da analise exergoeconémica.
Com base nessa metodologia, a representacgao fisica da planta (Figura 10) foi utilizada
como referéncia para construir o diagrama funcional do sistema. O diagrama funcional
€ composto por figuras geométricas que representam as unidades operacionais e uma
rede de conexdes que simbolizam a distribuicao das fungdes unitarias em termos de
incrementos exergéticos. A notagao usada para definir os fluxos do diagrama funcional

€ explicada a seguir.

Y - Fungdes exergéticas (em base incremental);
Yi,i- j-ésima entrada para a i-ésima unidade (separadas por virgula);

Yi.k - k-ésima saida para a i-ésima unidade (separadas por ponto).

Na determinagcdo das fungdes exergéticas associadas aos diagramas
funcionais termoecondémicos, foram desconsideradas as perdas nas tubulagdes, pois
elas nao sao significativas e ndo comprometem a analise (TUNA, 2019). No diagrama
funcional termoecondmico da planta de produgdo de HVO (Figura 12), os fluxos
referem-se ao incremento exergético e ndo ao valor absoluto da exergia. A linha
pontilhada que envolve o diagrama ¢é a fronteira do processo em relagédo ao ambiente,

e indica a separacéo do que é insumo e produto no processo.
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Figura 12 Diagrama funcional da planta de producao de HVO.
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As Equacgdes (11) a (126), correspondem as fungdes de incremento exergético

associadas ao diagrama funcional da planta de produgéo de HVO.

UNIDADE 1: Flash 1

Y11= Yas4 (11)

Y11 = my(ex, — exs) (12)

Y12 = mge(ex; — exsq) (13)

Y3 = Carga térmicaggsn, (1 - ;:—Z) =Yo1 (14)

UNIDADE 2: Compressor 1

Y, = Vi (15)
Y, = Trabalho Netoc, = Yo1 (16)
Y2.1 = mz(exs - e.X4,) (17)

UNIDADE 3: Compressor de multiplas etapas

Y31 =my(ex;) =Y, (18)
Y3,2 = TTabalhO NetOMcomp = YO,3 (19)
Y3, = my(ex; — exy) (20)
_— To
Y;, = Carga termicaycomp | 1 — % =Yy2 21)

UNIDADE 4: Misturador 1

Yi1=Y21 (22)
Yoo =Yz, (23)
Y., = ms(exg—exs) + m,(exs — exy) (24)

UNIDADE 5: Bomba 1

Y51 =my(ex;) = Yo (25)
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Y5, = Trabalho Netogompar = Yo 5
Y5, = mg(exg — ex;)

UNIDADE 6: Bomba 2

Ye1 = mo(exy) = Yo,6
Ye» = Trabalho Netogompaz = Yo7
Yo1 = myp(exp — exo)

UNIDADE 7: Misturador 2

Y7,1 =Y
Y7,2 =Ys1
Y7,3 = Ye1

Y;1 = mg(exg — exyp) + mg(exy; — exg) + myg(exyo — exqq)

UNIDADE 8: Trocador de calor 1
Y8,1 =Y7

T,
Yg, = Carga térmicarcqior <1 — T_0>
Q
Yg1 = myz(ex1; — exq3)

UNIDADE 9: Caldeira

Y9,1 = Y51
Yo, = Ecomb = Msgs * PCI =Yg
Yo 3 = ms;(exs;) = Yo16
Yo1 = mys(exy3 — exqp) = Yigq

Yo, = ms;(exs; — exsg) = Yy 17

UNIDADE 10: Reator de HDT

(26)

(27)

(28)
(29)

(30)

(31)
(32)
(33)

(34)

(39)
(36)

(37)

(38)
(39)
(40)
(41)

(42)
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Y10,1 =Y94

Yio1 = myy(exi3 — exq4)

T,
Yi02 = Carga térmicagypr <1 - T_0> =Y
Q
UNIDADE 11: Trocador de calor 2

Y11,1 = Y101
Y111 = mMys(exs — exgs)

Yiiz = Y8,2

UNIDADE 12: Flash 2

Y12,1 =Yi11
Y11 = my,(ex;; — exys)

Y122 = myg(exys — €x45)
o T,
Yi,3 = Carga térmicaggspo | 1 — == You
Q

UNIDADE 13: Trocador de calor 3

Y13,1 = Y121
Yizo = myg(exyg) = Yo,0
Y151 = myg(ex;; — exq)
Yiz2 = Mye(exyg — ex19) = Y5

UNIDADE 14: Separador triple 1

Y14,1 =Yi31
Y141 = My (exy — exqg)
Y140 = myy(exg — exy;)

Yias = m23(9x23 - ex18)

(43)

(44)

(49)

(46)
(47)

(48)

(49)
(50)

(51)

(52)

(53)
(54)
(59)

(56)

(57)
(58)
(59)

(60)
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T
Y144 = Carga térmicagsrq <1 - T_0> =Yoe
Q

UNIDADE 15: Misturador 3

Y15,1 = Y141

Y15,2 = Y122

Yis.1 = mpg(exzs—exsyq) + mygexyq — exzs)

UNIDADE 16: Valvula 1

Y16,1 = Yis1
Yi61 = Mps(exyy — exys)

UNIDADE 17: Trocador de calor 4

Y17,1 = Y61
Yizo = Myy(exy;) = Yo,10
Y171 = tpye(exazs — exy)
Y132 = Mag(exyg — exp7) = Yoo

UNIDADE 18: Separador triple 2

Y18,1 =Yi71
Yig1 = Myg(ex9 — €Xz6)
Yig2 = Mm3p(exz6 — €x30)

Yigs = Th31(ex31 - exzs)

T
Yig4a = Carga térmicasr, <1 - _°> =Y,,

Tq
UNIDADE 19: Valvula 2

Yior = Y1g3=Mp4(eX24)

Y191 = M3y (ex3; — exsy)

(61)

(62)
(63)

(64)

(65)

(66)

(67)
(68)
(69)

(70)

(71)
(72)
(73)

(74)

(73)

(76)

(77)
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UNIDADE 20: Coluna separadora de hidrocarbonetos

Y20,1 = Y191

To

Y202 = Carga térmicacs ent <1 — T_> =Yo11
Q

Y01 = mzz(exs; — exs3)
Y02 = Mas(exs,)=Yog
Y03 = Mse(exse)=Yo 9

Y04 = Mzs(ex3;—exss)

Y205 = Carga térmicacs sq <1 — T_O> = Y10
Q

UNIDADE 21: Misturador 4

Y21,1 = Yig1
Y21,2 = Y301
Y211 = Myg(exz9o—exsy) + maz(exs; — exs3)=Yy 11

UNIDADE 22: Misturador 5

Y22,1 = Y142
Yzz,z =Ygz
Y22,3 = Y204

Y22,4 =Y,

Y21 = myy(exy, — exsg) + migg(exzg — exsg) + mas(exsg — exss) +

Mzg(exsg — ex39)=Yp 12

UNIDADE 23: Coluna absorvedora

Y23,1 =Yi43

Y23,2 = Y321

(78)
(79)

(80)
(81)
(82)

(83)

(84)

(89)
(86)

(87)

(88)
(89)
(90)

(91)

(92)

(93)

(94)
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(Myo * ex49) + (My3 * ex23)>

Y31 =mg | ex; —
' My + My3

Yy3, =My
' My + My3

UNIDADE 24: Trocador de calor 5

Y24,1 = Y3

To
Y242 = Carga térmicarcgiors <1 — T_>
Q
You1 = myy(exy; — exyq)

UNIDADE 25: Valvula 3

Y25,1 = Y241
Y51 = myz(ex,s — exy,)

UNIDADE 26: Coluna Regeneradora

Y26,1 = Y251

. Ty
Y262 = Carga térmicacpeg ent <1 — T_> =Yo12
Q
Y61 = Mga(eXxss — €Xy3)

Yo62 = Myy(ex,3 — exy;)

T,
Y63 = Carga térmicacpeg sal <1 - T_O> = Yp.13
Q

UNIDADE 27: Trocador de calor 6

Y27,1 = Y262
Vo741 = Myg(exy; — exyg)
Y72 = Y24,2

UNIDADE 28: Flash 6

(M4 * ex49) + (My3 * €X33) )
- QX4_1

(95)

(96)

(97)
(98)

(99)

(100)

(101)

(102)
(103)

(104)

(105)

(106)

(107)
(108)

(109)
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Y28,1 = Y261
Yog1 = Myg(exss — €X46)

Y82 = Mys(ex,s — exyq)

To

Yo53 = Carga térmicag;gsne <1 - T_> =Yy15
Q

UNIDADE 29: Misturador 6

Y29,1 =Y371
Y29,2 =Ysg1
Y291 = Myg(exso—exyg) + Myg(exss — €X49)

UNIDADE 30: Misturador 7

Y30,1 = Y91
Y302 = o (exsg) = Y13
Y301 = Myg(exs9—exs1) + Msp(exs; — exso)

UNIDADE 31: Trocador de calor 7

Y31,1 = Y301
Y312 = Msp(exsy) = Yo 14
Y311 = Mmsz(exss — exsy) = Yy 16
Y31, = msa(exs; — exss)

UNIDADE 32: Bomba 3

Y32,1 =Y312

Y32‘2 = TTabalhO NetOBomba3 = Y0,15

Y321 = Myo(exyy — eXsy)

(110)
(111)

(112)

(113)

(114)
(115)

(116)

(117)
(118)

(119)

(120)
(121)
(122)

(123)

(124)
(125)

(126)



98

4.3.3 Custos exergoeconémicos da producao de HVO

Para a estimativa dos custos de produc¢ao do HVO na planta simulada no Aspen
Plus, foi aplicada a metodologia do custo de manufatura exergético (CMex), proposta
originalmente por Silveira (1998) e posteriormente aplicada e otimizada nos trabalhos
de Tuna (1999) e Coronado et al., (2013, 2014b). O CMex é calculado conforme a
Equacéo (127).

CMex = Chyo- Y202 + Crcs- Y2023 (127)

e O CM,, representa o custo de manufatura exergético total da planta de
producado de HVO [US$/hora].

e Os termos Cyy € Cycs correspondem aos custos de produgdo do HVO e dos
hidrocarbonetos coprodutos, respectivamente [US$/kWh].

e JaY,, e Y, referem-se aos incrementos exergéticos do HVO e dos

hidrocarbonetos coprodutos [kW].

Os custos de producédo do HVO e dos hidrocarbonetos (Cyyo © Cyes) foram
calculados com base no investimento anualizado atribuido a cada produto, somado
aos custos operacionais. Os custos com matérias-primas (RM) foram considerados
somente no calculo do Cyy(. Os custos operacionais com utilidades (UT), mao de obra
(DL) e manutencdo (MA) sdo ponderados por fatores baseados no incremento
exergético de cada produto. O investimento total € anualizado por meio do fator de
anuidade (f). Os custos totais atribuidos a cada produto foram divididos pelo
incremento exergético de cada produto (Y,,, ou Y,,3) € pelo numero de horas anuais
de operacado da planta (H), sendo expressos em US$/kWh, conforme as Equacgdes
(128) a (131).

Iyvo X f RM FPuvo(UT + DL + MA)

Covo =
M0 " Ya02 X H " Yo X H Y202 X H (128)
Co = Iyes X f N fPucs(UT + DL + MA)
M Yooz X H Y203 X H (129)
f __ Y202
PHYO = Yyo2 + Y203 (130)
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Y203

IPres = Y202 + Y2023 (131)

Onde:

*Cyvo € Cyes: Custos do HVO e dos hidrocarbonetos [US$/kWh].

* Iyvo, Iycs : Investimentos atribuidos ao HVO e hidrocarbonetos [US$].

* f: Fator de anuidade (ver Equacgéo (132)).

* MA: Manutengao [US$].

« DL: Salario anual dos empregados [US$].

* RM: Custos anuais das matérias-primas utilizadas na produgédo de HVO [USS$].

 UT: Custos anuais com eletricidade, vapor e agua utilizados pela planta [US$].

* fouvo, fPucs: Fatores de ponderagao baseados no incremento exergético de

cada produto.

* Y502, Y203 Incremento exergético associado ao HVO e HCs, respectivamente

[kW].

* H: Horas anuais de operacao da planta [hora].

O Fator de anuidade permite converter o investimento total da planta em um custo
anual equivalente, considerando a porcentagem da taxa anual de desconto (r) e 0

periodo de amortizacao (k, anos), Equacgdes (132) a (133).

g (@-1)
f——qk_1 (132)
r
a=1+750 (133)

A estimativa dos custos de capital e operacionais da planta foram realizados
usando como base as metodologias descritas por Turton; Shaeiwitz; Bhattacharyya,
(2018) e Peters; Timmerhaus; West, (2003). As faixas de porcentagens aplicadas para
cada categoria e as respectivas bases de calculo estdo resumidas nas Tabelas 10 e
11. O custo de investimento da planta, também conhecido como CAPEX (Capital
Expenditure), refere-se aos gastos necessarios para aquisigdo de equipamentos,
construcao de instalacbes e implementacao de infraestrutura auxiliar, esses valores
correspondem a soma dos investimentos em capital fixo e capital de giro, sendo aqui

denominados investimento total de capital (TCI), conforme detalhado na Tabela 10.
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Tabela 10. Estimativas dos custos componentes do investimento total de capital da
planta (TCI)

Categoria

Intervalo percentual
aplicado sobre a

base de calculo

Base de Calculo

I. Investimento em Capital Fixo (FCI)

A. Custos Diretos (DC)?

A.1 Onsite Cost (ONSC)

Custo de aquisicao dos equipamentos
(PEC)

Caracteristica de

desenho do equipamento

Instalagao (Inst) 20-90% PEC
Tubulagao (Tb) 10-70% PEC
Instrumentagao (Instr) 6—40% PEC
Equipamentos e Materiais Elétricos
10-15% PEC
(Elect)
A.2 Ofsite Cost (OFSC)
Aquisicao de terras (Terra) 0-10% PEC
Obras civis (Oc) 15-90% PEC
Servigos auxiliares (Aux) 30-100% PEC
B. Custos Indiretos (IC)°
Engenharia e Supervisdo (Eng) 25-75% PEC
DC + IC (sem
Contingéncia (Ct) 8-25%
contingéncia)
Il. Outras Despesas
Capital de Giro (WC) ~15% FCI

2DC é calculada pela soma dos custos ONSC (PEC, Inst, Tb, Instr, Elect) e OFSC (Terra,
Oc, Aux).”IC corresponde a soma dos custos de Eng e Ct. Fonte: (PETERS;
TIMMERHAUS; WEST, 2003; TURTON; SHAEIWITZ; BHATTACHARYYA, 2018).

O investimento em capital fixo total da planta (TCI, em US$) é calculado conforme

a Equacéo (134):

TCI = PEC + Inst + Tb + Instr + Elect + Terra + Oc + Aux + Eng + Ct

+ WC

(134)
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Para distribuir o investimento total de capital (TCI) entre os produtos obtidos (HVO
e HCs), foi adotado um critério proporcional ao volume produzido de cada um. Os

fatores de ponderacgéao foram definidos conforme as Equacgdes (135) e (136):

VHVO
F = —
vol_HVO VHVO + VHCS (1 35)
VHCS
E =
vol_HCs VHVO + VHCs (1 36)

O investimento para cada produto foi calculado pelas Equacgdes (137) e (138):

Invo = TCI X Fyo1 pvo (137)

Iycs = TCI X Fvol_HCs (138)

Os custos operacionais (OPEX) representam os gastos recorrentes associados
a operacgao da planta. A Tabela 11 apresenta os critérios adotados para a estimativa
do OPEX. Os componentes incluem manutencdo (MA), m&o de obra direta (DL),
matérias-primas (RM), utilidades (UT) e catalizador, sendo estimados a partir de

percentuais do investimento total em capital fixo (TCI) ou de consumos do processo.

Tabela 11. Intervalos de Calculo para o OPEX.

Intervalo percentual
Categoria aplicado sobre a Base de Calculo

base de calculo

OPEX
Manutencgao (MA) 2-10% TCI

Baseado em n° de
Mao de obra direta (DL) -

operadores
Matérias-primas (RM) - Baseado em consumo
Utilidades (UT) - Baseado em consumo
. $10.000,00 - .
Catalisadores (US$) Aproximacgéao
$15.000,00

Fonte: (PETERS; TIMMERHAUS; WEST, 2003; TURTON; SHAEIWITZ; BHATTACHARYYA,
2018, LIMA et al., 2021)

No calculo de custos da planta, foram implementados cenarios otimista, base e

pessimista, definidos a partir do limite inferior, do valor médio e do limite superior das
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faixas apresentadas na coluna “Intervalo percentual aplicado sobre a base de célculo”,

de modo a representar a incerteza associada aos custos de capital.

Os custos anuais com matérias-primas (RM) e utilidades (UT) foram
determinados a partir dos resultados da simulagdo do processo de produg¢ao de HVO
no software Aspen Plus® (v11). A simulagao forneceu as vazdes massicas de cada
corrente do processo, bem como as cargas térmicas dos equipamentos e as poténcias
requeridas pelos blocos simulados, permitindo quantificar os consumos especificos
de cada insumo.

As matérias-primas consideradas no processo incluem hidrogénio, oleo
vegetal, DMDS e DEA. As utilidades englobam eletricidade, agua de resfriamento,
vapor e o combustivel utilizado na caldeira. Esse combustivel (Fluxo 55) € um
coproduto gerado na etapa de purificagdo do HVO, composto majoritariamente por
hidrocarbonetos com poder calorifico semelhante ao do préprio HVO. Uma parcela do
coproduto (Fluxo 36) é destinada a caldeira (Fluxo 55), enquanto o excedente pode
ser comercializado (Fluxo 56). Por ser um recurso produzido internamente, nao |he foi
atribuido custo monetario, sendo tratado como um insumo de custo de aquisi¢ao nulo.

Os custos anuais foram calculados considerando o tempo de operagao da

planta de 8.000 h/ano, conforme nas Equacdes (139) e (140).

NRM

RM = )" (it * Pogwr) - H (139)
i=1
nyr

UT = Z(m]-,w ‘Pyr)-H (140)
j=1

Onde:

m™; gy € a taxa de consumo da matéria-prima i (kg/h);

P; g € 0 preco unitario da matéria-prima i (US$/kg);

m; yr representa a taxa de consumo da utilidade j (kWh, m3/h ou L/h);

P; yr representa o prego unitario da utilidade j (US$/kWh, US$/m3 ou US$/L);
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O PEC foi estimado com base nas caracteristicas especificas de cada
equipamento da planta de produg¢ao de HVO. O calculo seguiu a metodologia proposta
por Turton; Shaeiwitz; Bhattacharyya, (2018) e Bejan; Tsatsaronis; Moran (1996), na
qual o custo de aquisicdo é determinado a partir do tipo de equipamento e de seus
principais parametros de projeto e operagédo, como capacidade, pressao, temperatura
e material de fabricagéo.

A atualizacédo dos custos de aquisi¢cao dos equipamentos para o ano de 2025
foi realizada por meio da aplicacdo do Chemical Engineering Plant Cost Index
(CEPCI), utilizando a Equacéao (141).

CEPCI atual)

Custo atual = Custo base * (m

(141)

O CEPCI é um indice amplamente empregado para corregdo monetaria de
custos de capital em projetos da industria de processos quimicos (Peters;
Timmerhaus; West, 2003). Segundo Jenkins, (2025), o valor preliminar do CEPCI para
marco de 2025 foi estimado em aproximadamente 793, representando uma reducao

de 1,1% em relagéo ao valor de 800,7 em mar¢o de 2024, segundo Maxwell (2025).

4.3.3.1 Metodologia de calculo dos custos de mao de obra direta

O custo anual com mao de obra direta (DL ) foi estimado segundo a metodologia
de Turton et al. (2018), pelas Equacoes (142) a (144).

No = (6,29 + 31,7P2 + 0,23N,,)’ (142)
Ntotar = 45 X Ny, (143)
Cpr = Niotar X Sanuai (144)

Onde, N,; € o numero de operadores por turno, P corresponde ao numero de
etapas com manuseio de solidos (igual a zero para a produgdo de HVO), N, € o
numero de equipamentos de processo ndo relacionados a solidos, Niyiq €
Sanuairepresentam o total de operadores necessarios para operagao continua da

planta, e o salario anual médio por operador respetivamente.
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4.3.3.2 Metodologia de calculo da receita anual e payback

O calculo da receita anual (RA) foi realizado conforme a Equacéao (145) , onde

sdo implementados os custos Cyyp € Cycs expressos em US$/kWh.

RA = (PVyyo — Cuvo) " H - Ya02 + (PVhcs — Cues) *H - Yao3 (145)

Onde, PVyy € PVys S&0 0s precos de venda do HVO e dos hidrocarbonetos,
respectivamente [US$/kWh].

O payback é o tempo, em anos, necessario para que os fluxos de caixa anuais
resultantes da operagcdo da planta recuperem o investimento inicial realizado. Foi
considerado o payback simples, obtido pela divisdo entre o investimento inicial e a
receita anual (RA), e o payback descontado, que leva em conta a desvalorizagdo do
dinheiro ao longo do tempo (BEJAN; TSATSARONIS; MORAN, 1996; TURTON;
SHAEIWITZ; BHATTACHARYYA, 2018) (Equacgdes (146) e (147)).

Pavh k_TCI
ayback =-pa (146)

— AQ+nT

n
RA
= [ . =
Payback descontado = min (n. TCI) (147)
t

4.3.3.3 Metodologia de calculo do valor presente liquido (VPL)

A avaliagao econémica da planta de producéao de HVO foi realizada a partir da
analise dos fluxos de caixa anuais, considerando receitas, custos operacionais,
impostos e depreciagao dos ativos. Para determinar a viabilidade financeira do projeto,
foi calculado o Valor Presente Liquido (VPL), que representa a diferenga entre o valor
presente dos fluxos de caixa futuros e o investimento inicial da planta de producao de
HVO.

O VPL permite avaliar se o projeto gera valor econémico ao atualizar os fluxos

de caixa ao valor presente mediante a taxa minima de atratividade (TMA). Neste
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estudo, adotou-se uma vida utii de 20 anos para a planta, sem considerar
financiamento externo; portanto, ndo ha pagamento de juros, e o lucro operacional
antes dos tributos (EBIT) corresponde ao resultado operacional descontadas as

despesas e a depreciagédo. O VPL foi calculado conforme a Equacao (148)

20

FC,

VPL ZZ(l“)n_TCI (148)
n=

Onde n € o ano de operacgao, FC, é o fluxo de caixa liquido do ano n, i é a taxa
minima de atratividade, e TCI corresponde ao investimento inicial.

Para determinar o fluxo de caixa anual, partiu-se da receita bruta de vendas, da
qual foram descontados: (i) tributos proporcionais a receita (PIS, COFINS, ICMS e
ISS), (ii) custos operacionais anuais (OPEX), (iii) depreciagado dos equipamentos e (iv)
tributos incidentes sobre o lucro (CSLL e IRPJ) (MOTA, 2025; PAVANELLO, 2025).

Os parametros adotados sao apresentados na Tabela 12.

Tabela 12. Parametros considerados no calculo do VPL

. Valor i
Parametro ] Base de calculo
considerado

Tributos proporcionais a receita (PIS,

21% Receita bruta
COFINS, ICMS e ISS)
Contribui¢do Social sobre o Lucro Liquido 9% Lucro antes dos
(CSLL) tributos
Imposto de renda da pessoa juridica 25% Lucro antes dos
(IRPJ)* (simplificado) tributos
Depreciagao 10% TCI
Taxa minima de atratividade (i) 14,52% -
Vida util (anos) 20 -
Valor residual 10% Investimento

*Simplificagdo adotada para fins de modelagem.
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a) Receita Bruta de Vendas (RBV)

Corresponde ao valor total obtido com a venda dos produtos antes de deducdes
Equacao (149). Neste estudo, é determinada a partir dos precos de venda do HVO e
dos hidrocarbonetos (US$/kWh), da producdo anual e dos incrementos exergéticos
Y202 € Yz0.3.

RBV = PVyyo - H - Y02 + PVyes - H - Yao3 (149)
b) Receita Liquida de Vendas (RLV)

E a receita bruta descontada de tributos proporcionais a receita sobre vendas

e eventuais dedugdes comerciais, Equacgao (150).

RLV = RBV — Tributos proporcionais a receita (150)
C) Lucro Bruto (LB)

Representa o ganho obtido apdés o abatimento dos custos operacionais,
Equacéao (151).

LB = RLV — OPEX (151)
d) Lucro Operacional (EBIT)

Define-se como o resultado operacional antes de juros e impostos. Equagao
(152). Como né&o ha financiamento no projeto, ndo existem despesas financeiras, e,
portanto, o EBIT € igual ao lucro antes dos tributos.

EBIT = RLV — OPEX — Depreciagao (152)
e) Tributos (CSLL + IRPJ)
Sao calculados sobre o lucro antes dos tributos, por médio da Equacgao (153).
Tribitos = (CSLL + IRP]) = EBIT (153)
f) Lucro Liquido (LL)

Corresponde ao resultado final apés o pagamento dos tributos, Equacéao (154).

LL = EBIT — Tributos (154)

9) Valor do Negdcio (VN) e Valor Presente Liquido (VPL)

Corresponde ao valor presente dos fluxos de caixa futuros, Equacéo (155).

20
FC,

LT+ 0)n (155)

Valor do Negb6cio =

O Valor Presente Liquido (VPL) incorpora o investimento inicial, Equagao (156).
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VPL = Valor donegocio — TCI (156)

4.4 Testes experimentais de hidrotratamento

Os catalisadores desempenham um papel fundamental em diversos processos
quimicos e industriais (GHAVIPOUR; KOPYSCINSKI, 2024). Seu desenvolvimento é
essencial em areas como o refino de hidrocarbonetos, producao de biocombustiveis,
e industria quimica. Os catalisadores utilizados no processo de HDT s&o geralmente
constituidos por um suporte, que € um material altamente poroso idealmente com
elevada area superficial, sobre o qual é depositada ou impregnada a fase ativa,
composta por um metal ou uma mistura de metais (ARUN; SHARMA; DALAI, 2015).
O contato entre o material a ser hidrotratado (como 6leo vegetal ou fracbes de
petréleo) e o catalisador permite reagbes como hidrogenagéo, descarboxilagéo,
descarbonilagéo e hidrodesoxigenagdo, essenciais para a produgéo HVO.

No presente trabalho de tese foi investigada a sintese e caracterizagdo de
diferentes catalisadores voltados a aplicagcdo em HDT de biocombustiveis. Foram
produzidos experimentalmente o6xido de aluminio (Al203) e SAPO-34
(Silicoaluminofosfato, SixAlyPzOn), uma zedlita, amplamente empregada como suporte
catalitico em processos de HDT. Os suportes foram impregnados com niquel (Ni),
misturas bimetalicas de niquel e molibdénio (NiMo), e cobalto e molibdénio (CoMo).
Além disso, utilizou-se o6xido de titanio (TiO,), adquirido comercialmente, como
suporte adicional. Os catalisadores foram caracterizados com o objetivo de avaliar sua
estrutura, composicao e propriedades de superficie, por meio de técnicas como
difracdo de raios X (DRX), analise elementar e adsor¢cao de N2 (BET), microscopia
eletrobnica de varredura com espectroscopia de raios-x por dispersao de energia
(SEM-EDX - pela sua escrita em inglés). A analise estrutural permite compreender a
cristalinidade dos materiais, enquanto as propriedades texturais e composicionais
ajudam a correlacionar as caracteristicas fisico-quimicas dos catalisadores com suas
condicbes de sintese.

Parte dos testes experimentais foi realizada no Laboratério de Catalise
Heterogénea (LabCat) da Universidade do Vale do Paraiba (UNIVAP), em Sao José
dos Campos (SP), como parte de um convénio entre a UNIFEI e a UNIVAP. Os testes

preliminares de HDT foram realizados durante um treinamento dividido em duas
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etapas, cada uma com duragdo de cinco dias, a primeira dedicada a sintese e
caracterizagao de catalisadores bimetalicos, e a segunda a condugao dos testes
preliminares de HDT.

Foram também realizados ensaios na Universidad de Castilla-La Mancha
(UCLM), em Ciudad Real, Espanha, durante uma estadia de cinco meses como parte
do Doutorado Sanduiche no Exterior (SWE), financiado pelo CNPq. Essa atividade
integrou o convénio de colaboragao entre a UNIFEI e a UCLM e permitiu a realizagao
de analises experimentais em diferentes laboratorios da universidade. No Laboratério
de Combustiveis do Grupo de Combustibles y Motores (GCM-UCLM), foram
conduzidas a sintese do SAPO-34, os testes de acondicionamento das matérias-
primas e de hidrotratamento, além de parte das caracterizagcbes. Ja no Instituto
Regional de Investigacion Cientifica Aplicada (IRICA), destacam-se o uso do
difratdmetro de raios X (DRX) e do microscépio eletronico de varredura por emissao
de campo (FE-SEM), utilizado para obtengdo de imagens tridimensionais de alta
resolucao da morfologia das amostras.

Para os ensaios de HDT com matérias-primas reciclaveis, foi investigada a
viabilidade da recuperacdo de O6leo residual proveniente de uma estacdo de
tratamento de aguas residuais da regido. Adicionalmente, foram utilizados o6leos
piroliticos doados por uma empresa localizada na regido de Castilla-La Mancha,
obtidos a partir da pirdlise de plasticos reciclados. Esses materiais foram submetidos
a HDT empregando diferentes catalisadores, com o objetivo de avaliar sua efetividade
na conversao dos compostos e remocdo de oxigénio, visando a produgdo de
combustiveis de maior valor agregado. A inclusdo da etapa experimental tem o
propésito de avaliar matérias-primas alternativas que ainda se encontram em estagios
iniciais de desenvolvimento tecnoldgico e de exploragdo comercial. O uso desses
recursos emergentes amplia o escopo de rotas potenciais para a produgao de HDT,
aspecto relevante considerando que, conforme indicado pela literatura, o custo de
aquisicao da matéria-prima € um dos fatores que mais influenciam o custo final de

produgao do HVO.
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4.4.1 Producgao do catalisador

4.4.1.1 Sintese dos suportes

O suporte SAPO-34 foi sintetizado por metodologia hidrotérmica usando
isopropoxido de aluminio (99%, AIP), didxido de silicio (99,5%, SiO,), hidroxido de
tetraetilaménio (TEAOH, 35% p/p em agua) e acido ortofosférico (HzPO,, 85% p/p em
agua). Inicialmente, o AIP foi dissolvido em agua sob agitacdo por 2 horas.
Simultaneamente, uma mistura de didxido de silicio e TEAOH foi preparada até que
uma solucédo limpida fosse obtida e, entdo, ambas as solu¢des foram gradualmente
combinadas pela adicdo de acido ortofosférico gota a gota. O gel resultante foi
envelhecido por 24 h com agitagdo e posteriormente submetido a cristalizagao
hidrotérmica em autoclave de aco inoxidavel Burton-Corblin (capacidade de 1 L) a 200
°C por 48 h (Figura 13), localizado no Laboratério de Combustiveis do GCM-UCLM.
Este processo foi realizado em duas condi¢gdes: com e sem um vaso ou jaqueta de
teflon (PTFE) que revestia o vaso de ago inox. Na configuragdo sem jaqueta, o ago da
autoclave foi previamente inertizado com uma solug¢ao de acido citrico de 40 g/L em
agua destilada, permitindo avaliar o impacto de ambas as configuracdes na sintese
do SAPO-34.
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c) d)

Figura 13. Autoclave de ago inoxidavel Burton-Corblin. a) Vista frontal, b) vista
lateral, c) controlador remoto de temperatura e pressao, d) vaso de aco inox de
capacidade de 1 litro.

Equipamento localizado no GCM - UCLM.

Os cristais obtidos foram recuperados por filtragao a vacuo, lavados com agua
deionizada até atingir pH neutro, secos a 90 °C durante a noite e calcinados a 650 °C
por 6 horas. A composicdo molar final do gel foi 1,0 Al,05:1,0 P,05:0,3 SiO,:2
TEAOH:70 H,0.

O suporte Al,O; foi sintetizado por precipitacdo controlada em um reator de
vidro (Figura 14) de 2 L com agitacao constante a 74 °C, com temperatura controlada
por banho maria, localizado no Laboratério de Catalise Heterogénea-LABCAT na
UNIVAP. Foram utilizados sulfato de aluminio, hidroxido de sodio (NaOH) em
microesferas e aluminato de sédio, ajustando o pH com agua destilada. O precipitado
obtido foi filtrado a vacuo, lavado com agua deionizada, seco a 120 °C durante a noite
e calcinado a 600 °C por 5 horas. Posteriormente, a alumina foi formada em pellets
usando uma solucado de hidroxido de sddio em agua e acido nitrico. A mistura foi
homogeneizada por 120 min até a obtencao de uma pasta uniforme, que foi extrusada
e cortada em cilindros de aproximadamente 5 mm. Por fim, os pellets foram secos a
120 °C por 2 h.
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Figura 14. Reator de vidro implementado na sintetizado por precipitagdo do Al20s.
Equipamento localizado no LabCat - UNIVAP.

4.4.1.2 Impregnacao

Os catalisadores de TiO, e SAPO-34 foram dopados pelo método de
impregnagdo umida. Para tanto, o hexahidrato de nitrato de niquel (II)
(Ni(NO3),-6H,0) foi dissolvido em agua deionizada, mantendo-se a solugdo agitada
por 2 horas a 75 °C sob refluxo para garantir uma dissolu¢ado homogénea do precursor.
Posteriormente, o suporte foi adicionado e a mistura foi mantida a 75 °C sob agitagéo
constante durante a noite, permitindo a correta impregnagao do metal na estrutura do
material. Os catalisadores foram entdo pré-secados a 95 °C por 4 horas, seguidos de
uma secagem final a 110 °C durante a noite. Por fim, foram calcinados a 440 °C por
4 horas e posteriormente triturados até obtengdo de um pé homogéneo.

No caso da alumina (Al,O3), impregnada com Ni, foi utilizada a metodologia de
impregnacao incipiente. Para tanto, foi preparada uma solugao de Ni(NO;),-6H,O em
agua deionizada, seguindo as mesmas condi¢des de dissolugéo aplicadas para TiO,
e SAPO-34. Essa solugao foi entdo adicionada gota a gota na alumina, garantindo
uma distribuicdo uniforme do precursor sobre a superficie do suporte. O material

impregnado foi seco a 110 °C durante a noite e posteriormente calcinado a 440 °C por
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4 horas, garantindo a conversao do precursor na forma ativa do metal no suporte. No
caso do Al,O3 impregnado com NiMo e CoMo, foi feita a mesma solugéo contendo
ambos os metais. Apds cada metal ser adicionado a agua deionizada, a solugao foi
mantida em agitacéo por 2 h, como etapa final apds a ultima agitacao, foi adicionado

1 ml de etilenoglicol.

4.4.1.3 Caracterizacao

A difragdo de raios X (XRD) foi realizada em um equipamento Philips X'Pert
MPD (Figura 15), utilizando radiacdo Cu-Ka (A = 1,5406 A), com tens&o de 40kV e
corrente de 40 mA, em uma faixa de 20 de 3° a 75°, passo de 0,05° e tempo de
varredura de 0,5 s por passo. A analise de imagem e composi¢cao dos catalisadores
foi conduzida por microscopia eletrénica de varredura (MEV), utilizando um Zeiss
GeminiSEM 500 acoplado a espectroscopia de raios X por dispersao de energia

(EDX), operado a 10 kV e 60 yA, sob condi¢des de alto vacuo (Figura 16).

Figura 15. Difratdmetro de raios X, marca Philips modelo X Pert MPD.
Equipamento localizado no IRICA - UCLM.
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Figura 16. Microscoépio de emissao de campo, GeminiSEM 500 de alta
resolugao.
Equipamento localizado no IRICA - UCLM. Fonte: (IRICA, 2019)

A area superficial e o volume de poros foram medidos por sor¢ao de nitrogénio
(N2), utilizando o método de Brunauer—Emmett—Teller (BET), em um equipamento
Micromeritics Gemini V. A pré-desgaseificagao foi realizada a 375 °C por 2 horas, sob
atmosfera de N, a 2 bar de pressao. O equipamento para a analise de area superficial
estava disponivel tanto no LabCat—UNIVAP quanto no Laboratério de Combustiveis
do GCM-UCLM.

4.4.2 Preparagao de matérias-primas e processo de HDT

Duas matérias-primas foram analisadas e processadas para verificar sua
viabilidade de aplicagao no processo de HDT voltado a producédo de HVO.

Como primeira alternativa considerada, avaliou-se a recuperagao dos 6leos
presentes nas aguas residuais na cidade espanhola “Ciudad Real”, provenientes da
estagdo depuradora local. Trata-se de uma matéria-prima de baixo ou até custo
negativo, ja que em alguns casos deve ser realizado um pagamento para que sua
disposicgao final seja realizada por terceiros.

Como etapa inicial, foram coletadas diferentes amostras dessas aguas
residuais, variando quanto a consisténcia: uma amostra predominantemente liquida e

outra com aspecto mais pastoso. Parte dessas amostras é apresentada na Figura 17.
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a) b) c)
Figura 17. Amostras coletadas da estagao de tratamento de aguas residuais. a)
Amostra como recebida, b) fase mais sélida da amostra, c) fase liquida.

Todas as amostras foram filtradas e processadas de acordo com sua
consisténcia, separando as fases solidas das liquidas. Em seguida, as amostras foram
misturadas, na proporgao volumétrica 1:1, com uma solugao acida de H,SO, a 6%
(v/v), e submetidas a aquecimento a 80 °C com agitagao vigorosa por 60 minutos.
Posteriormente, foram mantidas em repouso, ainda a 80 °C, por mais 60 minutos.
Metodologia segundo Contreras V., (2024). A Figura 18 apresenta o aspecto da

amostra no inicio do tratamento acido e apoés este.

a) b)
Figura 18. Tratamento das amostras com solugao de
H,SO, a 80 °C. (a) Inicio do processo de aquecimento com
acido; (b) aspecto final da amostra apés o tratamento.

ApOs o processo com solugdo acida, espera-se que o material graxo contido
nos lodos e nas aguas residuais, por diferengca de massa especifica, se acumule na
superficie, possibilitando sua coleta.

A segunda matéria-prima considerada para aplicagédo no processo de HDT foi

0 Oleo pirolitico obtido por pirdlise de plasticos reciclados. Esse 6leo foi fornecido pela
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empresa Nimo Iniciativas S.L., localizada na Comunidade Autbnoma de Castilla-La
Mancha, Espanha. Devido a sua consisténcia heterogénea, e a presenca de
impurezas suspensas, e uma fragdo de aspecto gomoso, o 6leo foi submetido a
filtracdo e centrifugacdo. Esta ultima foi realizada a 1500 rpm durante 15 minutos,
utilizando uma centrifuga DLAB, modelo DM0636. Como resultado, obteve-se uma
fase liquida transparente, de coloragdo amarelada, e uma fase mais densa, e gomosa.
A Figura 19 apresenta a amostra inicial, o material ainda no recipiente da centrifuga
apo6s o processo, e, por fim, as fases separadas em frascos distintos. Para a realizagao
da centrifugagcdo, foram usados dez tubos de centrifuga, assegurando o

balanceamento durante a rotagao.

a) b) c)
Figura 19. Amostras de 6leo pirolitico: (a) como recebida; (b) apds centrifugagao; (c)
fases separadas.

Antes de dar inicio ao processo de HDT, os catalisadores NiMo/Al,O; e
CoMo/Al,O; foram ativados no reator sob atmosfera de hidrogénio (H,) a 10 bar por 1
hora. A mistura reacional foi composta por éleo e etanol na proporgao 1:1 (v/v), com
uma razao de 6,65% em massa de catalisador em relacao ao 6leo. O HDT foi realizado
na autoclave Burton Corblin de 1L, sob atmosfera de H, a 12 bar, temperatura de
100 °C e agitagao vigorosa. Apos o atingimento das condigdes operacionais, a reagao
foi mantida por 1 hora.

As amostras resultantes do HDT, assim como o 6leo pirolitico original, foram

caracterizadas quanto ao numero de bromo, massa especifica e poder calorifico.



116

O numero de bromo foi determinado conforme o método ASTM D1159-07, este
método quantifica o grau de insaturagédo dos compostos organicos presentes.

A massa especifica foi determinada por picnometria (Figura 20.a), utilizando
10 mL de amostra e banho-maria a 15 ° C (Figura 20.b), conforme a norma NBR 7148.
O calculo baseou-se na diferenga de massa entre o picnbmetro vazio e cheio, € no
volume conhecido do frasco.

O poder calorifico das amostras foi determinado por calorimetria, utilizando um
calorimetro Parr, modelo 1351 (Figura 20.c), conforme a norma ASTM D240.
Aproximadamente 0,5g de cada amostra foi transferida para cadinhos e pesada.
Dentro da bomba calorimétrica foi usado um fio de ignigdo de 10 cm, conectado a
eletrodos no extremo, com a parte do médio submersa na amostra, sem contato com
as paredes do cadinho. A bomba foi entdo fechada e pressurizada com oxigénio a
40 bar, e posteriormente imersa em um recipiente com agua, sob monitoramento
continuo da temperatura antes, durante e apds a combustdo. A variagdo de
temperatura da agua foi utilizada para o calculo do poder calorifico, considerando a

capacidade calorifica total do sistema.

PN

==

a) Picnbmetro de 10 ml b) Banho termostatico
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c) Bomba calorimétrica e calorimetro de Parr, modelo 1351.

Figura 20. Equipamentos usados nas medigdes de massa
especifica e poder calorifico.
Localizados no GCM - UCLM.
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CAPITULO 5 - RESULTADOS

Este capitulo apresenta os principais resultados obtidos nesta tese.
Inicialmente, sdo explorados os resultados exergoeconémicos obtidos a partir da
simulacdo do processo de HDT no software Aspen Plus, incluindo o custo
exergoeconOmico da producdo de HVO e a estimativa do payback. Por fim, séo
apresentados os resultados experimentais da caracterizagao dos catalisadores e da

avaliacao das matérias-primas utilizadas na sintese do HVO.

5.1 Resultados da analise exergoeconémica

Com base na simulagao do processo de HDT de 6leo de palma para a produgao
de HVO, realizada no software Aspen Plus e descrita no Capitulo 4 (Metodologia),
foram calculadas as propriedades termodindmicas de cada fluxo, bem como as
demandas energéticas, os custos, as irreversibilidades e demais dados necessarios
para a determinagao do custo exergoecondmico da produgdo de HVO na planta em
estudo. Na Tabela 13 sdo apresentadas as exergias dos fluxos do processo, utilizadas
no calculo das fungdes de incremento exergético e das irreversibilidades. Também
estao discriminados os respectivos componentes de exergia fisica, exergia quimica e

exergia total.

Tabela 13. Caracteristicas termodinamicas da planta de producéao.

Fluxo Exergia fisica Exergia quimica Exergia total Exergia total
[kwW]' [kW]? [kW] especifica [kJ/kg]
1 551 17317 17868 120846
2 692 17317 18009 121803
3 259 6714 6973 73125
4 258 6714 6973 74049
5 276 6714 6990 74235
6 968 24028 24997 103284
7 1 191381 191383 40096
8 78 191381 191459 40112
9 0 1121 1121 58463
10 0 1121 1121 58467
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Tabela 13. Continuacdo - Caracteristicas termodinamicas da Planta de

producao
Exergia Exergia total
Fluxo Exergia fisica [kW]' Exergia quimica [kW]?
total [kW] especifica [kJ/kg]
11 1043 216521 217564 43217
12 2063 216517 218580 43418
13 2410 216517 218927 43487
14 2705 92109 94814 18834
15 1108 92153 93261 18525
16 325 71209 71534 19164
17 703 20944 21647 16632
18 496 20919 21415 16454
19 1 70 71 50
20 154 74 228 163
21 1 676 676 16729
22 1 12 13 63
23 489 20235 20723 19665
24 324 71884 72208 19137
25 315 71892 72207 19137
26 26 71887 71913 19059
27 1 88 88 50
28 253 136 389 222
29 3 127 130 24089
30 0 3 3 56
31 20 71777 71797 19369
32 7 71784 71791 19367
33 2 878 879 16799
34 3 54015 54018 17976
35 0 0 0 53
36 169 16897 17065 26295
37 2 1004 1006 17422
38 1 15 16 58
39 0 0 0 56
40 404 7881 8284 105
41 476 21102 21578 271

42 3505 21133 24638 310



120

Tabela 13. Continuacdo - Caracteristicas termodinamicas da Planta de

producao

Exergia Exergia total

Fluxo Exergia fisica [kW]' Exergia quimica [kW]?
g [reW¥] glaq (W] total [kW] especifica [kJ/kg]

43 3259 21407 24665 310
44 5111 24032 29143 2892
45 268 13780 14048 9375
46 301 6364 6665 777
47 4178 1565 5743 83
48 271 1565 1836 26
49 464 7857 8321 107
50 0 27 27 51
51 463 7881 8344 106
52 79 2000 2079 52
53 236 2000 2236 56
54 158 7881 8039 102
55 8 778 786 26295
56 161 16119 16280 26295
57 7 1497 1504 236
58 6 1497 1503 236

' Os valores de Exergia fisica foram obtidos a partir dos resultados do programa Aspen Plus.
2 Os valores de Exergia quimica foram calculados segundo o equacionamento exposto na

secgao 4.3, Equacao (10).

5.1.1 Irreversibilidades do sistema

O total de irreversibilidades calculado para a planta de producédo de HVO é de
156304 kW. O reator é o principal responsavel pelas irreversibilidades, respondendo
por 81,5% do total, devido a complexidade das reacdes quimicas e as condicdes de
operacgao. As colunas de destilagao contribuem com 11,36% das irreversibilidades,
evidenciando a relevancia dos processos de separagao. Os trocadores de calor
contribuem com 4,08%, seguidos pelos equipamentos de flash e separagédo, com
2,87%. Equipamentos de flash e separadores totalizam 2,87%. Bombas e

compressores representam apenas 0,16% do total, e outros equipamentos somam
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0,03%. A participacao percentual segundo o tipo de equipamento esta apresentada

na Figura 21.

OUTROS
COMPRESSORES- BOMBAS
FLASH E SAPAREADORES M
TROCADORES DE CALOR M
COLUNAS
REATOR [ ——
0% 20% 40% 60% 80% 100%

Figura 21. Participagao percentual de irreversibilidades por equipamento.

As irreversibilidades por equipamento estdo detalhadas na Tabela 14. A
irreversibilidade, da ordem de 80 %, observada no reator de HDT provem
principalmente da forte exotermicidade das reagbes de hidrogenagcédo e
hidrodesoxigenacdo, que exigem resfriamentos internos, para evitar fuga térmica
(runaway). Parte do calor liberado no reator € dissipado sem ser aproveitado pelo
equipamento. Além disso, a complexidade da alimentacdo e as multiplas reagoes
(HDO, decarboxilagao, hidrogenacado de insaturagées) aumentam a destruicdo de
exergia. Esses resultados estdo em concordancia com Chang, Hsu e Wang, (2021),
0s quais obtiveram altas irreversibilidades no conjunto de reator, colunas de destilagéo
e trocadores de calor durante a producao de jet fuel via HDT de glicerideos, mesmo
sem considerar os efeitos exotérmicos das reagdes. De forma similar, no caso da
producdo de biodiesel, Coronado et al., (2014b) identificaram o reator de
transesterificagdo como o equipamento com as maiores irreversibilidades, embora
operando a pressoes e temperaturas menores. Por outro lado, em HDT de fragdes
fosseis, foram reportados irreversibilidades menores no reator (BANDYOPADHYAY;
ALKILDE; UPADHYAYULA, 2019), compativeis com a menor exotermicidade das
reagdes em cargas pouco oxigenadas (ANCHEYTA; ALVAREZ-MAJMUTOV; LEYVA,
2016).
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Tabela 14. Irreversibilidades dos equipamentos da planta de produg¢ao de HVO.

Unidade Equipamento I [kW] Unidade Equipamento I [kW]
1 Flash 1 0,2 17 Trocador de calor4 258,0
2 Compressor 1. 5,8 18 Separador triple 2 60,0

Compressor de
3 98,4 19 Valvula 2 6,0
multiplas etapas

Coluna separadora

4 Misturador 1 2,7 20 HCs 8999
5 Bomba 1 20,8 21 Misturador 4 3,5

6 Bomba 2 0,02 22 Misturador 5 0,9

7 Misturador 2 12,6 23 Coluna absorvedora 456,5
8 Trocador de calor 1 35,2 24 e 27 Trocado; Ze calor 5 4113,4
9 Caldeira 731,5 25 Valvula 3 27,4
10 Reator de HDT  127387,6 26 Coluna 16401,8

Regeneradora

11 Trocador de calor2 15525 28 Flash 6 4255,3
12 Flash 2 168,8 29 Misturador 6 4.7
13 Trocador de calor 3  253,3 30 Misturador 7 4.7
14 Separador triple 1 3,3 31 Trocador de calor 7 148,7
15 Misturador 3 2,2 32 Bomba 3 122,2
16 Valvula 1 0,3 TOTAL 156322,3

5.1.2 Resultados da estimativa dos custos exergoecondmicos da
producao de HVO

As estimativas de custo apresentadas sao preliminares e sujeitas a incertezas
inerentes ao estagio de desenvolvimento do projeto da planta de produgédo de HVO.
O projeto, pode ser classificado com uma estimativa de Classe IV, precisao entre -30%
e +50% em relagdo ao custo final (PALO; IAQUANIELLO; MOSCA, 2020; PETERS;
TIMMERHAUS; WEST, 2003; TURTON; SHAEIWITZ; BHATTACHARYYA, 2018). A
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Tabela 15 apresenta a classificacdo das estimativas de custos, indicando o nivel de
maturidade.
Tabela 15. Classificagdo das Estimativas de Custos Segundo Nivel de Maturidade e

Faixa de Precisao.

Grau de maturidade do o o Faixa de
Classe Finalidade Principal
Projeto Precisao (%)
Classe V 0% a 2% Triagem de conceitos -50% a +100%
Classe IV 1% a 15% Avaliacdo e viabilidade -30% a +50%

Orgamento preliminar e
Classe Il 10% a 40% —20% a +30%
controle de custos

Controle de custos
Classe 30% a 75% o -15% a +20%
detalhado / Licitagao
Classe | 65% a 100% Estimativa final / Proposta -10% a +15%

Fonte: (PALO; IAQUANIELLO; MOSCA, 2020).

Os custos apresentados nas Tabela 16 até a Tabela 20 foram obtidos com base
na metodologia proposta por Turton et al. (2018), e tem como ano base o 2001 e
CEPCI de 397. Alguns equipamentos, como vasos de pressao, separadores, colunas
e trocadores de calor, foi necessario realizar a estimativa de dimensdes fisicas, com
base em dados de processo extraidos do Aspen Plus. Os equipamentos da Tabela 21
tiveram seus custos base obtidos de diferentes fontes bibliograficas, sendo os anos
de referéncia e os valores do CEPCI utilizados para atualizagdo monetaria indicados

na propria tabela.



124

Tabela 16. Estimativa de custo de compra dos trocadores de calor da planta de

producao de HVO

Area
Pressao Pressao Material
de Custo Custo atual
Equipamento  Tipo casco tubos Casco/
troca base (US$) (US$)
(barg) (barg) Tubo
(m?)
Trocadores 1 Cabecote
40 40 Aco Inox 41 87.000,00 173.781,00
e2 Flutuante
Chapa Aco Inox /
TCALOR3 tubular 454 6,25 Aco 56,5 152.000,00 303.617,00
fixa Carbono
Aco Inox /
Cabecote
TCALOR4 27 10 Aco 148 203.000,00 405.489,00
Flutuante
Carbono
Chapa
TCALORS5 tubular 5 5 Aco Inox 2.360 885.000,00 1.767.771,00
fixa
Cabecote Aco
TCALORY7 10 30 547 349.000,00 697.121,00
Flutuante Carbono

Tabela 17. Estimativa de custo de compra dos vasos de pressao e/ou separadores

Comprimento 7] P Custo base Custo atual
Equipo Material
(m) (m) (barg) (USS$) (US$)
Flash 2 7,68 2,56 Aco Inox 40 101.000,00 201.746,00
Flash 1 2,25 0,75 Aco Inox 42 17.400,00 34.756,00
ST1 1,8 0,6 Aco Inox 40 13.200,00 26.367,00
Aco Inox
ST2 1,2 0,4 22 10.900,00 21.773,00
Revestido
Aco Inox
Flash 3 7 2 2,5 109.000,00 217.725,00

Revestido
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Tabela 18. Estimativa de custo de compra das torres de processo (colunas).

Custo Custo
. Configuracdo Altura @ . .
Equipo Material base atualizado
interna (m) (m) (barg)
(US$) (US$)
Colunade 6 bandejas tipo Aco
6,5 0,6 1,6 35.500,00 70.911,00
HCs valvula Carbono
Coluna 15 bandejas Aco Inox
10 0,45 45 51.700,00 103.270,00
Absorvedora tipo valvula Revestido
Coluna 19 bandejas

_ _ 16,2 0,58 Acolnox 4,3 56.200,00 112.258,00
Regeneradora tipo peneira

Tabela 19. Estimativa de custo de compra da caldeira

Carga Custo
) o ) Custo base .
Equipamento térmica Material atualizado
P (barg) (US$)
(MJ/h) (US$)
. Aco
Caldeira 4.730 o 40 1.400.000,00 2.796.474,00
Inoxidavel

Tabela 20. Estimativa de custo de compra das bombas.

Pressao
o Custo Custo
Poténcia de
Equipamento Tipo Material base atualizado
(kW) descarga
(US$) (US$)
(barg)
Bomba de )
Al Centrifuga 97,4 Aco Inox 43,5 112.000,00 223.718,00
eo
Deslocamento
Bomba DMDS . 0,107  Aco Inox 43,5 26.500,00 52.933,00
Positivo
Bomba
Reciproca 368 Aco Inox 40 720.000,00 1.438.186,00

Adogamento
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Tabela 21. Estimativa de custo de compra de outros equipamentos

Ano CEPCI Custo
Equipamento Custo base (US$) )
base base atualizado (US$)
'"Compressor 1 983.700,00 2018 603,1 1.293.441,00
'"Compressor de multiplas etapas 1.483.200,00 2018 603,1 1.950.220,00
’Reator de HDT 909.090,00 2017 567,5 1.270.323,00

'Baseado na simulacgéo do Software Aspen Plus; 2Fonte Lorenzi et al., (2020).
O custo total dos equipamentos da planta de HDT para a producdo de HVO
considerados nas Tabela 16 a Tabela 21 apresentou um total de US$ 13.161.880,00.

5.1.2.1 Mao de obra direta (DL)

Para a planta em questdo, estimou-se a existéncia de 20 equipamentos
principais. O numero total de operadores necessarios para garantir o funcionamento
continuo e eficiente da planta foi estimado em 16 operadores por ano. Nos calculos
de DL na analise de Monte Carlo, foram considerados salarios anuais para cada um
dos operadores entre US$ 10.000,00 e US$ 17. 000,00 (aprox. R$ 52.000,00 a R$
88.400,00. Considerando uma taxa de cambio de 5,20 R$/US$) anuais por operador.

5.1.2.2 Utilidades (UT) e matérias-primas (RM)

Os custos anuais com utilidades (UT) e matérias-primas (RM) foram estimados
a partir da simulagao do processo de producao de HVO no software Aspen Plus. As
utilidades consideradas incluem eletricidade, agua de resfriamento, vapor e
combustivel da caldeira. As demandas de eletricidade foram calculadas com base nas
poténcias dos equipamentos simulados como blocos dentro do processo de produg¢ao
de HVO, enquanto as demandas térmicas foram obtidas diretamente das cargas de
calor dos trocadores, colunas e reator. Os consumos anuais foram determinados
considerando as horas de operacgao por ano. O vapor utilizado na coluna de destilagao
€ suprido pelo excedente gerado nos processos de troca térmica. Os precos unitarios

adotados e as quantidades estimadas encontram-se resumidos nas Tabelas 22 e 23.
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Tabela 22. Utilidades da planta de producéo de HVO, e faixa de custos de cada

utilidade.
. Taxa de . Faixa de preco Unidade de .
Utilidade Unidade ) Referéncia
consumo unitario (US$) custo
Eletricidade 972,62 KWh  0,036-0,055  US$/KkWh (’*2’;5;'-'
) (FUSATI,
3 _ 3
Agua 1988,00 m3/h 0,35-0,86 US$/m 2020)
Combustivel do 972,62 L/h ) USS$/L
processo

O combustivel do processo (Fluxo 36) € um coproduto da etapa de purificagdo
do HVO. Composto principalmente por hidrocarbonetos, com poder proximo ao do
HVO suficiente para ser utilizado como combustivel na propria caldeira da planta. Por
ser um recurso interno e nado adquirido externamente, nao foi atribuido custo

monetario, sendo considerado um insumo com custo aquisi¢ao nulo.

Tabela 23. Matérias-primas da planta de produgao de HVO, e faixa de custos.

Matéria- Taxa de Faixa de preco  Unidade de R
) Unidade o Referéncia
Prima consumo unitario (US$) custo
(HOSSAIN
BHUIYAN;
Hidrogénio 532,27 kg/h 0,67 — 6,00 US$/kg SIDDIQUE,
2025; LEITAO,
. 2024)
Oleo , . (INDEXMUNDI,
Vegetal 19526,29 kg/litro 0,40 - 0,60 US$/litro 2025)
DMDS 69,01 kg/h 1,50 — 2,50 USS$/kg (SAzL(a'\Z")AO’
DEA 0,0001 kg/h 0,90 — 2,00 US$/kg (INEEZAJ)EC’

No calculo dos custos operacionais da planta, as utilidades e matérias-primas
foram tratadas por meio de cenarios otimista, base e pessimista, estabelecidos a partir
do limite inferior, valor médio e limite superior das faixas apresentadas nas colunas

“Faixa de preco unitario” das Tabelas 22 e 23.

5.1.2.3 Valorizacdo do coproduto como combustivel
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No processo de producdao de HVO, foi gerado um coproduto parafinico
composto majoritariamente por alcanos lineares de cadeia longa. Com elevado poder
calorifico inferior, auséncia de oxigénio e enxofre, esse coproduto apresenta alta
estabilidade devido a auséncia de oxigénio e pode ser valorizado como combustivel
industrial, especialmente em caldeiras e motores estacionarios. Nessas aplicacgoes,
0s requisitos técnicos sdo menos rigorosos que nos combustiveis veiculares, tornando
a comercializagdo uma alternativa viavel. Refletindo numa reducdo do custo de
producao do HVO. A Tabela 24 apresenta a taxa de produgao dos HCs. Neste calculo,
ja foi subtraido o valor correspondente ao combustivel consumido na caldeira do

processo.

Tabela 24. Valorizagao econémica do coproduto da produgao de HVO.

Coproduto Taxa de producdao Unidade Unidade de custo

HCs excedentes 2229 (L/h) US$/litro

5.1.2.4 Custo de producao do HVO, HCs e CMex

Na Tabela 25 sdo apresentados os valores otimista, base e pessimista
estimados para o investimento na produ¢do de HVO e de hidrocarbonetos (Itvo € IHcs
respectivamente), bem como os custos de matéria-prima (RM), utilidades (UT), mao
de obra direta (DL) e manutencdo (MA). Esses valores correspondem as faixas
minima, média e maxima consideradas para os componentes do CAPEX e do OPEX,
discutidas na Segao 4.3.3. Esses dados fornecem a base para a avaliagdo do custo

manufatura exergético (CMex) e dos produtos.

Tabela 25. Cenarios otimista, base e pessimista estimados para os custos da planta
de producgao de HVO

lhvo (US$  Ines (US$ RM (US$ UT (US$ DL (US$ MA (US$

milndes) milhdes) milhdes) milhdes) milhdes) milhdes)
Otimista 29,04 6,27 66,17 2,44 0,16 0,61
Base 58,44 12,62 93,41 4,11 0,22 3,71
Pessimista 91,80 19,83 120,66 5,78 0,27 9,71
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Com base nos cenarios da Tabela 25, foram calculados os custos de produgéo
do HVO e dos hidrocarbonetos (Chvo e Chcs respectivamente), considerando cenario
otimista, base e pessimista, para uma vida util de 20 anos e taxas anuais de desconto

(r) entre 8% e 18%. Os resultados s&o apresentados na Tabela 26.

Tabela 26. Cenarios otimista, base e pessimista de producédo do HVO e dos

hidrocarbonetos em fungao da taxa anual de desconto (r).

a) Custos do cenario otimista

r (%) f Chvo (US$/KWh)  Cuvo (US$/L) Crics (US$/kWh) Crcs(US$/L) CMex (US$/h)

8 0,102 R$ 0,17 R$ 1,54 R$ 0,01 R$ 0,09 R$ 9.122,53
12 0,134 R$ 0,17 R$ 1,56 R$ 0,01 R$ 0,10 R$ 9.263,89
15 0,160 R$ 0,17 R$ 1,58 R$ 0,01 R$ 0,11 R$ 9.378,13
18 0,187 R$ 0,17 R$ 1,60 R$ 0,01 R$ 0,12 R$ 9.497,55
b) Custos do cenario base

r (%) f Chvo (US$/kWh)  Chvo (US$/L) Chcs (US$/kWh) Crcs(US$/L) CMex (US$/h)

8 0,102 R$ 0,24 R$ 2,28 R$ 0,02 R$ 0,20 R$ 13.585,48
12 0,134 R$ 0,25 R$ 2,32 R$ 0,03 R$ 0,23 R$ 13.869,97
15 0,160 R$ 0,25 R$ 2,35 R$ 0,03 R$ 0,25 R$ 14.099,89
18 0,187 R$ 0,26 R$ 2,38 R$ 0,03 R$ 0,27 R$ 14.340,25
c) Custos do cenario pessimista

r (%) f Chvo (US$/kWh)  Chvo (US$/L) Chcs (US$/kWh) Chcs(US$/L) CMex (US$/h)

8 0,102 R$ 0,33 R$ 3,06 R$ 0,04 R$ 0,36 R$ 18.472,90
12 0,134 R$ 0,34 R$ 3,13 R$ 0,05 R$ 0,40 R$ 18.919,79
15 0,160 R$ 0,34 R$ 3,18 R$ 0,05 R$ 0,44 R$ 19.280,95
18 0,187 R$ 0,35 R$ 3,23 R$ 0,05 R$ 0,47 R$ 19.658,51

5.1.2.5 Sensibilidade da receita anual a custos e preco de venda

No calculo da receita anual, os pregos de venda do HVO e dos hidrocarbonetos
foram fixados em 0,165 e 0,090 US$/kWh, equivalentes a 8,00 e 4,00 RS$/L,
respectivamente, considerando a taxa de cambio de 5,20 R$/US$. O valor de 8,00
R$/L para o PVyy, foi definido com base na série histérica dos pregos maximos de
revenda do diesel féssil no Brasil (janeiro de 2022 a julho de 2025), disponibilizada

pela ANP (2025) (Figura A.1). Esse valor corresponde ao percentil 96,8 da série,
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situando-se acima da mediana, com 3,2% das observagdes na faixa de 8,0-9,65 R$/L.
Também foi considerado o preco de venda de 9,65 R$/L (0,20 US$/kWh ou 1,86
US$/L) para o PVyy, equivalente ao valor maximo ja registrado para o diesel fossil
segundo os dados da ANP (2025). Nas simulagdes, o PVys foi assumido como 50%
e 60% do PVyyo.

A Figura 22 apresenta a RA calculada com base na Equagao (145) e nos
cenarios da Tabela 26. No eixo das abscissas € representada a taxa de desconto
anual (r), variando entre 8% e 18%, utilizada no calculo do fator de anuidade (f)
aplicado ao investimento total (TCl). No eixo das ordenadas encontra-se a receita
anual correspondente, obtida para cada combinacdo de preco de venda e cenario

econdmico considerado.
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Figura 22. Comparagdo da Receita Anual entre cenarios otimista, base e
pessimista para diferentes taxas de taxas de desconto (8, 12, 15 e 18%).

A analise da receita anual, para ambos os precos de venda do HVO (PVHvo)
considerados (8,00 e 9,65 R$/L), apenas o cendrio otimista resulta em valores
positivos de RA. Nos cenarios base e pessimista, a receita permanece negativa,
indicando inviabilidade econdmica nessas condigdes.

Observa-se também que o aumento da taxa de desconto (r) reduz a RA em
todos os casos, sendo esse efeito mais pronunciado nos cenarios base e pessimista.
No cenario otimista, o impacto da taxa de desconto € menos expressivo, resultando
em uma linha quase horizontal, o que indica maior resiliéncia econdmica sob
condicbes favoraveis de custo e preco. E importante destacar que os cendrios
apresentados consideram apenas valores fixos dentro das faixas de custo: no cenario
otimista, adotam-se os limites inferiores; no cenario base, os valores médios; e no
cenario pessimista, os limites superiores. Dessa forma, n&o séo realizadas
combinagdes entre varidveis nem introduzida aleatoriedade nos custos. Estes
aspectos sao estudados por meio de uma Analise de Monte Carlo, conforme sera

apresentado adiante.
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5.1.2.6 Valor Presente Liquido (VPL)

Os resultados mostram que o projeto de producdo de HVO néo apresenta
viabilidade econdmica nas condicdes mais provaveis analisadas. Em todos os
cenarios base e pessimista, o VPL permanece negativo, variando entre os valores
negativos de 155 e 401 milhdes US$, o que indica desempenho econdmico
insuficiente para recuperar o investimento inicial.

A andlise de sensibilidade evidencia que o prego de venda do HVO é o principal
fator que influencia os resultados: ao elevar o preco de 8,00 para 9,65 R$/L, o VPL
melhora aproximadamente 55 a 57 milhdes US$. Ja o aumento da valorizagdo dos
hidrocarbonetos (HCs) de 50% para 60% do preg¢o do HVO produz impactos menores,
entre 7 e 9 milhdes US$.

Apesar de dois cenarios apresentarem VPL positivo na condi¢do otimista, os
valores sdo baixos (1,39 e 9,90 milhdes US$) e dependem de premissas
extremamente favoraveis, néo refletindo condigbes realistas de mercado. Assim,
conclui-se que, nas hipoteses adotadas, a planta ndo demonstra viabilidade

econdmica ao longo da sua vida util.
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5.1.2.7 Analise de Monte Carlo

A analise de incertezas do CMex da planta foi realizada utilizando uma

simulacédo de Monte Carlo com 10.000 iteragdes. O objetivo foi avaliar como a
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variabilidade dos parametros financeiros impacta o resultado final e a probabilidade
associada a diferentes valores de CMex. Foram consideradas incertezas tanto nos
componentes de CAPEX quanto de OPEX. As faixas de variagdo minima e maxima
para cada parametro financeiro foram definidas com base nas Tabelas 10, 11, 20 e
23, de forma a representar a incerteza associada a producédo de HVO. As simulagdes
foram implementadas utilizando a linguagem Python (versdo 3.11.13) no Jupyter
Notebook, com o apoio das bibliotecas NumPy, Pandas, Matplotlib e Seaborn.

A Figura 23 apresenta a distribuicdo dos resultados obtidos para o CMex da
planta de HVO. A Figura 23 (a) exibe o histograma das simulagdes, evidenciando uma
concentracdo maior de ocorréncias na faixa entre aproximadamente 12.700,00 e
13.300,00 US$/h. Na Figura 23 (b), a curva de probabilidade acumulada do CMex
evidencia que valores inferiores a 11.000 US$/h tém baixa ocorréncia nas simulagoes,
com probabilidade acumulada proxima de zero, indicando baixa ocorréncia nas
simulagdes. A partir de 12.000,00 US$/h, observa-se um crescimento acentuado da
probabilidade, alcangando cerca de 60% em 13.500,00 US$/h e ultrapassando 80%
por volta de 14.200,00 US$/h. Esses resultados demonstram que a maioria das

simulagdes se concentra em um intervalo relativamente estreito.
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Probabilidade Acumulada
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Custo Manufatura Exergético (US$/h)
b)
Figura 23. (a) Histograma do custo CMex; (b) Curva de probabilidade

acumulada do CMex para a planta de HVO.

Na Figura 24 é apresentado o boxplot das contribuigdes sobre o Cyy o, onde o
Oleo se destaca como o componente influencia, com aproximadamente 70 a 75% de
impacto sobre o Cyy seguido pelo H, e pelo investimento de capital fixo relativo ao
HVO (Iyyo). O 6leo apresenta a maior contribuicdo média para o Cyyo (~73%) com
variabilidade de £10% ao redor da mediana seguido pelo H, e pelo Iy,,. Componentes

como DMDS, UT, DL e MA tém contribuigdes menores e menor dispersao.
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Figura 24. Distribuicdo Monte Carlo das contribui¢des relativas ao Crvo

A Figura 25 apresenta a relagao entre o preco de venda do HVO e o lucro anual
da planta. Observa-se que o ponto de equilibrio (break-even) nao ocorre em um valor
unico de prego, mas em uma faixa de valores de PV, sendo atingido inicialmente

em aproximadamente 1,57 US$/L. A linha verde representa a aproximacao linear da



135

relagdo entre o PVyy,, € a RA obtida nas simulagdes. A area sombreada em cinza
indica o intervalo de pregos de venda do HVO mais provaveis para atingir o break-
even, definido pelos percentis 5 e 95 dos pregos que geraram lucro positivo. A faixa
nao representa diretamente a incerteza do lucro, e sim a variabilidade dos precos que,

dentro das condi¢cdes simuladas, resultam em receita para cobrir o investimento inicial.

20

Lucro Anual (milhdes US$/ano)

........ "L Simulagées (Lucro em milhdes)
: : .......... ‘ _ — o o wet* —— Regressao Linear
‘ IC (P5-P95): 1.69-1.86 US$/L

1.55 1.60 1.65 1.70 1.75 1.80 1.85

Prego de Venda do HVO (US$/L)

Figura 25. Estimativa do lucro e ponto de break-even em fung¢ao do preco de venda
do HVO.

A Figura 26 mostra a probabilidade de a receita anual ser maior que zero para
diferentes PVyy,, considerando dois cenarios de PVy. de 50% e 60% do PVyy,.
Observa-se que, para precos de HVO abaixo de aproximadamente 1,58 US$/L, a
probabilidade de lucro é praticamente nula em ambos os cenarios. A medida que o
preco aumenta, a probabilidade de RA positiva cresce de forma gradual, sendo maior
quando os HCs s&o vendidos a 60% do pre¢o do HVO. Para o prego maximo de 1,86
US$/L, a probabilidade de lucro atinge cerca de 9,5% no cendrio de 50% e
aproximadamente 16% no cenario de 60%, evidenciando que o preco relativo dos HCs

exerce impacto relevante sobre a viabilidade do projeto.
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Figura 26. Probabilidade da RA ser positiva em fungéo do prec¢o de venda do HVO,
considerando diferentes porcentagens de pre¢co dos HCs em relagdo ao HVO.

A Figura 27 apresenta as curvas de probabilidade acumulada do payback
descontado para cendrios em que 0 PVy.s corresponde a 50% e 60% do PVyy,.
Quanto maior o valor relativo atribuido aos HCs, menor € o tempo necessario para
recuperar o investimento. Para uma probabilidade acumulada de 50%, o payback
ocorre em aproximadamente 11 anos quando PVycs = 50% PVyy, € em cerca de 10

anos quando PVycs = 60% PVyyo.-
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Figura 27. Probabilidade acumulada do payback descontado para diferentes
relacées do preco de venda dos HCs respeito do preco de venda do HVO
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A analise de Monte Carlo permitiu avaliar a incerteza do CMex, identificar os
principais contribuintes de custo, estimar a faixa de pregcos para break-even e
compreender o impacto do preco dos HCs sobre a viabilidade e o payback da

produgao de HVO.

5.2 Caracterizacao dos catalisadores produzidos para
hidrotratamento

A Tabela 27 apresenta os valores de area superficial do SAPO-34 sintetizado
com e sem revestimento de teflon, tanto antes quanto apds a etapa de calcinacéo. Os
prefixos 0 e 1 sdo utilizados para indicar, respectivamente, a auséncia ou presenca
do processo de calcinagao, bem como o uso do revestimento de teflon nas condi¢coes
avaliadas. As abreviagdes para as quatro combinagdes estudadas sdo: Oc-1t, 1c-1t,
Oc-0t e 1c-0t. Nesse contexto, "0Oc-1t" refere-se a amostra ndo calcinada e sintetizada
com teflon, sendo aplicavel analogamente as demais combinagdes. Os resultados
indicam que a presenga do revestimento de teflon influenciou negativamente a area
superficial do material, provavelmente em decorréncia de sua degradacdo sob as
severas condi¢gdes de sintese. Tal degradagdo pode ter promovido alteragdes na
estrutura do suporte, resultando em diminuicao da area superficial e obstrucao parcial
dos poros. Como consequéncia, 0 SAPO-34 Oc-1t apresentou uma area superficial de
277,5 m?/g, aproximadamente 52% inferior a do SAPO-34 0c-0t. No entanto, apds a
calcinagdo, o SAPO-34 1c-1t atingiu uma area superficial de 573,3 m?/g, valor
comparavel ao do SAPO-34 1c-0t, sugerindo que a calcinagdo contribuiu para a

remocao de residuos de teflon da superficie do material.

Para os resultados de fisissorgcao de nitrogénio, técnica usada para medir a area
superficial especifica dos materiais, estdo apresentados nas Tabelas 27 e 28, o
SAPO-34 apresentou a maior area superficial, seguido por Al,O3, e TiO,. O SAPO-34
impregnado com niquel apresentou uma redugdo de 68% na area superficial em
comparagao ao suporte ndo impregnado. A ordem decrescente de redugédo na area
superficial em relagdo ao valor inicial do suporte puro foi: Ni/Al,O; > NiMo/Al,O; >

CoMo/Al, O3, com reducdes de 53%, 44%, 33% e 15%, respectivamente.
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Tabela 27. Propriedades do suporte SAPO-34.

SAPO-34 Oc-1t  SAPO-34 1c-1t  SAPO-34 0c-0t SAPO-34 1c-0t

BET - area
277.5 m3g 573.3 m3g 535.4 m¥g 583.1 m¥g
superficial
Composigao atébmica média (% peso)

Al 20.0 21.2 21.4 24.6

C 13.6 1.9 14.0 1.5

@) 39.1 48.5 39.4 45.3

P 18.7 19.6 19.9 22.7

Si 8.4 8.6 5.3 5.9

Tabela 28. Caracteristicas superficiais de suportes puros e impregnados.

Parametro Ti02 A|203 Ni/A|203 COMO/A|203 NiMO/A|203 Ni/SAPO34

BET -area  108.3 288.5 135.6

o 2441 m3g 194.6 m?/g 185.6 m?/g
superficial m3/g m?/g m3/g

A difragcdo de raios X (XRD) (Figura B.1) confirmou a presenca das fases
cristalinas correspondentes a cada suporte do tipo SAPO-34 sintetizado (MINTOVA,
2016) (ARSTAD et al., 2016). A Figura 28 apresenta imagens de microscopia
eletrébnica de varredura (MEV) do SAPO-34 Oc-1t e 1c-1t, nas quais s&o visiveis
alteragdes estruturais decorrentes da degradacdo do Teflon durante o processo
hidrotérmico. As imagens de MEV do TiO, e do Al,O3 (Figura 29) ndo exibem uma
estrutura organizada como a observada no SAPO-34. O TiO, apresenta esferas

uniformes, em ampliacdo de 100 nm.

Oc-1t 1c-1t Oc-0t 1c-0t

Figura 28. Imagens de SEM-EDX da zedlita SAPO-34: (a) ndo calcinada com
Teflon (0c-1t), (b) calcinada com Teflon (1c-1t), (c) ndo calcinada sem Teflon (0c-0t)

e (d) calcinada sem Teflon (1c-0t).
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Figura 29. Imagens de SEM-EDX dos suportes TiO, e Al20s.

A Tabela 29 apresenta os valores de composicdo dos suportes em seus
estados puro e impregnado. Embora os calculos de impregnagéo tenham considerado
composi¢cdes metdlicas tedricas variando de 4-8 %peso para o niquel (Ni), os
resultados da analise da composigao atdmica apresentaram discrepancias em relagcao
aos valores tedricos. Isto pode estar relacionado a eficiéncia do processo de
impregnacao, perdas de material durante a sintese, capacidade de adsor¢ao ou tempo

de impregnacao.

Tabela 29. Composigao atdbmica média dos suportes puros e impregnados (%peso).

Al2Os; Ni/Al;O;3 NiMo/Al,O3;  CoMo/Al,Oz  TiO2 Ni/TiO2 SAPO34 Ni/SAPO34

Al 479 3741 33.7 321 24.6 23.3
C 5.7 25 1.5 1.9
Co 6.4

Mo 16.9 16.4

Ni 6.7 7.8 25 3.3
O 491 474 39.7 43.1 357 331 45.3 44 .4
P 22.7 215
Si 28 24 2.0 1.9 5.9 5.6

Ti 64.0 614
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5.3 Avaliagcao de matérias-primas e processo de HDT

As amostras de aguas e lodos residuais, previamente tratadas com solugéo de
H,SO, a 6% (v/v), foram submetidas a separagdo da fase organica contendo
compostos graxos. No entanto, mesmo apods repetidas tentativas, a fracdo oleosa
recuperada foi muito pequena, com pouca quantidade de material na superficie, como
ilustrado na Figura 30. A recuperacéao final foi de aproximadamente 10 gramas, a partir

de cerca de 6 kg de amostras provenientes da estagdo depuradora.

Figura 30. Fragéo oleosa das amostras de aguas e lodos residuais tratadas
com H,SO,.

O baixo rendimento pode estar relacionado a politicas locais de manejo de
residuos e maior conscientizagdo ambiental quanto a destinagdo adequada de 6leos
residuais. Na Espanha, assim como no Brasil, ttém-se intensificado campanhas
educativas e praticas de reciclagem que desestimulam o descarte inadequado de
oleos de cozinha.

A Tabela 30 apresenta os resultados da caracterizacdo das amostras de d6leo
pirolitico, antes e apdés o processo de HDT com os catalisadores NiMo/Al,O; e
CoMo/Al,O3. O d6leo pirolitico bruto apresentou um numero de bromo elevado (94,88),
indicando alta concentragdo de compostos insaturados. Apds o processo de HDT,
observou-se uma redugéo significativa desses valores, para 20,93 com o catalisador
CoMo/Al,O; e 14,87 com NiMo/Al,O;, evidenciando a eficacia de ambos na
hidrogenagao das insaturagdes. O catalisador NiMo/Al,O; mostrou-se mais eficiente

na reducdo do grau de insaturagao, refletindo em um produto mais saturado.
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Tabela 30. Resultados da caracterizagao do 6leo pirolitico, antes a apds o processo
de HDT com os catalisadores NiMo/Al,O; e CoMo/Al,Os.

Oleo pirolitico HDT com HDT com
Medicao Unidade
original NiMo/Al, O3 CoMo/Al, O
Numero de bromo - 94.88 14.87 20.93
Massa especifica kg/m? 771,12 785,56 785,70
Poder calorifico
MJ/kg 45,33 43,43 44,39

inferior

A massa especifica apresentou pequeno aumento apos o HDT, passando de
771,12 kg/m® para cerca de 785,6 kg/m®* em ambas as amostras tratadas,
possivelmente devido a maior compactagao pela saturagao das ligagcdées duplas. O
poder calorifico inferior apresentou leve reducgao, de 45,33 MJ/kg para valores entre
43,43 e 44,39 MJ/kg, mantendo-se em valores compativeis com combustiveis liquidos
comerciais como o do diesel fossil.

As amostras obtidas apds o processo de HDT apresentaram coloragao variando
entre caramelo e marrom translucido. No entanto, quando submetidas a baixas
temperaturas, apresentaram turbidez caracteristica de um ponto de nevoa elevado,
indicando a formagao de microcristais que comprometem a transparéncia do liquido.
(Figura 31.a). No dleo pirolitico tratado com o catalisador NiMo/Al,O3, observou-se a
formacao de duas fases (Figura 31.b). Uma fase superior e uma inferior, de menor
propor¢gao (menor ao 1% do volume total), com coloragdo mais escura. Essa

separacgao de fases pode estar associada com diferentes graus de saturagao.



142

a) b)
Figura 31. Amostras ap6s o HDT. (a) Turbidez observada a baixa

temperatura; (b) Separacéo de fases do 6leo pirolitico apés o HDT com NiMo/Al,Os.
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CAPITULO 6 — CONCLUSOES

O presente trabalho realizou uma avaliagdo integrada do HVO, abarcando
aspectos exergéticos e econdmicos, utilizando como base a simulagdo computacional
do processo de HDT do éleo de palma no software Aspen Plus. A pesquisa incluiu
também uma etapa experimental, voltada a sintese e caracterizac&o de catalisadores
bimetalicos para o processo de HDT de matérias-primas residuais. Os resultados
obtidos permitem tragar as seguintes conclusdes principais:

A analise exergoeconbmica, fundamentada na construgdo do diagrama
funcional e na metodologia do CMex, permitiu avaliar os custos de capital anualizados
e operacionais da planta de produc¢ao de HVO para uma producéo anual aproximada
de 86.545 ton/ano que equivale a 10.818,13 kg/h ou 8.438,14 L/h de HVO e com um
tempo de operagcdo de 8000 h/ano, considerando o produto principal (HVO) e
coproduto (hidrocarbonetos) segundo seus incrementos exergéticos.

Os resultados indicam baixa viabilidade econémica para a produgédo de HVO
nas condigbes avaliadas, com VPL predominantemente negativo e baixa
probabilidade de lucro nas simulagées de Monte Carlo. O preg¢o de venda do HVO
mostrou-se o principal fator de sensibilidade, exigindo valores acima dos histéricos
para atingir o break-even. O custo do dleo vegetal permanece como o maior
contribuinte do CMex, limitando a competitividade da rota. Mesmo cenarios otimistas
geram retornos modestos e pouco provaveis.

Assim, producdo de HVO requer reducao do custo das matérias-primas ou
instrumentos de politica publica para tornar-se competitiva. Incentivos
governamentais e a valorizagdo dos hidrocarbonetos coprodutos podem melhorar o
desempenho econdmico. A ampla incerteza observada reforca a necessidade de
maior maturidade tecnolégica e de estimativas financeiras com menor grau de
incertezas.

No que diz respeito a anadlise exergética, verificou-se que as maiores
irreversibilidades da planta concentram-se no reator (81,5%), devido a natureza das
reagdes quimicas, seguido pelas colunas de destilagdo (11,36%). Assim, melhorias
futuras na eficiéncia exergética devem priorizar esses equipamentos.

Na vertente experimental, o suporte SAPO-34 apresentou a maior area
superficial entre os materiais estudados, seguido por Al,O; e TiO,. A impregnacao

com niquel reduziu a area superficial, sobretudo para Ni/Al,O; (68%). As composi¢des
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atébmicas dos catalisadores impregnados apresentaram desvios em relagao as cargas
tedricas, possivelmente associados a eficiéncia do processo de sintese. Os resultados
confirmam que a escolha e a preparagao do catalisador influenciam diretamente a
atividade do HDT, indicando que catalisadores otimizados podem reduzir custos
operacionais e melhorar o rendimento global.

Quanto as matérias-primas e ao desempenho dos catalisadores no HDT,
observou-se baixa recuperagao da fragdo oleosa de aguas residuais. O 6leo pirolitico
bruto apresentou elevado indice de insaturagao, substancialmente reduzido apds o
HDT com NiMo/Al,O; e CoMo/Al,O3;, com superioridade do NiMo/Al,O3;. Apds o
tratamento, houve leve aumento da massa especifica e manutencdo do poder
calorifico inferior em niveis compativeis com combustiveis comerciais. No entanto,
foram observados problemas de estabilidade, como turvacao a baixas temperaturas e
separagao de fases no 6leo tratado com NiMo/Al,O3, indicando limitagdes de
qualidade do produto.

Do ponto de vista econdmico, o processo apresenta potencial, desde que haja
reducdo dos custos das matérias-primas e estratégias comerciais adequadas. Esses
resultados reforcam a relevancia de abordagens integradas, como a analise
exergoecondmica, para apoiar decisdes de investimento e orientar politicas publicas.
Em conjunto, os resultados evidenciam o potencial do HVO como biocombustivel, ao
mesmo tempo em que destacam os principais desafios técnicos e econdmicos que

precisam ser superados para sua produgao em escala industrial.

6.1 Pesquisas futuras

Futuras pesquisas devem se concentrar na reducéo das incertezas econémicas
e na otimizagdo dos processos cataliticos, a fim de garantir a viabilidade e a
sustentabilidade da cadeia produtiva do HVO. Devem ser direcionados esforgos para
a implementacao da planta de producdo de HVO em conjunto com uma planta de
refino de petréleo, o que permitiria possiveis redugcdes no custo de investimento.
Tendo em conta o impacto do reator de HDT no calculo das irreversibilidades do
processo, novas pesquisas podem focar esforgos na otimizagao da operagao desses

equipamentos.
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Figura A.1 — Distribuicao de frequéncia dos pregos maximos de
revenda do diesel féssil no periodo de janeiro de 2022 a julho de 2025.

Fonte: Elaborado pela autora, com base em ANP (2025).
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APENDICE B
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Figura B.1. Difragdo de raios X (XRD) do suporte SAPO-34 para 1c-1t, 1¢c-0t Oc-1t e Oc-0t.



