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RESUMO 

O aumento populacional e a industrialização apresentam o desafio de fornecer mais energia com 

menos emissões de gases de efeito estufa. Nesse contexto, o hidrogênio se destaca como um dos mais 

promissores vetores energéticos, além de ser essencial na produção de amônia, metanol, aço, produtos 

da indústria de vidro, entre outros. Este estudo tem como objetivo analisar o potencial técnico, 

econômico e ambiental da produção de hidrogênio a partir de fontes de energia renováveis no estado de 

Minas Gerais. O primeiro processo analisado foi a gaseificação de resíduos de biomassa. Para isso, 

foram consideradas as 66 microrregiões de Minas Gerais na análise de nove diferentes resíduos 

selecionados, sob distintas condições de agentes gaseificantes e com possibilidade de aprimoramento 

dos gases. Para tal, foi desenvolvido um modelo de equilíbrio químico baseado na minimização da 

energia livre de Gibbs, validado para condições de gaseificação com ar, oxigênio puro e mistura de ar e 

vapor. Além disso, uma simulação de Monte Carlo sobre a análise econômica e uma análise de ciclo de 

vida foram empregadas para o processo de gaseificação. O segundo processo avaliado foi a eletrólise do 

tipo PEM (membrana de troca de prótons) a partir de fontes renováveis. A eletrólise foi modelada e, 

após a validação do modelo, foram realizadas análises de sensibilidade para determinar os pontos 

operação que maximizam a produção de H₂. Com os pontos de máxima produção determinados para os 

processos de eletrólise e gaseificação, realizou-se uma análise econômica, utilizando o custo nivelado 

de produção do hidrogênio (LCOH) como métrica. Os principais resultados indicaram que, na 

gaseificação, o maior potencial teórico de produção em Minas Gerais foi obtido para os resíduos de 

cana-de-açúcar, representando 82% do total. Apenas nove microrregiões do estado concentraram cerca 

de 80% desse potencial. O potencial econômico foi avaliado em três cenários de recolhimento e uso dos 

resíduos, destacando-se Frutal e Uberaba como as microrregiões com melhores perspectivas 

econômicas, alcançando valores inferiores a 3 US$/kg de hidrogênio sob condições otimistas de uso dos 

resíduos em todos os cenários de agente gaseificante. Na simulação de Monte Carlo, os parâmetros de 

entrada que mais influenciaram o LCOH na gaseificação foram: taxa mínima de atratividade, fator de 

recuperação de resíduos, CAPEX (despesas de capital), CEPCI (índice de custo de planta de engenharia 

química) e impostos locais. A análise de ciclo de vida evidenciou que o uso dos gases de purga do PSA 

(adsorção por oscilação de pressão) na gaseificação é ambientalmente necessário e que as emissões do 

processo ficaram abaixo de 2,44 kgCO₂eq/kgH que é considerado baixo segundo a Lei 14.948, de 2024, do 

código brasileiro. Para a eletrólise, verificou-se que a exigência de pureza do hidrogênio implica um 

aumento considerável do custo nivelado. Além disso, a adição de módulos de eletrólise gerou um efeito 

de economia de escala mais significativo para baixas capacidades. Constatou-se, ainda, que a geração 

de potência própria não consegue competir com as tarifas de leilão da mesma fonte, para ambos solar e 

eólica, pois estas se beneficiam de economias de escala, resultando em custos mais baixos. 

 

Palavras-chave: Hidrogênio, Gaseificação de biomassa, Eletrólise tipo PEM, Minas Gerais.  



 

 

ABSTRACT 

Population growth and industrialization present the challenge of providing more energy with 

fewer greenhouse gas emissions. In this context, hydrogen stands out as one of the most promising 

energy carriers, in addition to being essential for the production of ammonia, methanol, steel, glass 

industry products, among others. This study aims to analyze the technical, economic, and 

environmental potential of hydrogen production from renewable energy sources in the state of Minas 

Gerais. The first process analyzed was biomass residue gasification. For this, the 66 microregions of 

Minas Gerais were considered in the analysis of nine selected types of residues, under different 

gasifying agent conditions and with the possibility of gas upgrading. A chemical equilibrium model 

based on Gibbs free energy minimization was developed for this purpose, validated under gasification 

conditions with air, pure oxygen, and air-steam mixtures. Additionally, a Monte Carlo simulation was 

applied for the economic analysis, along with a life cycle assessment (LCA) of the gasification process. 

The second process evaluated was proton exchange membrane (PEM) electrolysis powered by 

renewable sources. The electrolysis process was modeled and, after model validation, sensitivity 

analyses were carried out to determine the operating points that maximize hydrogen production. With 

the maximum production points defined for both the electrolysis and gasification processes, an 

economic analysis was performed using the Levelized Cost of Hydrogen (LCOH) as a metric. The main 

results indicated that, in the case of gasification, the highest theoretical hydrogen production potential 

in Minas Gerais was obtained from sugarcane residues, representing 82% of the total. Only nine 

microregions concentrated about 80% of this potential. The economic potential was evaluated under 

three residue collection and usage scenarios, with Frutal and Uberaba standing out as the regions with 

the best economic prospects, reaching LCOH values below US$3/kg of hydrogen under optimistic 

waste utilization conditions across all gasifying agent scenarios. In the Monte Carlo simulation, the 

input parameters that most influenced the LCOH in gasification were: minimum attractive rate of 

return (MARR), residue recovery factor, capital expenditures (CAPEX), Chemical Engineering Plant 

Cost Index (CEPCI), and local taxes. The life cycle assessment indicated that using the purge gas from 

the PSA (Pressure Swing Adsorption) process in gasification is environmentally necessary, and that 

the process emissions were below 2.44 kgCO₂eq/kgH₂, which is considered low according to Law 

14,948 of 2024, from the Brazilian code. For electrolysis, it was found that hydrogen purity 

requirements considerably increase the levelized cost. Furthermore, the addition of electrolysis 

modules showed a more significant economy of scale effect at lower production capacities. It was also 

found that self-generation of electricity cannot compete with auction-based tariffs from the same 

renewable sources (solar and wind), as these benefit from economies of scale, resulting in lower costs. 

 

 

Keywords: Hydrogen, Biomass gasification, PEM electrolysis, Minas Gerais.  
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1 INTRODUÇÃO 

O contínuo aumento populacional e da industrialização no mundo carrega consigo uma demanda 

cada vez maior por energia. Além disso, os efeitos das mudanças climáticas, resultantes das emissões 

de gases na atmosfera ao longo de mais de um século, têm se tornado mais frequentes. Isso tem levado 

a economia global a buscar soluções limpas para a produção e distribuição de energia. E mesmo 

desconsiderando os efeitos ambientais do uso de combustíveis fósseis, outro fato que não pode ser 

ignorado é quanto a finitude do petróleo, carvão mineral e todos os outros combustíveis fósseis cuja 

dependência acarretaria em crises econômicas cada vez mais severas em um mundo que não buscou 

alternativas sustentáveis. 

Entre as diferentes alternativas atuais para mitigar as possíveis crises energéticas e ambientais do 

futuro está o uso do hidrogênio diatômico. O hidrogênio possui o potencial de substituir outros 

combustíveis, tem alto teor de energia gravimétrica, pode ser produzido por métodos renováveis, é um 

recurso basicamente ilimitado e um dos vetores energéticos mais limpos. O uso do hidrogênio, seja por 

combustão direta ou em células combustível, produz somente vapor de água como subproduto. Aliado 

a esse aspecto, o uso do hidrogênio, como potencial fonte de energia ou vetor energético de fontes 

renováveis, tornou-se um objetivo estratégico de vários governos e empresas ao redor do mundo (EPE, 

2021). Sendo uma fonte economicamente acessível, confiável e ambientalmente amigável, o uso do 

hidrogênio vem ganhando cada vez mais espaço no mercado mundial. Há previsões que estimam um 

significativo crescimento do mercado do hidrogênio nos próximos anos, podendo alcançar valores de 

US$ 160 bilhões em 2026 (GLOBAL MARKET INSIGHTS, 2020) a US$ 257,9 bilhões em 2028 

(MARKETS AND MARKETS, 2023). 

Mesmo com essas diversas vantagens e oportunidades que o uso do hidrogênio tem como insumo 

de produção e no ramo de energia, ainda há muitos desafios que precisam ser vencidos e que exigirão 

inovação e desenvolvimento tecnológico. 

Embora o hidrogênio não seja tóxico, é extremamente inflamável, possui uma velocidade de 

chama laminar e de propagação significantemente mais altas que a dos outros combustíveis fósseis 

como a gasolina ou diesel (CHEN et al., 2023). Além disso, o hidrogênio possui uma alta faixa de 

inflamabilidade e reduzida energia de ignição. O reduzido tamanho molecular do hidrogênio favorece 

sua difusão em materiais, como ligas de aço, o que acarreta na fragilização dos mesmos. Também, pelo 

mesmo motivo, é capaz de infiltrar-se em fissuras microscópicas de tubulações, criando tensões locais 

e viabilizando o surgimento de vazamentos. A segurança em processos de produção de hidrogênio é 

uma prioridade (YANG et al., 2021). 

Outro grande desafio do uso do hidrogênio como combustível é o seu armazenamento. O 

hidrogênio em seu estado gasoso, sob as condições normais de temperatura e pressão, possui uma massa 

específica muito baixa (0,0899 g/L) e, por isso, baixa densidade energética. Por outro lado, o hidrogênio 
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exibe o mais alto poder calorífico por unidade de massa entre todos os combustíveis conhecidos. A 

forma mais comum de armazenamento é em tanques altamente pressurizados que acabam ficando 

limitados pelas restrições construtivas e seus custos de produção, operação e manutenção. Apesar disso, 

em sua forma líquida, o hidrogênio alcança uma alta densidade energética (8,5 MJ/L) e carrega consigo 

vantagens como um armazenamento compacto e leve. À pressão ambiente, o hidrogênio para se 

liquefazer precisa ser resfriado à temperatura 21,2 K (-251,95 °C). Como medida de segurança, o 

hidrogênio líquido precisa ser armazenado em local aberto, pois possui uma temperatura crítica de 33 

K, ou seja, acima dessa temperatura não há aumento de pressão que possa liquefazer o gás. Outras 

formas de armazenamento do hidrogênio são a adsorção em materiais com grande área superficial 

específica, adsorção em vacâncias intersticiais de metais (pode ser feito a condições ambientes de 

temperatura e pressão), por ligações covalentes e compostos iônicos e, por fim, através da oxidação de 

metais reativos como lítio, sódio, magnésio, zinco, alumínio com água (MORADI e GROTH, 2019). 

Utilizam-se diferentes métodos para se produzir hidrogênio em grandes escalas. Começando com 

métodos baseados em combustíveis fósseis: Quase metade do hidrogênio produzido no mundo todo é 

derivado do gás natural geralmente pela reforma a vapor do metano, 30% é produzido de óleos derivados 

do petróleo que são primariamente consumidos na aplicação de processos nas refinarias, 19% é 

produzido do carvão que geralmente é utilizado na produção e amônia e somente 4% da produção de 

hidrogênio vem da eletrólise da água. A produção do hidrogênio por gaseificação do carvão é o método 

mais antigo de produção do gás e, de modo geral, se baseia na trituração ou pulverização do carvão, 

tanto seco ou em pasta, para ser então misturado com um oxidante. O carvão é aquecido a temperaturas 

superiores a 900 °C alcançando o estado gasoso para que a mistura com o oxidante e o vapor possa 

acontecer (KAYFECI, KEÇEBAŞ E BAYAT, 2019). 

Existe vários métodos diferentes de produção de hidrogênio através do gás natural (metano), mas 

o único comercialmente utilizado é a reforma a vapor do metano (ACAR E DINCER, 2019). Esse 

método se baseia na reação química endotérmica entre o vapor e o metano como reagentes para gerar 

como produtos monóxido de carbono e hidrogênio diatômico. As condições necessárias para essa reação 

são temperaturas entre 700 e 1000 °C e pressões de 3 a 25 bar no reator com catalizadores como o de 

cobre-níquel (KAYFECI, KEÇEBAŞ E BAYAT, 2019). 

Outro método baseado em combustíveis fósseis é a produção a partir do gás liquefeito de petróleo 

(GLP). Esse gás é primariamente composto de butano e propano além de outros hidrocarbonetos como 

o propileno, pentano, isobutano, etilenos e butilenos (MALAIBARI, 2014). A maneira como o 

hidrogênio é produzido na reforma a vapor do GLP é praticamente a mesma utilizada na produção por 

meio do gás natural. O processo pelo qual o GLP passa, começa com o aquecimento até 

aproximadamente 380 °C, seguido pela purificação através de catalisadores metálicos (KAYFECI, 

KEÇEBAŞ E BAYAT, 2019). Os catalisadores utilizados variam entre diferentes tipos, desde baseados 

em níquel até metais nobres como ródio, ruténio, paládio em óxido de alumínio, óxido de cério e óxido 
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de magnésio sem níquel (MALAIBARI, 2014). O gás resultante da purificação é misturado com vapor 

e aquecido até 480 °C para então passar por um catalizador de níquel gerando como produtos da reação 

hidrogênio e monóxido de carbono. 

A nafta, a gasolina e o metanol também podem ser utilizados na produção de hidrogênio. No 

entanto, o uso de combustíveis fósseis é por si só um dos motivos dos esforços de transição para o 

hidrogênio. Portanto, uma das alternativas limpas é a produção de hidrogênio pela separação da 

molécula de água. A maior vantagem da produção do hidrogênio pela água é que a sua queima é 

completamente renovável, ou seja, o hidrogênio é retirado da água e reconvertido na mesma após seu 

uso através da combustão ou por células de combustível. Há atualmente uma série de métodos para a 

produção de hidrogênio pela água como a eletrólise de alta e baixa temperatura, fotoeletrólise, 

decomposição térmica, processos fotobiológicos e outros métodos termoquímicos. 

A eletrólise é o processo químico de oxirredução que ocorre pela passagem de uma corrente 

elétrica. Um eletrolisador geralmente é constituído de um anodo e um catodo imersos em um eletrólito 

e, conforme a água é separada, hidrogênio é produzido no catodo e oxigênio no anodo. À medida que 

novas tecnologias e materiais evoluem ao longo do tempo, espera-se que os vários tipos de 

eletrolisadores ganhem cada vez mais espaço de destaque na produção de hidrogênio. Os eletrolisadores 

são classificados de acordo com o meio iônico entre seus eletrodos e os principais tipos são: os alcalinos, 

no qual uma solução aquosa de hidróxido de potássio (KOH) opera como eletrólito, os de membrana 

polimérica ou membrana de troca de prótons (PEM), que são caracterizados por possuir um condutor 

iônico sólido em forma de uma membrana de polímero e os eletrolisadores de óxido sólido (SOE) que 

possuem como mediador iônico um material cerâmico sólido (ACAR E DINCER, 2019). 

Outra forma de decomposição da molécula de água é através de altas temperaturas 500 a 2000 °C 

através de um ciclo de reações químicas. As altas temperaturas necessárias podem ser geradas a partir 

de concentradores solares ou através de calor remanescente de reatores nucleares. Dois exemplos de 

ciclos termoquímicos de dissociação da água são o ciclo térmico "direto" de dois estágios com óxido de 

cério e o ciclo "híbrido" com cloreto de cobre. Normalmente, os ciclos diretos são menos complexos, 

com menos etapas, mas exigem temperaturas de operação mais elevadas em comparação aos ciclos 

híbridos, que são mais complexos. Essa forma termoquímica, por se tratar de um ciclo fechado, consome 

apenas água para a produção do hidrogênio (US DEPARTMENT OF ENERGY, 2021). Os reagentes 

utilizados nessas reações podem ser reutilizados repetidamente. O processo da separação da água 

acontece em três etapas: a produção do oxigênio, a produção do hidrogênio e a reciclagem dos reagentes 

utilizados nas etapas anteriores (KAYFECI, KEÇEBAŞ E BAYAT, 2019). 

Estritamente por temperatura e dissociação química, existe a separação da água por termólise. A 

termólise ou decomposição térmica é a reação química em que uma substância é decomposta em outras 

substâncias a partir de um aumento de sua temperatura. É, portanto, uma reação endotérmica já que 

requer entrada de calor para que possa ocorrer. Cada substância requer uma determinada temperatura 
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para que a reação aconteça. No caso da água, para que a reação de dissociação chegue próximo ao 

máximo, a temperatura precisa ultrapassar 2500 K. Sob uma pressão de 100 kPa e temperatura de 3000 

K, o grau de dissociação da água alcança 65% (ACAR E DINCER, 2019). 

Mais uma forma de produção de hidrogênio é por meios biológicos como a biofotólise, 

fotofermentação e fermentação escura. Esses métodos são caracterizados pela presença de organismos 

vivos, como bactérias e algas, e o uso de seus processos biológicos metabólicos para a produção do 

hidrogênio. 

A biofotólise se caracteriza pela necessidade de luz incidente sobre os organismos como energia 

motora dos seus processos biológicos. A produção de hidrogênio através da biofotólise pode ocorrer de 

duas formas, dependendo da maneira como a luz é irradiada durante o processo de evolução do 

hidrogênio. Algumas espécies de alga verde possuem uma enzima chamada hidrogenase reversível, o 

que permite que elas sejam utilizadas na biofotólise direta. Essa hidrogenase desempenha um papel 

importante no metabolismo anaeróbico, que ocorre na ausência de oxigênio, catalisando a oxidação 

reversível do hidrogênio diatômico. Entre as diversas espécies de algas verdes, a Chlamydomonas 

reinhardtii mostrou uma eficiência de conversão de cerca de 22% da energia solar em hidrogênio 

diatômico sob condições de luz de baixa intensidade e baixa pressão parcial de oxigênio (menos de 

0,1%). No entanto, na prática, manter uma pressão parcial de oxigênio tão baixa é quase impossível 

devido às grandes quantidades de gás e energia necessárias para remover o oxigênio produzido pela 

alga. Para superar esse desafio, foram sugeridas algumas abordagens. Uma delas é a criação de algas 

por meio de engenharia genética, tornando-as mais tolerantes ao oxigênio. Outra proposta é inibir a 

evolução do oxigênio durante o processo. Além disso, foi aventada a possibilidade de introduzir 

proteínas que se ligam ao oxigênio, ajudando a lidar com o problema do acúmulo desse gás durante a 

biofotólise (NTAIKOU, 2021). Já a biofotólise indireta acontece em duas etapas que são a produção 

fotossintética de açucares mais oxigênio e a fermentação desses mesmos carboidratos para a produção 

do hidrogênio (VEERAVALLI ET Al, 2019). 

A fotofermentação é processo pelo qual uma bactéria fotosintetizante utiliza cadeias curtas de 

ácidos carboxílicos como ácido acético ou ácido succínico como doadores de elétrons e produzem 

hidrogênio diatômico durante metabolismo (VEERAVALLI ET Al, 2019). Com bactérias 

fotossintéticas roxas ou bactérias redutoras de sulfato, a produção depende apenas de luz e ácidos 

orgânicos na presença de nitrogenase sob condições insuficientes de oxigênio (KAYFECI, KEÇEBAŞ 

E BAYAT, 2019). A nitrogenase é uma enzima que utiliza o dinitrogênio (N2) para produzir amônia 

(NH3). As principais bactérias fotossintetizantes são Rhodospirillum rubrum, Rhodobacter sphaeroides, 

Rhodopseudomonas palustris, Rhodopseudomonas capsulate, entre outras. 

A fermentação escura ocorre em condições anaeróbicas, sem luz, e tem vantagens em relação à 

fotofementação: é mais fácil de conduzir e controlar, não requer luz, possui maior rendimento de 

hidrogênio relativo a fotofermentação, é estável e viável para a industrialização, tem custos operacionais 
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menores e pode usar diversas fontes de carbono, como resíduos orgânicos e águas residuais 

(BOSHAGH, ROSTAMI e MOAZAMI, 2023). 

A última das principais formas é a gaseificação de resíduos de biomassa. A gaseificação é um 

processo de conversão termoquímica que transforma combustíveis sólidos ou líquidos em um gás 

sintético, conhecido como gás de síntese. Esse processo é geralmente realizado a altas temperaturas 

(entre 700 °C e 1200 °C), em presença limitada de oxigênio, o que resulta em uma mistura de gases, 

incluindo hidrogênio, monóxido de carbono, dióxido de carbono, metano e outros hidrocarbonetos. 

Quanto a utilização de resíduos de biomassa, uma grande vantagem é o potencial neutro quanto a 

emissão de carbono dado o ciclo de vida de produção desses materiais. Além disso, em países como o 

Brasil, existe a vantagem da alta disponibilidade desses insumos (MOTTA et al., 2022). 

Considerando a crescente tendência global em transitar para o uso de energias renováveis e o 

papel fundamental do hidrogênio nesse cenário, este estudo tem como objetivo analisar os potenciais de 

produção e os impactos ambientais associados de diferentes processos de produção de hidrogênio por 

fontes renováveis. O foco desse trabalho será na produção de hidrogênio por meio da gaseificação de 

resíduos de biomassa e na eletrólise a partir de fontes de energia renováveis. 

 

1.1 Objetivos 

 

Este trabalho tem como objetivo determinar o potencial técnico econômico e ambiental da 

produção de hidrogênio por meio de diferentes processos de produção que utilizam energias renováveis 

no estado brasileiro de Minas Gerais. Estes processos são a gaseificação de resíduos de biomassa e a 

eletrólise a partir de fontes de energia renováveis com foco em energia solar e eólica. 

 

1.1.1 Objetivos Específicos 

 

• Desenvolvimento de modelos que sejam capazes de simular de forma suficientemente acurada os 

processos de produção de hidrogênio a partir da gaseificação de resíduos de biomassa e da 

eletrólise a partir de fontes de energia solar e eólica em todas as condições e cenários propostos; 

• Validação dos modelos desenvolvidos com os resultados de outros modelos e com os resultados 

experimentais da literatura em todas as condições de análise propostas; 

• Otimização por meio de diferentes métodos com intuito de se encontrar os pontos de operação 

que maximizam a produção de hidrogênio em todos os cenários e condições estabelecidos; 

• Coleta de dados correspondentes a disponibilidade de energia ou insumos nas diferentes regiões 

de Minas Gerais para a determinação do potencial teórico de produção; 

• Análise econômica no ponto de operação que maximiza a produção de hidrogênio em distintas 

condições e cenários de análise; 



21 

 

• Análises de risco para a compreensão global das condições de implementação das tecnologias 

analisadas e análises de sensibilidade para o entendimento do peso e influência dos diferentes 

parâmetros nos potenciais de produção de hidrogênio. 

• Avaliação do impacto ambiental considerando todo o ciclo de vida de produção dos processos. 

 

1.2 Justificativa 

 

O estudo proposto tem como objetivo investigar o potencial de produção de hidrogênio em Minas 

Gerais, uma vez que o hidrogênio emergiu como uma fonte promissora de energia limpa e renovável 

com amplas aplicações em diversos setores industriais e de mobilidade. Diante do cenário mundial de 

transição energética e preocupações crescentes com as mudanças climáticas, o hidrogênio representa 

uma alternativa viável para mitigar a dependência de combustíveis fósseis e reduzir significativamente 

as emissões de gases de efeito estufa. 

Minas Gerais é um estado brasileiro com uma economia diversificada e um extenso potencial de 

recursos naturais. Sua rica diversidade energética, incluindo fontes renováveis como a solar, eólica e 

biomassa, torna o estado especialmente adequado para explorar a produção de hidrogênio verde, obtido 

através do processo de eletrólise da água utilizando energia elétrica proveniente de fontes limpas e 

renováveis e da gaseificação de resíduos de biomassa. 

A compreensão do potencial de produção de hidrogênio em Minas Gerais é crucial para o 

planejamento estratégico do estado em relação à sua matriz energética, atração de investimentos em 

tecnologias de produção e infraestrutura associada ao hidrogênio, além de fomentar a criação de 

políticas públicas que estimulem o desenvolvimento sustentável da indústria do hidrogênio. 

A pesquisa também permitirá identificar e mapear os recursos e fatores locacionais favoráveis 

para a implantação de projetos de produção de hidrogênio, bem como as possíveis sinergias com setores 

já estabelecidos na região. 

Com base nessa justificativa, a investigação do potencial de produção de hidrogênio em Minas 

Gerais é de extrema relevância para alinhar o estado com as tendências globais de transição energética, 

promover a sustentabilidade ambiental e econômica, bem como impulsionar a inovação tecnológica e a 

competitividade regional. Os resultados obtidos a partir deste estudo têm o potencial de orientar decisões 

estratégicas e políticas públicas que visem o crescimento sustentável do setor energético, consolidando 

Minas Gerais como uma referência nacional e internacional na produção de hidrogênio verde e suas 

aplicações inovadoras. 

 

1.3 Estrutura do Trabalho 

 

Este trabalho é dividido em sete capítulos conforme descritos a seguir: 
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• Capítulo 1 – Introdução: apresenta uma contextualização do uso do hidrogênio e as mudanças 

atuais de paradigma que estão trazendo de volta o interesse por sua produção, sobre os desafios 

de produção e sobre as diferentes tecnologias para a produção de hidrogênio. Em seguida, 

descreve os objetivos e a justificativa desse estudo; 

• Capítulo 2 – Revisão Bibliográfica: Esta seção inicia com uma apresentação sobre a região 

geográfica analisada, seguida de uma revisão dos processos de gaseificação, incluindo os 

diferentes modelos utilizados para sua descrição e os principais componentes de uma planta de 

gaseificação. Em seguida, aborda o processo de eletrólise, destacando seus principais tipos. Por 

fim, a seção conclui com uma breve explicação sobre otimização, análise de ciclo de vida e análise 

de Monte Carlo. 

• Capítulo 3 – Metodologia: Esta seção detalha todas as equações que compõem o modelo da 

gaseificação, bem como o método de equilíbrio químico utilizado para sua resolução. Além disso, 

descreve o processo de seleção dos resíduos de biomassa utilizados, incluindo os parâmetros 

necessários para a análise. Também são apresentadas as estimativas de custo dos equipamentos, 

as premissas adotadas para a análise econômica e os pressupostos considerados na simulação de 

Monte Carlo. A abordagem utilizada para a análise do ciclo de vida do processo de produção de 

hidrogênio via gaseificação de resíduos de biomassa é detalhada. Adicionalmente, são fornecidas 

as informações utilizadas para a definição de uma célula PEM e de uma pilha de células típica, 

destacando os pontos de operação que maximizam a produção. Por fim, a planta de eletrólise 

considerada é descrita, juntamente com os dados empregados para estimar os custos dos 

componentes do processo, incluindo as informações econômicas referentes às plantas solar 

fotovoltaica e eólica. 

• Capítulo 4 – Resultados: Esta seção apresenta a validação do modelo de equilíbrio químico para 

todas as condições em que será posteriormente utilizado. Em seguida, são expostos os resultados 

das otimizações para cada um dos resíduos, considerando diferentes condições de agentes 

gaseificantes. Também é realizada uma análise da otimização ao incluir o aprimoramento de 

gases. Os resultados da gaseificação incluem a análise do potencial técnico de produção, do 

potencial econômico, da análise de Monte Carlo aplicada à métrica econômica escolhida e da 

análise ambiental por meio da Análise de Ciclo de Vida (ACV). Na sequência, é apresentada a 

validação do modelo de eletrólise, juntamente com a definição do ponto de operação que 

maximiza a produção de hidrogênio. Por fim, são avaliados os potenciais técnicos e econômicos 

da eletrólise em uma ampla variedade de cenários. 

• Capítulo 5 – Conclusões: sintetização dos principais resultados observados no estudo.  

• Capítulo 6 – Recomendações de Trabalhos Futuros: indicações para continuidade da pesquisa 

desenvolvida; 

• Capítulo 7 – Referências Bibliográficas: lista com as referências utilizadas na elaboração deste 
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estudo. 

 

 

  



24 

 

2 REVISÃO BIBLIOGRÁFICA 

A seguir será apresentado uma revisão bibliográfica sobre a região geográfica escolhida pelo 

estudo, sobre o processo de gaseificação e sobre a eletrólise. Também será explicado sobre alguns 

fundamentos de análises utilizadas neste trabalho. 

 

2.1 Região Geográfica da Análise 

 

O estado brasileiro de Minas Gerais (Figura 1) faz parte das 27 unidades federativas do país. É o 

segundo estado brasileiro em número de habitantes e é o quarto em área territorial. Divido em 12 

mesorregiões, 66 microrregiões e 853 municípios. Para este trabalho, a escala de análise escolhida foi a 

de microrregião, permitindo uma visão geral do potencial ao longo do estado e para que haja uma oferta 

suficientemente viável de resíduos de biomassa em uma área passível de recolhimento. 

 

Figura 1 - Minas Gerais dividida em microrregiões 

 

Fonte: Elaborada pelo Autor. 

 

Minas Gerais também é o estado com o maior número de munícipios e, com 586.528 km², ocupa 

o quarto lugar em área. É um dos estados de maior produção agrícola nacional. Segundo Ministério da 
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Agricultura e Pecuária (2024), o Brasil deve alcançar um valor bruto de produção agropecuária para a 

safra 2024/2025 de R$ 1,31 trilhão, sendo esse valor 7,6% maior que no ano anterior graças 

principalmente a produção de café, cana de açúcar, algodão, milho e soja. Minas Gerais é o quinto estado 

que mais contribuiu para esse valor sendo o estado que mais produziu café no país. 

Levando em consideração esses fatores, Minas Gerais se torna um grande candidato para a 

produção de hidrogênio por gaseificação de resíduos de biomassa e cujo potencial merece ser 

investigado. 

 

2.2 Gaseificação e Principais Tipos de Gaseificadores 

 

A gaseificação é um processo termoquímico que converte um combustível sólido ou líquido em 

um gás combustível, chamado de gás de síntese, que pode ser utilizado para gerar eletricidade, produzir 

produtos químicos, combustíveis sintéticos e fertilizantes. É um processo que ocorre sob altas 

temperaturas e quantidades baixas de oxigênio. Durante a gaseificação, o material é submetido a um 

fluxo de um agente oxidante, como ar ou oxigênio puro, com ou sem a adição vapor superaquecido. Os 

principais gases que compõem o gás de síntese são o monóxido de carbono (CO), dióxido de carbono 

(CO2), metano (CH4), o hidrogênio (H2), hidrocarbonetos leves como o propano e o etano, e pesados 

como o alcatrão, nitrogênio (N2), gás sulfídrico (H2S) e ácido clorídrico (HCl) (MOLINO; CHIANESE 

e MUSMARRA, 2016). 

A Tabela 1 apresenta as principais reações químicas que compõem o processo de gaseificação.  

 

Tabela 1 - Principais reações da gaseificação 

Reações Homogêneas 

Combustão Parcial do CO CO + 0,5O2 → CO2 + 283 kJ/mol 

Combustão do H2 H2 + 0,5O2 → H2O + 242 kJ/mol 

Deslocamento gás-água (WGS) CO + H2O → CO2 + H2 + 41 kJ/mol 

Reforma do Metano CH4 + H2O → CO + 3H2 - 206 kJ/mol 

Reações Heterogêneas 

Combustão Completa C + O2 → CO2 + 394 kJ/mol 

Combustão Parcial C + 0,5O2 → CO + 111 kJ/mol 

Boudouard C + CO2 → 2CO - 172 kJ/mol 

Water-gas C + H2O → CO + H2 - 131kJ/mol 

Metanação do Carbono C + 2H2 → CH4 + 75 kJ/mol 

Reações de Formação do H2S e NH3 

Formação do H2S H2 + S → H2S 

Formação do NH3 3H2 + N2 → 2NH3 

 

De acordo com Mitianiec (2023) e Cortazar et al. (2023), os estágios do processo de gaseificação 

ocorrem da seguinte maneira: 
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1 Secagem: Ocorre sob temperaturas inferiores a 150 °C. A umidade contida na biomassa evapora 

liberando vapor; 

2 Pirólise: uma vasta gama de voláteis é liberada da biomassa seca. Esse processo ocorre entre 

temperaturas de 125 a 500 °C. Esses voláteis podem ser divido entre: a) espécies leves de voláteis: 

CH4, C2H6, H2O, H2, H2S, CO2, CO etc, b) espécies voláteis pesadas: alcatrão, que pode se 

apresentar como sólido ou líquido a temperatura ambiente e c) uma fase sólida de carvão. 

3 Combustão: na presença de oxigênio, os produtos da pirólise irão passar por reações químicas 

heterogêneas. Nessa etapa ocorre a liberação de calor nas reações de combustão parcial e completa 

que são utilizadas nas reações endotérmicas de pirólise e redução; 

4 Redução: o carbono fixo contido nas espécies reage nas chamadas reações químicas homogêneas 

com o vapor, gás hidrogênio, monóxido de carbono e oxigênio. Essa etapa ocorre na região de 

redução no reator; 

 

Existem diversos tipos de gaseificadores, cada um com características únicas que variam de 

acordo com o agente gaseificante utilizado, a temperatura e pressão do processo, o método de transporte, 

a forma de adição de calor e o material do leito utilizado. 

Os gaseificadores de leito fixo são definidos pelas partículas do combustível permanecerem no 

leito até o fim do processo. Esse tipo de gaseificador permite a queima de partículas de combustível 

maiores, sendo necessário um tamanho médio inferior a 51 mm (SALAM et al., 2018). Entre os 

gaseificadores de leito fixo estão o Updraft, Downdraft, Crossflow, Open-Core (Figura 2). Os tipos 

Updraft, Downdraft, Crossflow são classificados de acordo com a direção do agente gaseificante e 

combustível no reator. São reatores de projeto e fabricação simples e operam, usualmente, em plantas 

térmicas de baixa (10 kW) até alta escala (10 MW) (TEZER et al., 2022). 
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Figura 2 - Esquema dos gaseificadores de leito fixo 

 

Fonte: Adaptado de Tezer et al. (2022) 

 

Nos gaseificadores updraft, o agente oxidante entra por baixo do reator seguindo em 

contracorrente ao combustível adicionado no topo. Os gases de síntese produzidos deixam o reator pelo 

topo auxiliando os processos de secagem e pirólise devido ao calor produzido na região de combustão 

parcial. (MISHRA e UPADHYAY, 2021). As principais vantagens desses gaseificadores são o baixo 

custo de investimento, estrutura simples, fácil manutenção, alta eficiência térmica devido a baixa 

temperatura dos gases que deixam o gaseificador (200 a 400 °C) e baixa queda de pressão (SALAM et 

al., 2018). Por outro lado, possuem baixa eficiência de síntese de gás, são difíceis de serem iniciados, 

baixa capacidade de gaseificação e alta sensibilidade quanto a produção de alcatrão (TEZER et al., 

2022). 

Os gaseificadores downdraft funcionam de forma oposta aos updraft. O agente oxidante é 

adicionado na parte lateral do reator e o gás de síntese deixa o reator pela parte inferior. Por 

consequência, esses gaseificadores são comumente chamados também de co-corrente (MISHRA e 
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UPADHYAY, 2021). Devido essa configuração, a produção de alcatrão é baixa pois o gás contendo o 

alcatrão é obrigado a passar pela zona de combustão. O gás de síntese nesse processo carrega consigo 

grandes quantidades de cinzas e material particulado. São utilizados comumente em geração de 

potências de pequena a médias escalas (TEZER et al., 2022). O gás deixa o gaseificador com 

temperaturas de aproximadamente 700 °C (SALAM et al., 2018). 

Nos gaseificadores crossflow, o combustível é adicionado no topo do reator e o agente 

gaseificante é alimentado em um tubo lateral. O gás produzido sai no lado oposto ao agente gaseificante 

e, por isso, esses gaseificadores também são chamados de sidedraft. Temperaturas de mais de 1500 °C 

são atingidas na região de combustão parcial. O gás produzido por esse tipo de gaseificador é 

caracterizado por altas quantidades de monóxido de carbono e baixas quantidades de hidrogênio 

diatômico e metano (WATSON et al., 2018). As principais vantagens desses gaseificadores são: i) 

possuem menor produção de alcatrão, entre 0,01 e 0,1 g Nm-3, ii) são colocados em operação mais 

rapidamente, iii) conseguem lidar com níveis mais altos de umidade na biomassa, iv) tempo de resposta 

a mudança de parâmetros mais rápida. Como desvantagens, esse tipo de gaseificador não consegue 

escalar de tamanho sendo capaz de operar em pequenas potências e não são recomendados para 

biomassas com alta quantidade de cinzas (MISHRA e UPADHYAY, 2021). 

Gaseificadores Open-core, também conhecidos como downdraft sem pescoço, operam com ar 

entrando juntamente com o combustível pelo topo do reator. São usados em escala menores de potência. 

Seu projeto é específico para combustíveis finos e de baixa densidade e alta quantidade de cinzas, como 

é o caso da casca de arroz ou o lodo de esgoto. A base com água na parte inferior do reator serve para a 

retirada de cinzas e a ausência do pescoço evita o entupimento do gaseificador (KAN, 2014). 

Os gaseificadores de leito fluidizado (Figura 3) produzem gás de síntese por meio da 

decomposição térmica do combustível com alta eficiência (TEZER et al., 2022). Para que o efeito de 

fluidização possa acontecer de forma efetiva, requer partículas de combustível bem menores do que os 

gaseificadores de leito fixo permitem. Segundo Salam et al. (2018) é recomendado o uso de partículas 

menores que 6 mm. Com a mistura entre sólidos e gás e os efeitos térmicos que o movimento de 

fluidização do combustível carrega consigo, esses tipos de reatores tendem a apresentar uma distribuição 

uniforme de temperatura. Partículas menores e inertes são misturadas ao combustível para auxiliar no 

processo de fluidização sendo elas: areia, sílica, partículas de vidro e dolomita são usadas para material 

de leito. Para o melhoramento da produção de hidrogênio, há relatos do uso de magnesita como material 

de leito ao invés de areia. Os materiais de leito, no entanto, limitam a temperatura de operação do 

gaseificador devido a sua temperatura de fusão obrigando faixas de 650 a 950 °C e pressões de 0 a 70 

bar. Devido a temperatura que esses gaseificadores operam, as reações que compõe o processo não 

conseguem atingir o equilíbrio químico reduzindo a quantidade de hidrocarbonetos produzidos no gás 

final. A formação de alcatrão fica entre os valores encontrados nos gaseificadores updraft e downdraft 

(MISHRA e UPADHYAY, 2021).  
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Figura 3 - Esquema dos gaseificadores de leito fluidizado 

 

Fonte: Adaptado de Tezer et al. (2022) 

 

Dentre os gaseificadores de leito fluidizado, os de leito borbulhante são a tecnologia mais antiga 

(MISHRA e UPADHYAY, 2021). Nesses reatores, o leito é composto por material granular, e o agente 

oxidante é injetado de baixo para cima, por meio de uma grade distribuidora, para que a condição de 

fluidização seja atingida. A velocidade de 1 a 3 ms-1 do agente oxidante é o que geralmente é requerido 

para que as partículas sólidas comecem a fluidizar. Essa movimentação dos componentes da 

gaseificação permite uma uniformização das condições de transferência de massa e calor. Durante todo 

esse processo, frações sólidas são separadas por um ciclone e retornam para o fundo do reator. 

Conseguem operar sob uma alta temperatura média de cerca de 850 °C criando uma decomposição 

térmica superior. Apesar disso, possuem uma eficiência de conversão de carbono inferior ao da 

gaseificação de leito circulante (YAN, AFXENTIOU e FOKAIDES, 2021). Outra importante 

característica desses gaseificadores é o alto tempo de residência das partículas de combustível (SALAN 

et al., 2018). 

Com velocidade do agente gaseificante muito superiores aos dos reatores de leito borbulhante, 
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por volta de 3 a 10 m/s, os gaseificadores de leito circulante fazem com que as misturas das partículas 

de combustível e material do leito sejam arrastadas para fora do reator e serem recicladas em um ciclone 

(TEZER et al., 2022). Isso faz com que esses reatores possuam um amplo tempo de residência. Um dos 

problemas de se trabalhar com velocidades mais altas, é que o agente gaseificante acaba por empurrar 

os sólidos contra as paredes do reator e isso pode levar a uma mistura pouco uniforme caso não haja um 

bom controle das condições de operação. Além disso, durante a reciclagem, o acúmulo de sólidos pode 

levar a obstrução ou interrupção de fluxo livre caso haja grandes quantidades de umidade no processo. 

Também são caracterizados pela baixa produção de alcatrão (MISHRA e UPADHYAY, 2021). São 

sistemas que se adequam a produções em grande escala, como a produção de combustíveis, indústria de 

papel e celulose, geração de energia ou sistema com capacidade térmica superiores a 10 MW (YAN, 

AFXENTIOU e FOKAIDES, 2021). 

O gaseificador de leito fluidizado duplo consiste basicamente em dois gaseificadores de leito 

fluidizado interconectados de modo que o material do leito possa circular entre ambos gaseificadores. 

Um desses gaseificadores é um combustor que tem como objetivo prover calor para o outro gaseificador. 

Nesse tipo de gaseificador, a temperatura de gaseificação da biomassa com vapor superaquecido tende 

a uma faixa de 800 a 850 °C. Como a natureza da gaseificação com vapor é endotérmica, calor produzido 

pelo combustor pela queima do “char” de 900 a 950 °C pode prover o calor necessário ao outro 

gaseificador sendo carregado pelo material do leito. Esse tipo de configuração permite um 

melhoramento significativo na produção de hidrogênio e diminuição na produção de alcatrão (TEZER 

et al., 2022) (MISHRA e UPADHYAY, 2021). 

Os gaseificadores de fluxo arrastado (Figura 4) são considerados o tipo de gaseificador mais bem 

sucedido sendo capaz de atingir eficiências de conversão de carbono de quase 100% (MISHRA e 

UPADHYAY, 2021). Partículas pulverizadas de combustível (0,1 a 1 mm) são alimentadas junto ao 

agente gaseificante de forma pneumática pelo topo do reator. O reator opera sob condições de 1300 a 

1500 °C e pressões de 25 a 30 bar (MOLINO, CHIANESE E MUSMARRA, 2016). Mishra e Upadhyay 

(2021) citam pressões de operação ainda mais altas, com faixas de 20 a 70 bar. Devido as altas 

temperaturas, o tempo de residência pode ser menor e varia de 5 a 10 segundos. O problema de trabalhar 

sob temperaturas tão altas é a necessidade de materiais mais caros e a possibilidade de derretimento de 

cinzas. As principais vantagens desses gaseificadores são flexibilidade com combustível, alta conversão 

de carbono, uniformidade da temperatura, não há problemas no aumento de sua escala, baixa produção 

de alcatrão e fácil controle das condições de operação. Como desvantagens, vale destacar, alto nível de 

calor sensível no gás produzido, baixa eficiência de gás frio, baixo tempo de vida dos componentes do 

sistema, alto custo associado a aquisição dos equipamentos da planta e alto custo de manutenção 

(MOLINO, CHIANESE e MUSMARRA, 2016). Esse tipo de gaseificação é responsável por cerca de 

70% da produção de gás de síntese ao redor do mundo (TEZER et al., 2022). 
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Figura 4 – Gaseificador de leito arrastado 

 

Fonte: Adaptada de Munawar et al. (2023) 

 

Existem ainda outros tipos de gaseificadores que utilizam outras origens para o calor que produz 

a gaseificação, que incluem a presença de leitos catalíticos ou que até mesmo rotacionam em seu próprio 

eixo. Tais tipos operam em casos mais específicos, muitas das vezes com outros tipos de materiais mais 

difíceis de gaseificar e não são amplamente aplicados no caso da gaseificação de biomassa.  

 

2.3 Modelamentos para Gaseificação 

 

Modelamentos matemáticos para a simulação do comportamento do processo de gaseificação 

podem ser categorizados em: modelos de equilíbrio químico, modelos de cinética química, modelos de 

fluido dinâmica computacional (CFD) e modelos que utilizam redes neurais artificiais (ANN). 

A escolha do modelo mais adequado para a investigação do processo de gaseificação de biomassa 

irá depender da escala em que a análise será realizada. Modelos mais complexos, como é o caso dos 

modelos cinéticos, CFD e de redes neurais, conseguem detalhamento de informação dos mecanismos 

das reações envolvidas no processo. Porém tal detalhamento carrega consigo um custo computacional 

geralmente muito elevado. Desse modo, a escolha do modelamento por equilíbrio químico para este 

estudo se baseia no elevado número de condições de operação, grande quantidade de tipos de biomassa 

analisados, elevada quantidade de soluções a serem encontradas. 
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2.3.1 Modelamentos de Equilíbrio Químico 

 

O objetivo dos modelos de equilíbrio químico é prever a composição do gás produzido levando 

como consideração que os reagentes estão totalmente misturados por um período infinito de tempo, no 

que se pode dizer como equilíbrio químico (BARUAH e BARUAH, 2014). O equilíbrio químico, por 

sua vez, se refere ao estado em que, na reação, as velocidades das reações diretas e inversas são iguais, 

mantendo as frações das espécies dos produtos e reagentes constantes. Essa condição ocorre quando a 

entropia do sistema atinge seu valor máximo enquanto a energia livre de Gibbs atinge seu mínimo 

(PUIG-ARNAVAT, BRUNO e CORONAS, 2010). Entre os modelos que simulam a gaseificação, os 

modelos de equilíbrio químico são os que possuem menor custo computacional. 

Os modelos de equilíbrio operam sob algumas hipóteses gerais que os tornam mais adequados 

para uma descrição mais acurada de alguns tipos específicos de reatores (PUIG-ARNAVAT, BRUNO 

e CORONAS, 2010): 

• São implicitamente zero dimensionais; 

• Não consideram trocas de calor exteriores a reação e, dessa forma, implicitamente consideram o 

reator como sendo adiabático. No entanto, é possível a inclusão de trocas externas para análises 

mais específicas; 

• Consideração de isotropia de mistura e temperatura enquanto, na realidade, diferentes fenômenos 

hidrodinâmicos acontecem dependendo do gaseificador; 

• Assumem que as taxas com que as reações ocorrem são rápidas o suficiente para que a condição 

de equilíbrio seja alcançada; 

 

Mesmo com essas hipóteses e simplicidade, os modelos de equilíbrio conseguem ser uma boa 

aproximação para descrever o processo de gaseificação. Considerando essas hipóteses inerentes a esse 

tipo de modelamento, a gaseificação de leito fixo downdraft é a que tende a mostrar melhor concordância 

com os resultados obtidos por esses tipos de modelamentos, pois é o tipo de gaseificador que trabalha 

mais próximo da condição de equilíbrio químico (BARUAH e BARUAH, 2014). 

Entre os modelos termodinâmicos de equilíbrio existem duas formas gerais que são os 

estequiométricos e não estequiométricos. Safarian, Unnþórsson e Richter (2019) verificaram que 72,5% 

das simulações de equilíbrio químico da literatura utilizaram modelos não estequiométricos e 27,5% 

utilizaram estequiométricos. E ainda segundo os mesmos autores, a literatura também mostrou que a 

duas formas são essencialmente equivalentes no que tange qualquer diferente cenário envolvendo 

gaseificação de biomassa. São apenas duas formas distintas de resolver a mesma metodologia. 

O método estequiométrico se baseia nos seguintes passos (SAFARIAN, UNNÞÓRSSON E 

RICHTER, 2019): 

1. Selecionar as reações a ser incluir na simulação. A reação principal é construída com o 
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conhecimento prévio das espécies que irão participar nela. Na maioria das vezes, uma parte de 

espécies não são incluídas, pois por conhecimento experimental, sabe-se que suas concentrações 

são absolutamente insignificantes perante as outras espécies. No entanto, somente a reação 

principal não é suficiente para prover o número de equações necessárias, dado o número de 

incógnitas. 

2. É calculado as constantes de equilíbrio correspondentes com reações que tomam parte na 

dissociação das espécies na reação principal à temperatura da reação. Essas constantes surgem da 

minimização da energia livre de Gibbs, naquele estado termodinâmico específico. 

3. Por fim, é feito o cálculo do equilíbrio químico por meio das equações não lineares determinando-

se as composições dos produtos a partir dos dados das composições do combustível a ser 

gaseificado. 

 

Já o método não estequiométrico se baseia nos seguintes passos (SAFARIAN, UNNÞÓRSSON 

E RICHTER, 2019): 

1. Seleção de todas as espécies a serem adicionadas na reação. Não há um conjunto de reações 

específicos a ser adicionado no cálculo numérico; 

2. Em seguida é calculado a distribuição da energia livre de Gibbs entre essas espécies, dada a 

composição de entrada do combustível, a uma determinada pressão e temperatura. 

 

O uso de modelamentos por equilíbrio químico é extenso na literatura. Exemplos disso são os 

estudos de Ruggiero e Manfrida (1999), Zainal et al. (2001), Schuster et al. (2001), Altafini, Wander e 

Barreto (2003), Jarungthammachote e Dutta (2008), Yoshida et al. (2008), Karamarkovic e 

Karamarkovic (2009), Huang e Ramaswamy (2009), Haryanto et al. (2009), Sreejith, Arun e 

Muraleedharan (2013), Gagliano et al. (2016), Gambarotta, Morini e Zubani (2018) e Upadhyay et al. 

(2019). Todos esses autores mostraram resultados coerentes com dados experimentais.  

Em um estudo que exija uma extensa entrada de dados para análise e exija generalização em 

decorrência da diversidade de escalas de análise, dado o baixo o custo computacional e 

adimensionalidade inerentes, o modelamento de equilíbrio químico termodinâmico torna-se a escolha 

ideal (MORETTI et al., 2022). 

 

2.3.2 Modelamentos de Cinética Química 

 

Quando se busca uma previsão mais precisa dos produtos em uma distribuição de não equilíbrio, 

o modelamento por cinética química torna-se necessário. Os modelos cinéticos preveem a composição 

dos gases produtos da gaseificação em um tempo finito. Não somente isso, levam em consideração as 

dimensões do gaseificador e, dessa forma, conseguem prever os perfis de temperatura e composição do 
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gás e a eficiência global, dadas as condições de operação e as configurações do gaseificador (BARUAH 

e BARUAH, 2014). Também conseguem simular o processo e prever esses resultados sob condições de 

regime transiente. De modo geral, podem incluir, além das reações cinéticas e transporte de massa, 

modelos de distribuição do tamanho de partículas, de transporte de massa em microescala e misturas 

dentro do gaseificador (SAFARIAN, UNNÞÓRSSON E RICHTER, 2019). 

Esses modelos se baseiam nas descrições matemáticas da cinética das principais reações e dos 

fenômenos hidrodinâmicos entre as diferentes fases que ocorrem dentro de um gaseificador. A aplicação 

desses modelos requer o conhecimento prévio do tempo de residência, das taxas de reação, da 

hidrodinâmica do reator e da geometria do gaseificador (MORETTI et al., 2022). 

As principais características deste modelo também incluem: resultados mais acurados sob 

temperaturas de gaseificação relativamente mais baixas, capacidade de avaliação do impacto do 

tamanho das partículas de combustível, são adequados para simular gaseificadores de leito fluidizado e 

capaz de avaliar a composição dos produtos em diferentes posições no reator. Tem como desvantagens 

o alto custo computacional, o alto nível de especificidade limita o mesmo modelo criado de ser utilizado 

em diferentes plantas e possui sensibilidade aos processos envolvendo o contato entre as fases sólido/gás 

(SAFARIAN, UNNÞÓRSSON E RICHTER, 2019). 

Na literatura, diversos autores trabalharam com o modelamento por cinética química para 

descrição do processo de gaseificação de biomassa. Alguns exemplos são: Wang e Kinoshita (1993), Di 

Blasi (2000), Fiaschi e Michelini (2001), Giltrap, Mckibbin e Barnes (2003), Rostami, Murthy e 

Hajaligol (2004), Radmanesh, Chaouki e Guy (2006), Fermoso et al. (2008), Roy, Datta e Chakraborty 

(2010) e Jia et al. (2018). 

 

2.3.3 Modelamentos CFD e Redes Neurais 

 

Os modelos de fluidodinâmica computacional (CFD) descrevem o comportamento de substâncias 

fluidas a partir da solução computacional de conjuntos de equações não lineares que contabilizam 

versões aproximadas das equações de Navier-Stokes, diferentes modelos para descrição de turbulência, 

equações gerais da conservação de energia, massa, momento, energia e espécies em uma região discreta 

do gaseificador. Quando os fenômenos hidrodinâmicos são bem conhecidos, os modelos CFD são 

bastante precisos em prever a temperatura e produção de gás no reator. Na gaseificação, há uma 

combinação de partículas fluindo e se degradando com uma química específica. Esses são aspectos 

desafiadores em CFD (BARUAH e BARUAH, 2014). O modelamento CFD também pode ser utilizado 

para otimização da geometria dos gaseificadores e entender características do gaseificador como os 

parâmetros de operação ou as propriedades físicas do combustível. No entanto, simulações CFD da 

gaseificação de biomassa são pouco abundantes devido à alta demanda computacional e da natureza 

anisotrópica da biomassa (MORETTI et al., 2022). 
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Entre os autores que procuraram descrever a gaseificação por meio de modelamento CFD, Gao 

et al. (2012) desenvolveram um modelamento para um gaseificador tipo ciclone, que se trata de um tipo 

de leito de fluxo arrastado, com serragem como combustível. Incluíram modelamentos para a pirólise 

da serragem e combustão de voláteis. Os conjuntos de equações foram resolvidos por volume finitos. 

Os efeitos da razão de equivalência foram investigados e validados experimentalmente. Encontraram a 

faixa de eficiência de conversão de carbono e eficiência de gás frio variando de 77 a 94,2% e 53,6 a 

63%, respectivamente, quando a razão de equivalência variou na faixa de 0,23 a 0,35. Também 

verificaram que o Poder Calorífico Inferior (PCI) máximo do gás de síntese foi de 5,7 MJ Nm-3 na faixa 

de razão de equivalência de 0,23 a 0,26. 

Pandey, Prajapati e Sheth (2022) desenvolveram um modelo CFD bidimensional em regime 

permanente para a gaseificação de biomassa em leito fixo downdraft. Para um gaseificador de 5 kW, foi 

aplicado um modelo de fase discreta com bases na visão Euler-Lagrangiana. O modelo foi validado para 

diferentes razões de equivalência. Verificaram que razões de equivalência entre 0,25 a 0,3 são a melhor 

faixa de operação para esse tipo de sistema de gaseificação. O esquema de simulação proposto permite 

a previsão do comportamento da gaseificação em diferentes condições de operação permitindo a 

otimização dessas condições de operação. 

Salem e Paul (2023) apresenta um modelamento bidimensional para um gaseificador downdraft, 

operando com biomassa, utilizando um total de 20 reações cinéticas termoquímicas na investigação da 

formação de espécies de alcatrão, conhecendo-se o tempo de residência. O modelo foi validado com 

dados experimentais. Foram investigadas as taxas de reação da decomposição dos voláteis, da 

combustão e da gaseificação em si. Observaram que, de modo geral, benzeno mostrou-se a espécie com 

mais alta concentração, seguido por naftaleno e relativamente baixas quantidades de fenol e tolueno no 

alcatrão. 

Modelos com redes neurais artificiais (ANN) para a simulação do processo de gaseificação são 

uma alternativa relativamente nova. Esse método funciona a partir do aprendizado de amostras de dados 

experimentais de modo a procurar uma solução a partir de funções matemáticas que objetivam encontrar 

padrões. É um processo que trabalha por aproximações numéricas da solução e não de forma analítica. 

Devido a essa própria natureza de como o processo funciona então, se os dados para calibração e 

avaliação do modelo são limitados, uma rede neural pode acabar por entregar resultados ruins para 

entradas muito distintas das utilizadas no treinamento do modelo (BARUAH e BARUAH, 2014). O uso, 

porém, de redes neurais para modelagem da gaseificação ainda é um tanto raro (MORETTI et al., 2022). 

O estudo realizado por Puig-Arnavat et al. (2013), que utilizaram duas diferentes arquiteturas de 

ANN’s, uma para simular gaseificadores de leito fluidizado circulante e outra para gaseificadores de 

leito borbulhante, foi baseado no uso de dados experimentais da literatura para treinarem as ANN’s. Os 

autores verificaram confiabilidade nas previsões do modelo na determinação das espécies nos produtos 

(R² = 0,98). Também observaram, através de uma análise de sensibilidade, que todas variáveis de entrada 
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tem uma significante influência nos resultados. 

Serrano, Golpour e Sánchez-Delgado (2020) adicionaram como um novo parâmetro de entrada 

do modelo, os diferentes materiais do leito para investigar o comportamento da produção e composição 

dos gases de síntese em um gaseificador de leito fluidizado borbulhante que gaseifica biomassa. O 

modelo foi treinado com algoritmos de aprendizagem utilizando um alto número de redes topológicas 

para determinar a melhor configuração. Verificaram que o modelo foi capaz de prever as composições 

de H2, CH4, CO2 e CO com boa acurácia: erro médio quadrático menor que 1,7 x 10-3 e R² maior que 

0,94. Concluíram que essa alternativa para simulação de gaseificação de leito fluidizante borbulhante se 

mostrou bastante poderosa e capaz de auxiliar no melhoramento do projeto, do controle das condições 

de operação e na compreensão dos efeitos de diferentes materiais de leito. 

Jamro et al. (2023) aplicaram um modelo ANN para avaliar a gaseificação de resíduos sólidos 

urbanos direcionada ao melhoramento da produção de H2. Para o treinamento do modelo, foram 

conduzidos experimentos usando um reator de tubo horizontal sob diferentes parâmetros: temperatura, 

tempo de residência, carga de resíduo sólido urbano e razões de equivalência. O coeficiente de regressão 

(R²) para a fase de treino do algoritmo ficou entre 0,9392 e 0,9991 e para a fase de teste ou validação 

ficou entre 0,9363 e 0,993824. O erro médio quadrático para a fase de treino ficou entre 0,4111 e 0,8422 

e para a fase de teste ficou 0,1476 e 0,732. Observaram que a maior quantidade de H2, cerca de 42% 

molar, acontece sob temperaturas superiores a 900 °C. E entre compostos dominantes no alcatrão, estão 

17 compostos aromáticos, seguidos por aromático policíclico, fenil, alifático, aromático heterocíclico, 

policíclico e cetona aromáticas. 

 

2.4 Componentes do Sistema de Produção de H2 por Gaseificação de Biomassa 

 

A gaseificação em si não é o único processo pelo qual a biomassa passa para a produção de 

hidrogênio. O gás de síntese precisa ser limpo, pode ser aprimorado e o hidrogênio precisa ser separado 

dos demais gases que compõe a mistura. Existem diferentes componentes com distintos métodos de se 

realizar esses processos, sendo alguns mais ou menos eficientes e mais ou menos onerosos em relação 

aos outros. 

 

2.4.1 Reator de Deslocamento Gás-Água (WGS) 

 

Uma das formas de se aumentar a produção de hidrogênio é aproveitar o monóxido de carbono 

presente no gás de síntese e converte-lo por meio da reação de deslocamento gás-água em hidrogênio 

(CO + H2O → CO2 + H2) em um reator catalítico. Os catalisadores são substâncias que não participam 

das reações, ou seja, substâncias não consumidas durante o processo, mas são capazes de aumentar a 

velocidades dessas reações. A composição de equilíbrio não é alterada pelos catalisadores, apenas a 
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velocidade em que o equilíbrio é alcançado. As reações que induzem ao equilíbrio são controladas pelas 

condições cinéticas da reação de deslocamento gás-água e essas, por sua vez, necessitam da presença de 

catalisadores altamente ativos e estáveis. 

No entanto, mesmo no equilíbrio químico, nem todo monóxido de carbono é convertido. Há um 

efeito de diminuição da constante de equilíbrio da reação de deslocamento gás-água à medida que a 

temperatura aumenta e, por consequência, da conversão de monóxido de carbono. Isso significa que a 

produção de H2 é favorecida a temperaturas de reação mais baixas, além de que temperaturas mais baixas 

também ajudam a diminuir a necessidade de vapor. Esses comportamentos podem ser observados na 

Figura 5, onde as curvas de conversão tendem a 100% próximo dos 100 °C e maiores relações molares 

de vapor por gás seco (S/G) tendem a aumentar a conversão, principalmente em temperaturas mais altas. 

 

Figura 5 - Exemplo da conversão de CO de uma reação de mudança do vapor da água dos gases 

provenientes de uma típica reforma a vapor do metano 

 

Fonte: Replicado de Mendes et al. (2010) pelo autor. 

 

Usualmente, são utilizados dois ou três estágios para a conversão catalítica do monóxido de 

carbono. Para favorecer a rápida conversão de monóxido de carbono ao mesmo que tempo que se 

minimiza a necessidade de um grande volume de catalisador, o primeiro estágio deve ocorrer em 

temperaturas mais altas. Além disso, o catalisador Fe-Cr permanece inativo sob temperaturas inferiores 

à 200 °C (REDDY; SMIRNIOTIS, 2015). Os próximos estágios vão progressivamente reduzindo a 

temperatura para que a conversão em si seja mais alta. Sistemas de resfriamento são empregados entre 

os estágios para a indução das quedas de temperatura necessárias (MENDES et al., 2010). 
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Catalisadores considerados de alta temperatura operam em faixas de 310 a 450 °C. 

Historicamente, por mais de 70 anos, catalisadores baseados em ferro e cromo dominavam a indústria 

com primeiros estágios de conversão operando à aproximadamente 420 °C e segundos estágios à 320 °C. 

A invenção de catalisadores baseados em cobre permitiu que a conversão pudesse ocorrer sob 

temperaturas mais baixas. Esses catalisadores são considerados de baixa temperatura e operam entre 

150 a 250 °C (REDDY e SMIRNIOTIS, 2015). 

  

2.4.2 Limpeza do gás de síntese 

 

Água, material particulado, compostos alcalinos, compostos nitrogenados, alcatrão e carbonetos 

leves e pesados estarão dissolvidos junto ao gás de síntese após o processo de gaseificação e, caso 

houver, de WGS. Essas impurezas nos gases podem causar diversos problemas nos equipamentos, como 

corrosão, desativação de catalisadores e entupimentos. A limpeza e secagem do gás acontece com o seu 

resfriamento a temperaturas próximas a do ambiente para sua passagem por filtros, ciclone e lavadores 

que utilizam RME (Rapeseed oil methyl ester) ou água ou biodiesel, etc (SALAM et al., 2018) 

(BALLAS et al., 2014). 

Loipersbock et al. (2017) verificaram uma redução de 70% no alcatrão, 70% no enxofre, de 3 a 

5% de redução de água e 99,7% na amônia em um lavador com biodiesel de dois estágios com 

resfriamento. Nakamura, Kitano e Yoshikawa (2016) reportaram uma remoção de 64,5% de alcatrão 

com um lavador de bio-óleo à 50 °C e de 98% em um lavador de bio-óleo com leito de carvão à mesma 

temperatura. Unyaphan et al. (2017) relatou uma diminuição de mais de 90% utilizando um lavador de 

venturi com óleo de canola. Hanaoka et al. (2012) obteve uma limpeza de 95,79% do alcatrão e 91,93% 

do enxofre e outras partículas com um lavador com um leito de ferro e carbono ativado. E até mesmo 

óleo de palmeira de cozinhar usado coletado foi utilizado em um lavador por Ahmad e Zainal (2016) 

conseguindo remover 86% do alcatrão e 98% com a adição de carvão ativado. 

 

2.4.3 PSA 

 

Os três principais métodos de separação do hidrogênio são PSA (Pressure Swing Adsorption), 

destilação criogênica e separação por membrana. Cada um desses métodos possui vantagens e 

desvantagens e são indicados para determinadas demandas. 

O método de separação PSA é o mais extensamente utilizado em processos industrias para a 

separação do H2 (ADHIKARI e FERNANDO, 2006). Também é comumente utilizado na separação de 

oxigênio do ar, algo que será necessário no caso da gaseificação com oxigênio. Seu princípio de 

funcionamento está ligado a adsorção. A adsorção é definida como o acúmulo das moléculas de um 

fluido a superfície de um material. Esse fenômeno é dependente da composição dos gases, da 
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temperatura parcial de seus componentes, do tipo de adsorvente e da temperatura. A Figura 6 mostra o 

esquema de um separador PSA.  

 

Figura 6 - Pressure swing adsorption (PSA) 

 

Fonte: Elaborado pelo Autor. 

 

O funcionamento do PSA se dá pela abertura da válvula de entrada onde o gás de síntese entra 

continuamente no tanque vindo de um compressor. A adsorção é diretamente proporcional à pressão, 

dessa forma, à medida que a pressão se eleva, todos os outros gases, exceto o H2, vão se aderindo à 

superfície do adsorvedor. Quando o adsorvedor, que fica no leito dos tanques, fica saturado com os 

outros gases, uma válvula se abre liberando esses gases residuais do sistema. Na parte superior do 

tanque, o hidrogênio é separado com a abertura da válvula de saída e a pressão começa a cair. Enquanto 

isso ocorre em um tanque, é iniciado o processo de abertura da válvula de entrada de outro tanque. Isso 

faz com que enquanto a pressão de um tanque esteja abaixando e do outro esteja subindo, garantindo 

dessa forma, uma vazão constante de hidrogênio na saída do PSA. O caso da separação do oxigênio do 

ar pelo PSA é análogo ao do hidrogênio. A separação com esse equipamento permite purezas bastante 

elevadas de mais de 99,99% (LUBERTI e AHN, 2022). No entanto, o fator de recuperação, a 

porcentagem que é possível de ser separado da mistura de gases, é limitada a no máximo 90% (BINDER 

et al., 2018). A demanda desse trabalho é a de hidrogênio com alta pureza e alta taxa de produção, 



40 

 

portanto, o PSA foi o método escolhido para separar o hidrogênio nessa análise. 

 

2.4.4 Unidade Separadora de Ar 

 

A gaseificação utilizando oxigênio como agente oxidante em alta escala requer a sua produção in 

situ. De acordo com Alsultannty e Al-shammari (2014), unidades de separação de ar criogênicas são 

consideradas, quando se trata de produção em grandes quantidades e alta pureza, a tecnologia com maior 

custo benefício. A potência demandada estimada para produção de oxigênio por essa tecnologia é de 1 

MWe por quilo por segundo de vazão de oxigênio produzido levando em conta uma pureza de 99,6% 

molar de O2 (ANDERSSON e LUNDGREN, 2014). Outro subproduto da separação do ar é o nitrogênio 

que também possui valor comercial. Este estudo, no entanto, não irá considerar a venda desse 

subproduto. 

As unidades de separação de ar criogênico consistem em um conjunto de equipamentos, incluindo 

trocadores de calor, expansores, compressores e colunas de destilação, cuja função é realizar a separação 

do oxigênio e o nitrogênio do ar, por meio de processos de baixa temperatura. A configuração de cada 

unidade é definida em conformidade com as exigências particulares de cada instalação. 

 

2.4.5 Tanque de Armazenamento 

 

Devido à baixa densidade do hidrogênio, seu armazenamento é um desafio. Um quilo de 

hidrogênio sob as condições normais de temperatura e pressão ocupa um volume de aproximadamente 

11 m³. Portanto, é necessário aumentar sua densidade para que seu armazenamento se torne 

economicamente viável. Existem diversas formas de armazenamento de H2 e todas elas envolvem a 

aplicação de energia ou o uso de materiais que se utilizam de ligações químicas (ANDERSSON e 

GRÖNKVIST, 2019). Dessa forma, há três formas distintas de se armazenar hidrogênio: hidrogênio na 

forma gasosa comprimido, hidrogênio na forma líquida e hidrogênio armazenado em materiais. Cada 

uma dessas formas carrega consigo suas próprias vantagens e desvantagens (BARTHÉLÉMY, WEBER 

e BARBIER, 2017). 

A primeira forma, hidrogênio na forma gasosa comprimido, requer um compressor para elevação 

da pressão do gás e, por consequência, aumento da sua massa específica. O gás comprimido segue para 

um tanque que pode ser categorizado em quatro tipos (BARTHÉLÉMY, WEBER e BARBIER, 2017) 

(MORADI e GROTH, 2019): 

• Tipo I: Tanque pressurizados metálicos, geralmente de aço ou alumínio, e por ser todo metálico 

costuma ser mais pesado que os outros tipos. Limite de pressão por volta dos 50 MPa e pela 

simplicidade construtiva e de materiais são mais baratos; 

• Tipo II: Forro metálico parcialmente envolto com polímero de fibra de carbono reforçado. A parte 
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metálica e de material compósito compartilham as mesmas distribuições de tensão estrutural. O 

custo de fabricação desse tipo de tanque é cerca de 50% maior que do tipo I, mas oferecem uma 

redução de cerca de 30% a 40% de peso. Possuem a mais alta tolerância de pressão; 

• Tipo III: Forro metálico completamente envolto com polímero de fibra de carbono reforçado. A 

estrutura de compósito é a principal responsável pela carga estrutural enquanto que a forro 

metálico têm como função primária a de selar o gás, pois apenas 5% da carga é transferida para 

essa parte. É um tipo de tanque cerca de duas vezes mais caro que o tipo II e ainda se mantem 

mais leve que o tipo I. Confiável de operar sob pressões inferiores a 45 MPa e possui problemas 

em passar testes à 70 MPa de pressão de operação; 

• Tipo IV: Revestimento de polímero completamente coberto por polímero de fibra de carbono 

reforçado. O revestimento é usualmente feito de um polímero como polietileno de alta densidade 

e o polímero de fibra de carbono reforçado carrega a carga estrutural. Seguindo a tendência de 

um tipo para o próximo, são o tipo de tanque mais leve e os mais caros em contrapartida. Suportam 

pressões de até 100 MPa. 

 

Duas formas de armazenamento do hidrogênio comprimido podem ser adotadas: acima e abaixo 

do nível do solo. Em grandes escalas, o armazenamento acima do nível do solo requer altos 

investimentos. Em cavernas de sal em Teeside, UK e Texas, EUA, hidrogênio foi armazenado com 

sucesso demonstrando aplicabilidade dessa alternativa. O problema de se armazenar assim é a 

dependência geográfica de disponibilidade dessas formações geológicas. Armazenamento em tanques 

garantem, apesar dos mais altos investimentos, estabilidade do armazenamento, pureza do gás e podem 

ser aplicados independentes do local (ANDERSSON e GRÖNKVIST, 2019).  

A segunda forma é o armazenamento do hidrogênio na sua forma líquida. Essa maneira permite 

aumentar de forma significativa densidade do hidrogênio comparado as outras técnicas. Para isso, 

porém, é necessária uma grande quantidade de energia e um tanque com isolamento térmico para reduzir 

a evaporação do hidrogênio líquido ao longo do tempo (TAKEICHI et al., 2003). A forma líquida do 

hidrogênio, sob pressão atmosférica, requer a redução da temperatura para cerca de 20 K aumentando 

assim a densidade para cerca de 70,9 kg m-3 (HASSAN et al., 2021). Tanques para o armazenamento 

criogênico usualmente são construídos com duas camadas de parede separadas por uma camada de 

vácuo. O vácuo tem como objetivo a redução de transferência de calor por condução e convecção. Para 

isolamento contra radiação, a parede do espaço interno à camada dupla é revestida por materiais como 

folhas de poliéster e alumina ou camadas alternadas de fibra de vidro e folhas de alumínio. Esse 

isolamento térmico é importante para evitar a evaporação que cria um aumento contínuo da pressão no 

tanque gerando a necessidade da liberação de hidrogênio. No entanto, essas perdas por evaporação são 

bastante pequenas, geralmente abaixo de 0,1% por dia (ANDERSSON e GRÖNKVIST, 2019). Os 

custos de investimento de plantas de liquefação de hidrogênio são bastante altos. A liquefação requer 
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tempo e é estimado que consome até 40% do conteúdo de energia correspondente ao hidrogênio 

comparado aos 10% do armazenamento por compressão de gás. É um método que é utilizado em 

produções de média a grande escala e para entregas por caminhão ou mesmo intercontinentais com 

tanques criogênicos sendo capazes de carregar 5 toneladas de hidrogênio (MORADI e GROTH, 2019). 

A última forma, o armazenamento em materiais, é baseada em adsorção ou absorção. Essa forma 

de armazenamento depende da habilidade de se retirar o hidrogênio armazenado do material seja na 

forma de hidretos ou hidrogênio molecular. Algumas características são necessárias a esses materiais: 

cinética rápida, preço acessível, reversibilidade e alta capacidade de armazenamento sob condições 

razoáveis de temperatura e pressão de operação. O armazenamento por adsorção acontece com a 

transferência das moléculas do gás ou líquido para a superfície sólida do material adsorvente (HASSAN 

et al., 2021). Isso acontece a partir do uso das ligações de Van der Waals entre as moléculas de 

hidrogênio e as do material com grande área superficial específica. A força desse tipo de ligação faz 

necessário o uso de baixa temperatura e alta pressão para se conseguir uma alta densidade de 

armazenagem (ANDERSSON e GRÖNKVIST, 2019). Entre os materiais que armazenam hidrogênio 

por meio da adsorção, alguns promissores são: nanoestruturas de carbono, estrutura metalorgânica, 

polímeros de microporosidade intrínseca e zeolites. A absorção se caracteriza pela dissociação do 

hidrogênio e formação de ligações com outros materiais de forma reversível. A absorção pode ser feita 

pelo armazenamento químico em materiais como a amônia, borohidreto de sódio, hidreto de alumínio e 

outros ou pode ser feito por hidretos metálicos. Por sua vez, os hidretos metálicos podem ser 

classificados em: elementais, metais complexos e intersticiais (HASSAN et al., 2021). O uso comercial 

desses métodos ainda é pouco provável de acontecer em um futuro próximo (MORADI e GROTH, 

2019). 

 

2.5 Eletrólise e Principais Tipos de Eletrolisadores 

 

A eletrólise da água é definida como o processo ao qual a molécula de água é separada a partir da 

introdução de uma corrente elétrica (BUTTLER e SPLIETHOFF, 2018). A história da eletrólise começa 

com sua primeira descrição, em 1789, por Jan Rudolph Deiman e Adriaan Paets van Troostwijk. 

Posteriormente, destacou-se a aplicação da pilha elétrica de Alessandro Volta na eletrólise da água e os 

experimentos de W. Nicholson e A. Carlisle, com eletrodos de cobre, em 1800. Finalmente, 

desenvolveu-se aplicações industriais para a eletrólise, no final do século XIX, com eletrolisadores 

alcalinos. Esse longo intervalo de tempo até o desenvolvimento industrial deveu-se a várias razões 

técnicas, incluindo o tempo necessário para a criação de fontes adequadas de corrente contínua. 

Entretanto, o desenvolvimento de diafragmas eficientes para a separação das câmaras do ânodo e do 

cátodo foi, provavelmente, um desafio ainda maior. Por isso, durante o século XX, a maior parte dos 

avanços tecnológicos esteve intimamente relacionada à pesquisa e desenvolvimento de materiais para 
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membranas de diafragma (GRIGORIEV, 2020). 

Eletrolisadores podem ser classificados em quatro tipos principais, conforme apresentado na 

Figura 7: membrana de troca de prótons, também conhecida como membrana eletrolítica de polímero 

(PEM), alcalinos (AWE), óxido sólido (SOE) e membrana de troca de ânions (AEM).  

 

Figura 7 -Principais tipos de eletrolisadores 

 

Fonte: Adaptado de IRENA (2020) 

 

Dentre essas tecnologias, os eletrolisadores alcalinos e PEM já estão em uso comercial. Por outro 

lado, os eletrolisadores de membrana de troca de ânions e óxido sólido ainda estão em fase de 

desenvolvimento laboratorial, com promessas de avanços significativos (LI et al. (2024). O nível de 
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prontidão tecnológica (TRL - technology readiness level) desenvolvido pela NASA, na década de 70, 

estabelece através de uma escala a progressão de uma determinada tecnologia desde a concepção inicial 

até sua implementação em um ambiente operacional (OLECHOWSKI et al., 2020). A escala TRL segue 

como (YFANTI e SAKKAS, 2024): 

• TRL 1: Princípio básico observado; 

• TRL 2: Conceito tecnológico formulado; 

• TRL 3: Prova de conceito experimental; 

• TRL 4: Tecnologia validada em laboratório; 

• TRL 5: Tecnologia validada em ambiente relevante; 

• TRL 6: Tecnologia demonstrada em ambiente relevante; 

• TRL 7: Tecnologia demonstrada em ambiente operacional; 

• TRL 8: Sistema completo e qualificado; 

• TRL 9: Sistema real comprovado em ambiente operacional. 

 

Para as principais tecnologias de eletrólise apresentadas, o TRL de cada uma delas, segundo Li et 

al. (2024): alcalino (AWE) é 9, membrana de troca de prótons (PEM) é 8, membrana de troca de ânions 

(AEM) está entre 2 e 3, óxido sólido (SOE) é de 6. 

Cada tipo de eletrolisador possui suas próprias particularidades, como por exemplo a pureza do 

hidrogênio produzido. Na literatura, é comum o uso do termo (número de noves) para indicar a pureza 

obtida na separação de gases. Por exemplo, três noves ou 3N significa 99,9% de pureza, 6N que indica 

uma pureza de 99,9999% e pureza 3,5N indica 99,95%. A subtração de 100% por essas purezas indica 

a quantidade de impurezas remanescentes junto ao hidrogênio. 

Diferentes aplicações requerem diferentes níveis de pureza. De acordo com Dawood, Anda e 

Shafiullah (2020), para os seguintes requerimentos: 

• Acima de 6N: Nível hidrogênio para pesquisa e desenvolvimento; 

• Acima de 5N: Nível ultra alta pureza: Aplicações em produção de semicondutores; 

• Acima de 4N: Nível alta pureza: Células Combustível, aeronaves e veículos espaciais; 

• Acima de 3N: Nível industrial: Produção de aço; 

• Acima de 98%: Uso em motores de combustão externa e aplicações comerciais; 

 

Começando com os eletrolisadores alcalinos, eles representam a tecnologia mais antiga e com 

maior maturidade tecnológica dentre os principais tipos (SMOLINKA et al., 2022), sendo aplicados em 

operações de escala de MW já no começo do século XX (GRIGORIEV et al., 2020). São uma tecnologia 

de relativo baixo custo e estável a longo prazo (DAOUDI e BOUNAHMIDI, 2024). As reações são 

apresentadas na Figura 7. No catodo, moléculas de água são reduzidas pelos elétrons em íons de 

hidroxila e gás hidrogênio. As moléculas de hidroxila formadas no catodo atravessam o diafragma 
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atraídas pelo anodo onde se oxidam em gás oxigênio e água (BRAUNS e TUREK, 2020). Os eletrodos 

são imersos em um eletrólito líquido que são separados por um diafragma. O eletrólito geralmente 

consiste em uma solução aquosa de KOH de 25% a 30%. Ele é circulado para remover bolhas de gás 

dos produtos e dissipar calor, seja por meio de bombas ou por circulação natural, devido a gradientes de 

temperatura e à flutuabilidade das bolhas de gás. O eletrólito é mantido em dois reservatórios separados, 

um para cada gás produzido (O₂ e H₂), que também atuam como separadores gás-líquido. Após a 

purificação, a qualidade típica dos gases produzidos é de 99,5% a 99,9% para H₂ e 99% a 99,8% para 

O₂ (BUTTLER e SPLIETHOFF, 2018). Os diafragmas são usualmente de baseados em zircônio e os 

eletrodos são de ligas de aço inox revestido com níquel (IRENA, 2020), sendo que o tempo médio de 

vida de uma célula alcalina é de 60000 horas (DAOUDI e BOUNAHMIDI, 2024). 

Um eletrolisador alcalino convencional com eletrólito líquido (AWE) apresenta algumas 

limitações operacionais. Em especial, a densidade de corrente máxima geralmente é limitada a menos 

de 0,45 A/cm². Isso ocorre porque, em densidades de corrente mais elevadas, as bolhas de gás geradas 

tendem a subir ao longo da superfície do eletrodo, podendo formar uma película contínua e não 

condutiva de gás sobre toda a superfície do eletrodo. Esse efeito de isolamento aumenta o consumo de 

energia e favorece o transporte de gases em ambas as direções através do diafragma (GRIGORIEV et 

al., 2020).  

Os eletrolisadores PEM são uma tecnologia que foi desenvolvida pela General Electric Co. nos 

anos 1960s para superar as desvantagens dos eletrolisadores alcalinos (KUMAR e HIMABINDU, 2019) 

(BUTTLER e SPLIETHOFF, 2018). Já são utilizados comercialmente, com um rápido tempo de 

resposta e alta capacidade dinâmica, tornando essa tecnologia ideal para a intermitência e variação 

inerentes de fontes renováveis de energia (DAOUDI e BOUNAHMIDI, 2024). Conseguem ser muito 

mais compactos que os alcalinos sob mesma potência nominal devido a capacidade de operar sob 

densidades de corrente bem mais elevadas, com PEM comerciais operando entre 1 a 3 A/cm2 (LEE et 

al., 2020) (KUMAR e HIMABINDU, 2019), com relatos de operação de até 10 A/cm² (GRIGORIEV 

et al., 2020). A operação dos eletrolisadores PEM se baseia (Figura 7) na água que é bombeada para o 

anodo sendo separada em gás oxigênio e prótons (ou íons de hidrogênio). Esses prótons são atraídos 

pelo catodo através da membrana de troca de prótons e se recombinam com os elétrons, formando-se 

gás hidrogênio (KUMAR e HIMABINDU, 2019). Os eletrolisadores PEM são uma tecnologia mais cara 

do que a dos eletrolisadores alcalinos devido as suas características construtivas e materiais necessários 

para a produção da membrana de troca de prótons como: polímeros perfluorados, polímeros 

hidrocarbonados e óxidos metálicos. A pilha desses eletrolisadores consiste em suas células conectadas 

em série, sendo cada célula composta por três principais componentes que são: o compartimento do 

anodo, do catodo e o conjunto membrana eletrodo (MEA) (RATIB et al., 2024). A pureza do hidrogênio 

produzido por eletrólise tipo PEM, considerando os processos de separação, recombinação catalítica e 

secagem do gás, chega até valores na faixa de 99,5% e 99,9%, como observado no eletrolisador Siemens 
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Silyzer 200 Basic (RUTH, MAYYAS e MANN, 2019). Para atingir purezas de 99,999% é necessário a 

adição de um PSA (GRASYS, 2024) (TAGLIABUE e DELNERO, 2018). O tempo médio de vida de 

uma célula PEM é de 50000 a 80000 horas (DAOUDI e BOUNAHMIDI, 2024). 

A eletrólise de óxido sólido, inicialmente apresentada por Donitz e Erdle na década de 1980, tem 

recebido significativa atenção devido à sua eficiência em transformar energia elétrica em energia 

química. Além disso, essa tecnologia se destaca pela produção de hidrogênio altamente purificado de 

forma bastante eficiente (KUMAR e HIMABINDU, 2019). Embora seja uma tecnologia com menor 

maturidade quando comparada com AWE e PEM, muito desenvolvimento dessa tecnologia tem sido 

feito nos últimos 20 anos (NECHACHE e HODY, 2021). Esse sistema opera sob altas temperaturas, 

tipicamente entre 700°C a 900°C. Termodinamicamente, isso implica em uma menor demanda elétrica 

e, por consequência, uma maior eficiência quando comparado aos eletrolisadores alcalino e PEM 

(BUTTLER e SPLIETHOFF, 2018). Isso acontece devido ao fato de que cinéticas químicas favoráveis 

permitem a redução na demanda por eletricidade, uma vez que parte da energia necessária para a 

separação pode ser suprida na forma de calor, incluindo calor residual, além do potencial de 

reversibilidade, possibilitando o funcionamento tanto como célula combustível quanto como eletrólise 

(IRENA, 2020). Altas temperaturas de operação, no entanto, criam desafios quanto a materiais que 

possam resistir ao ponto de que o tempo de vida possa se igualar aos dos eletrolisadores alcalinos e PEM 

(BUTTLER e SPLIETHOFF, 2018). O tempo de vida de uma célula de óxido sólido é de 20000 horas 

(DAOUDI e BOUNAHMIDI, 2024). Essa célula, com espessura típica de 200 a 300 μm, é composta 

por um anodo e um catodo separados por um eletrólito sólido condutor de íons. A água fornecida no 

lado do catodo é reduzida, gerando H₂ e íons O²⁻. Esses íons atravessam o eletrólito e, no lado do anodo, 

sofrem oxidação para formar O₂ (NECHACHE e HODY, 2021). 

Por fim, os eletrolisadores de membrana de troca de ânions são uma das mais recentes tecnologias 

ainda em fase de pesquisa e desenvolvimento. O potencial dessa tecnologia está na combinação de um 

ambiente menos agressivo dos eletrolisadores alcalinos e a simplicidade e eficiência dos eletrolisadores 

PEM. Possui as vantagens de não requerer materiais nobres para o catalisador, não dependência de 

componentes de titânio e pode operar sob condição de pressões distintas nos eletrodos (IRENA, 2020). 

O funcionamento desse eletrolisador (Figura 7) é semelhante ao dos eletrolisadores alcalinos no que 

tange as reações eletroquímicas. Água é fornecida no catodo de forma a se reduzir em gás hidrogênio e 

íons de hidroxila. A hidroxila é atraída pelo anodo através da membrana de troca de ânions, onde se 

recombina como água e gás oxigênio (VINCENT e BESSARABOV, 2018). Um dos problemas dessa 

tecnologia, que ainda não foi solucionado, é sua instabilidade de produção sob temperaturas superiores 

a 60 °C (DU et al., 2022). As principais vantagens desses eletrolisadores são que possuem um formato 

compacto, tendem a possuir baixo custo devido a não necessidade de materiais de alta qualidade, 

conseguem operar sob pressões elevadas. Como desvantagens, ainda não alcançaram maturidade 

tecnológica, operam em faixa de densidade de correntes baixas, possuem pouco tempo de vida e 
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requerem alta carga de catalisadores (VINCENT e BESSARABOV, 2018). 

 

2.6 Otimização 

 

Para determinação das condições de operação que maximiza a produção de hidrogênio, métodos 

de otimização podem e, para o caso de gaseificação com vapor superaquecido, devem ser utilizados. 

Otimização, na matemática, é a disciplina que visa encontrar as variáveis de entrada da função que 

minimizam ou maximizam seu valor, que pode estar submetido a restrições (BANOS et al., 2011). 

Existem duas principais formas de otimização. A primeira envolve um indivíduo, um ponto na 

“superfície da função”, que se desloca com determinado passo em direção ao máximo ou mínimo dessa 

função. A segunda forma trabalha com uma população de pontos na superfície da função que, com o 

passar das iterações, irão começar a tender em direção aos pontos de máximo ou mínimo. 

Para determinação do ponto de operação que maximiza a produção de H2 para gaseificação com 

ar e oxigênio, métodos mais simples para resolução de equações não lineares unidimensionais foram 

aplicados. No caso com vapor superaquecido, métodos heurísticos foram utilizados. A seguir serão 

explicados de forma breve sobre os métodos utilizados nesse estudo: 

• Método das aproximações quadráticas: método iterativo em que a direção é dada pelo vetor 

gradiente e o passo se desloca com a solução das raízes da função. Utilizado em funções 

unimodais (CHONG e ZAK, 2013); 

• Método da seção áurea: método iterativo em que o passo que o ponto se desloca na função é 

baseado na razão Fibonacci. Solução aproximada com critério de parada. É um método utilizado 

em funções unimodais e unidimensionais (CHONG e ZAK, 2013); 

• Método dos gradientes conjugados: opera utilizando um número n de direções de busca ortogonais 

no começo e dá um passo em cada direção de busca, de modo que o tamanho do passo seja a 

solução da função naquela direção. Utilizado em funções multidimensionais e unimodais 

(STUETZLE, 2021); 

• Método variable metric: também chamado de método quasi-Newton, são comumente usados em 

problemas irrestritos devidos a suas propriedades de convergência. Conseguem resolver 

problemas lineares e não lineares e são uma classe de métodos iterativos. Utilizado em funções 

multidimensionais e unimodais (LUKŠAN e SPEDICATO, 2000); 

• Algoritmo simplex de Nelder-Mead: o método se utiliza do conceito de simplex que é um 

polítopo. Polítopo é uma região que é a resultante da intersecção de um conjunto de semi-espaços 

e são utilizados para determinação da direção preferencial, dados os valores dos vértices. São 

problemas de busca diretas que são geralmente empregados quando a derivada da função objetivo 

pode não ser conhecida. Utilizado em funções muitidimensionais, não lineares e unimodais 

(LAGARIAS et al., 1998); 
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• Algoritmo genético: método populacional que se baseia no princípio Darwinista da seleção 

natural. Indivíduos na população mais próximos do ponto ótimo têm mais chance de reprodução 

e de deixar descendentes na próxima iteração. Não possuem muitas limitações, podendo otimizar 

funções multidimensionais, lineares ou não lineares e multimodais. Possuem um custo 

computacional bem mais alto que os outros métodos apresentados. 

 

2.7 Simulação de Monte Carlo 

 

A simulação de Monte Carlo se baseia na repetição de uma amostragem aleatória para a geração 

de uma análise estatística. É uma forma metódica de construção de cenários “e se”. Em diversas áreas 

da ciência, o comportamento dos fenômenos do mundo físico é descrito por meio de modelamentos 

matemáticos. Esse comportamento é usualmente complexo e depende de todo um conjunto de 

parâmetros que irão entrar no modelo e sair como o resultado que se busca compreender do fenômeno 

em questão. Em uma visão mais determinística de análise do modelo, usualmente, três cenários são 

construídos: o pior cenário, o melhor cenário e o caso base. O caso base se caracteriza por assumir como 

parâmetros de entrada no modelo os valores que são mais prováveis de ocorrerem. No entanto, a forma 

mais efetiva para acessar os diversos riscos possíveis é a consideração de cenários que intermediam, por 

exemplo, piores valores de um determinado parâmetro de entrada com os melhores de outro. Portanto, 

a verificação do número suficiente de cenários que permitam uma visão geral de todos os cenários 

possíveis e a probabilidade de eles acontecerem é a melhor maneira de entender de fato o fenômeno de 

forma global (RAYCHAUDHURI, 2008). 

A simulação de Monte Carlo é realizada a partir do seguinte procedimento (MOONEY, 1997) 

(RAYCHAUDHURI, 2008): 

1. Criação do Modelamento Estático: Para que a simulação de Monte Carlo possa ser feita é 

necessário a existência inicial de um modelo determinístico que busca em seu cenário base a 

determinação da resposta à entrada de valores nos parâmetros que possuam maior probabilidade 

de acontecer; 

2. Entrada de Distribuições Probabilística nos Parâmetros de Entrada: Adição de curvas de 

distribuição de probabilidade escolhendo faixas de possibilidade de ocorrência de valores nos 

parâmetros de entrada. Amostras serão criadas de uma pseudo-população de maneira a refletir as 

distribuições probabilísticas. 

3. Geração de Variáveis Aleatórias: Com as distribuições estabelecidas, são geradas um conjunto de 

valores aleatórios associados as variáveis de entrada e com chances de escolha guiadas pelas 

distribuições. Um conjunto de respostas surgirão dessa entrada e o processo então se repete 

gerando novos conjuntos de números aleatórios e novos resultados. Com o acúmulo contínuo de 

resultados, é construído uma distribuição relativa de frequência e uma análise de sensibilidade. 
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Os resultados da simulação de Monte Carlo permitem a tomada de decisões baseadas nas chances 

que certos cenários específicos têm de ocorrer permitindo compreender quais conjuntos de parâmetros 

de entrada favorecem ou não certos resultados desejados. A análise de sensibilidade que essa simulação 

fornece, permite entender quais dos parâmetros carrega consigo um maior peso de mudança no resultado 

final. 

 

2.8 Análise de Ciclo de Vida 

 

Análise de ciclo de vida (ACV) se trata de uma metodologia focada em avaliar os impactos 

ambientais totais de um determinado produto, processo ou atividade dado todo o ciclo de vida das 

matérias e da energia envolvida. Esse tipo de análise contabiliza a extração e processamento dos 

materiais envolvidos, a manufatura, transporte e distribuição, uso, reuso, manutenção, reciclagem e 

descarte (CHAU, LEUNG e NG, 2015). É amplamente recomendada por instituições internacionais, 

como a Comissão Europeia e o Programa das Nações Unidas para o Meio Ambiente. Esse método é 

frequentemente aplicado por profissionais em empresas, além de ser utilizado para embasar programas 

de rotulagem ambiental e declarações ambientais de produtos. A ACV auxilia na redução de 

compensações entre alternativas similares, ao mesmo tempo em que evita a transferência de impactos 

ambientais entre diferentes estágios ou processos do ciclo de vida, bem como entre distintos tipos de 

impacto ambiental. As diretrizes para a realização da ACV estão estabelecidas na série de normas 14040, 

publicadas pela Organização Internacional para Padronização (ISO) (CUCURACHI et al., 2019).  

A análise de ciclo de vida pode ser separada em quatro fases distintas: Começando com a 

descrição do escopo e dos objetivos que incluem a definição das limitações da análise. Em seguida, na 

segunda fase, vem a análise de inventários que compilam as entradas e saídas de cada processo 

pertencente ao ciclo de vida do produto, processo ou atividade. Essas entradas incluem os materiais 

necessários à manufatura, os materiais utilizados no processo de produção e a energia; já as saídas 

representam os poluentes atmosféricos, os efluentes e os resíduos sólidos gerados. Na terceira etapa, 

emissões e recursos são agrupados de acordo com a categoria dos seus impactos e convertidos para um 

impacto comum de forma a tornar suas unidades comparáveis. A última fase compreende a interpretação 

do inventário e a análise do resultado dos impactos de forma a atender os objetivos do estudo (TONIOLO 

et al., 2020). A Figura 8 apresenta as diferentes fases da análise de ciclo de vida. 
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Figura 8 - Diferentes fases da análise de ciclo de vida 

 

Fonte: Adaptado de Chau, Leung e Ng (2015) 

 

Outro conceito importante na ACV é a Unidade Funcional (UF). É definida pela norma 

internacional de Análise de Ciclo de Vida (ACV) ISO 14040/44 como o “desempenho quantificado de 

um sistema de produto, utilizado como unidade de referência”. Ela atua como um fator de escala para 

todos os cálculos da ACV e exerce um papel central nos resultados obtidos. A unidade funcional deve 

ser claramente especificada, mensurável e estar alinhada com os objetivos e o escopo do estudo. Caso 

alguma função do produto ou processo analisado não esteja contemplada na unidade funcional, essa 

omissão deve ser justificada e registrada. Fora essas exigências, as normas ISO 14040/44 não 

estabelecem critérios adicionais, o que permite uma margem considerável de interpretação na definição 

da UF (BACKES, HINKLE-JOHNSON e TRAVERSO, 2023). 
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3 METODOLOGIA 

A metodologia deste trabalho irá consistir no modelamento físico dos processos de produção de 

hidrogênio a partir da gaseificação de resíduos de biomassa e da eletrólise a partir de fontes de energia 

renováveis. A partir de um modelamento que consiga representar de forma suficientemente fiel os 

processos, um conjunto de otimizações será realizado para a determinação dos pontos de operação que 

maximizem a produção de hidrogênio. Dados regionais de Minas Gerais das fontes energéticas e de 

insumos necessários serão levantados para que possa ser estabelecido um potencial teórico de produção 

sob diferentes cenários. Em seguida, serão realizadas análises econômicas, análises de risco e de 

impactos ambientais. 

O primeiro processo de produção investigado é a gaseificação de resíduos de biomassa. A 

metodologia utilizada no estudo deste processo é explicada a seguir: 

1. Foi desenvolvido um modelo de equilíbrio químico por meio da minimização da energia livre de 

Gibbs que seja capaz de simular a gaseificação com diferentes agentes gaseificantes: ar, oxigênio 

puro e mistura ar/vapor; E com e sem aprimoramento de gás por reatores WGS; 

2. O processo foi otimizado com diferentes métodos para encontrar o ponto que maximiza a 

produção de hidrogênio; 

3. Foi avaliado a disponibilidade das principais biomassas produzidas no estado de Minas Gerais e 

determinado as suas respectivas gerações de resíduos; 

4. Foi determinado o potencial teórico de produção de hidrogênio para cada uma das 66 

microrregiões de Minas Gerais; 

5. Uma análise econômica, utilizando como métrica o custo nivelado de produção do hidrogênio, 

foi desenvolvida. 

6. Foi realizado uma simulação de Monte Carlo para o desenvolvimento de uma visão global do 

comportamento do custo nivelado a partir da variação probabilística de parâmetros de interesse. 

7. Por fim, foi realizado uma análise de ciclo de vida para a determinação dos impactos ambientais 

do processo. 

 

Em seguida, foi investigado a produção de hidrogênio por meio da eletrólise do tipo PEM 

utilizando fontes renováveis de energia. 

1. Foi desenvolvido um modelo para o eletrolisador tipo PEM para a obtenção da curva de 

polarização; 

2. O ponto que maximiza a produção de hidrogênio foi investigado levando também em 

consideração as limitações dos eletrolisadores comerciais disponíveis; 

3. Uma análise econômica foi conduzida dadas diversas considerações e cenários; 
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3.1 Modelo Termodinâmico de Equilíbrio Químico  

 

Conforme mencionado, existem diferentes métodos para o modelamento da gaseificação, sendo 

os principais: modelamento termodinâmico por equilíbrio químico, por cinética química, fluidodinâmica 

computacional (CFD) e até mesmo redes neurais. A escolha do equilíbrio químico para esta análise está 

atrelada ao baixo custo computacional e fácil generalização desse tipo de modelamento. Este estudo 

exigirá um altíssimo número de simulações dado o grande número de resíduos de biomassas e cenários 

que serão testados. 

Neste modelo é assumido que todas as reações estão em equilíbrio químico, ou seja, quando as 

reações diretas e reversas do processo ocorrem paralelamente nos dois sentidos de forma que as 

quantidades dos reagentes e produtos envolvidos permanecem constantes. É também esperado que os 

produtos da pirólise sejam queimados e atinjam o equilíbrio na zona de redução antes de deixar o 

gaseificador, permitindo dessa maneira que o modelo de equilíbrio possa ser utilizado com maior 

proximidade de um gaseificador real. O tipo de gaseificação que tende a ser melhor representado pelo 

modelamento de equilíbrio químico é a gaseificação downdraft, dado os fatores como a direção que os 

gases percorrem conforme são produzidos e o tempo de residência típico do processo. 

Para esse modelamento, foi considerado a seguinte reação genérica: 

 

 
CnC

HnH
OnO

NnN
SnS

+ wH2Ol +  αH2Ov + mO2 + ρmN2

→ x1H2 + x2CO + x3CO2 + x4H2O + x5CH4 + x6SO2 + x7N2 
(1) 

 

Onde:  

• w: coeficiente estequiométrico da umidade; 

• m: coeficiente estequiométrico do ar; 

• x1 ao x7: coeficientes estequiométricos dos produtos; 

• ρ: é a proporção de nitrogênio com relação ao oxigênio, usualmente considerada como 3,76; 

• α: coeficiente estequiométrico do vapor superaquecido. 

 

As normalizações dos índices estequiométricos de cada um dos elementos que compõem a 

biomassa são dadas por: 

 

 Cmolar =
C

12
 (2) 

 

 nC = 1 (3) 
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 nH =
H

Cmolar
 (4) 

 

 nN =
N

14 Cmolar
 (5) 

 

 nS =
S

32 Cmolar
 (6) 

 

 nO =
O

16 Cmolar
 (7) 

 

Onde C, H, O, N e S são as porcentagens mássicas da análise elementar em base seca da biomassa. 

A umidade (U) é dada através da relação da massa de água pela massa de biomassa úmida e a 

partir dessa relação o coeficiente estequiométrico w pode ser determinado: 

 

 U =
massa de água

massa de biomassa úmida
100% =

18w

MMb + 18w
100% (8) 

 

Onde MMb é a massa molar da biomassa: 

 

 MMb = 12nC + 1nH + 16nO + 32nS + 14nN (9) 

 

Dessa forma, uma vez que a quantidade de umidade é conhecida, w pode ser calculado. 

A porcentagem de oxigênio no ar (OP) é utilizada para calcular a proporção de nitrogênio com 

relação ao oxigênio (ρ): 

 OP =
1

1 + ρ
100% (10) 

 

Em análises que envolvem ar, usualmente é considerado que o ar é formado apenas por 21% de 

oxigênio e 79% de nitrogênio desconsiderando a existência de outros gases devido a sua quantidade 

desprezível. 

No caso de gaseificação com vapor superaquecido sendo fornecido junto ao ar, é utilizado a razão 

de vapor com relação a biomassa (SB) para determinar quantidade de vapor superaquecido por kmol de 

biomassa (α): 

 

 SB =
18α

MMb + 18w
 (11) 
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Da reação genérica, podemos retirar as seguintes equações a partir dos elementos participantes da 

reação: 

Carbono: 

 

 nC  =  x2  +  x3 +  x5 (12) 

 

 

Hidrogênio: 

 

 nH + 2w + 2α =  2x1  +  2x4 + 4x5 (13) 

 

Oxigênio: 

 

 nO + w + α + 2m =  x2  +  2x3 + x4 + 2x6 (14) 

 

Enxofre: 

 

 nS =  x6 (15) 

 

Nitrogênio: 

 

 nN + 2ρm =  2x7 (16) 

 

Como observado, a reação possui sete variáveis e apenas cinco equações dados os cinco elementos 

que envolvem a reação. Dessa forma, foram utilizadas duas das principais reações que compõem a 

gaseificação para prover as duas reações necessárias para a solução do equilíbrio químico. 

A reação de formação de metano: 

 

 C + 2H2 → CH4 (17) 

 

E a reação de deslocamento gás-água formada pelas subreações: 

 

 C + CO2 → 2CO (18) 

 

 C + H2O → CO + H2 (19) 
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Assim: 

 

 CO + H2O → CO2 + H2 (20) 

 

As duas equações que faltam são dadas pela constante de equilíbrio da formação do metano. 

 

 K1 =
x5

x1
2
 (21) 

 

Pela constante de equilíbrio da reação de deslocamento gás-água. 

 

 K2 =
x1x3

x2x4
 (22) 

 

A equação da Primeira Lei da Termodinâmica para a reação de gaseificação, assumindo processo 

adiabático, é dada por: 

 

 
x1dHH2

+ x2dHCO + x3dHCO2
+ x4dHH2O + x5dHCH4

+ x6dHSO2
+ x7dHN2

− dHbiomassa − wdHH2Ol
− αdHH2Ov

= 0 
(23) 

 

E, para qualquer gás ideal, sua entalpia é dada por: 

 

 dH(para qualquer gás) =  Hf
0 + ΔH (24) 

 

Onde: 

• Hf
0: entalpia de formação do gás; 

• ΔH: variação de entalpia com relação a temperatura de referência. 

 

Sendo que a variação de entalpia pode ser calculada por: 

 

 ΔH =  CpΔT (25) 

 

Onde ΔT é a diferença da temperatura do gás e a temperatura de referência (298,15 K) e Cp é o 

calor específico. 

Para a água líquida, a sua variação de entalpia é dada por: 
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 dHH2Ol
=  HfH2O(l)

0 + H(vap) (26) 

Onde: 

• HfH2O(l)
0 : entalpia de formação da água líquida; 

• H(vap): entalpia de vaporização da água. 

 

Para o vapor superaquecido, a sua variação de entalpia é dada por: 

 

 dHH2Ov
=  HfH2O(v)

0 + ΔH (27) 

 

Onde, HfH2O(v)
0 é a entalpia de formação do vapor de água; 

E para a biomassa: 

 

 dHbiomassa =  Hfbiomassa
0

 (28) 

 

O cálculo da entalpia de formação da biomassa é dado por: 

 

 Hfbiomassa
0 = PCSbiomassaMMb + HfCO2

0 +
𝑛𝐻

2
HfH2O(l)

0 + 𝑛𝑆HfSO2

0  (29) 

 

De acordo com Callejón-Ferre et al. (2011), o poder calorífico superior de qualquer biomassa 

pode ser calculado com boa precisão a partir da seguinte fórmula: 

 

 PCS𝑏𝑖𝑜𝑚𝑎𝑠𝑠𝑎 = (−3,393 + 0,507 C −  0,341 H +  0,067 N) ∗ 1000 (kJ/kg) (30) 

 

Onde C, H e N são a porcentagem da composição elementar em base mássica e em base seca.  

As constantes de equilíbrio são calculadas a partir da minimização do Gibbs. 

 

 lnK =  −
ΔGo

RT
 (31) 

 

Onde ΔG° é variação da energia livre de Gibbs com relação à temperatura de referência, R é a 

contante universal dos gases. 

Zainal et al. (2001), a partir do cálculo da minimização de Gibbs da reação de formação de metano 

e da reação de deslocamento gás-água, chegaram as seguintes equações dependentes da temperatura de 

gaseificação (K), respectivamente: 
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lnK1 =  
7082,848

T
+ (−6,567)lnT +

7,466 × 10−3

2
T +

−2,164 × 10−6

6
T2

+
0,701 × 10−5

2T2
+ 32,541 

(32) 

 lnK2 =  
5870,53

T
+ 1,86lnT + 2,7 × 10−4T +

58200

T2
+ 18,007 (33) 

 

As porcentagens molar e mássica do H2 (base úmida) e mássica da biomassa (base úmida) nos 

reagentes foram calculadas a partir das seguintes equações: 

 

 %H2molar =  
x1

x1 + x2 + x3 + x4 + x5 + x6 + x7
 (34) 

 

 %H2mass =  
2x1

2x1 + 28x2 + 44x3 + 18x4 + 16x5 + 64x6 + 28x7
 (35) 

 

 %Biomass =  
MMb

MMb + 18w + 18α + m(32 + ρ28)
 (36) 

 

A equação estequiométrica da reação é dada por  

 

 CnC
HnH

OnO
NnN

SnS
+ wH2O + αH2O + m𝑒O2 + ρm𝑒N2 → x1eCO2 + x2eH2O + x3eSO2 + x4eN2 (37) 

 

Onde o subscrito e se refere a estequiométrico nas variáveis. 

Da reação estequiométrica, obtém-se as seguintes equações a partir dos elementos participantes 

da reação: 

 

Carbono: 

 

 nC  =  x1e (38) 

 

Hidrogênio 

 

 nH + 2w + 2α =  2x2e (39) 

 

Oxigênio: 

 

 nO + w + 2me + α =  2x1e  +  x2e + 2x3e (40) 
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Enxofre: 

 

 nS =  x3e (41) 

 

Nitrogênio: 

 

 nN + 2ρm𝑒 =  2x4e (42) 

 

A razão Ar/Combustível é dada por: 

 

 AC =  
m(32 + ρ28)

MMb
 (43) 

 

A razão Ar/Combustível estequiométrica é dada por: 

 

 ACest =  
mest(32 + ρ28)

MMb
 (44) 

 

A razão de equivalência pode então ser calculada como: 

 

 ER =  
AC

ACest
 (45) 

 

O poder calorífico inferior do gás de síntese pode ser calculado através da seguinte equação 

(KORONEOS E LYKIDOU, 2011): 

 

 PCIsyngas = (30[CO] + 25,7[H2] + 85,4[CH4] + 151,3[CmHn])4,2/1000  (MJ/Nm³) (46) 

 

Onde [gás] indica a concentração molar do respectivo produto da gaseificação. 

A massa molar do gás de síntese pode ser calculado ponderação da seguinte equação 

(porcentagens mássicas em base úmida): 

 

 

MMgás de síntese =
2 %H2mass

100
+

28 %COmass

100
+

44 %CO2mass

100
+

18 %H2Omass

100
+

16 %CH4mass

100

+
64 %SO2mass

100
+

28 %N2mass

100
 

(47) 
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3.2 Equilíbrio Químico Termodinâmico dos Reatores WGS 

 

A razão de conversão ou eficiência de conversão de monóxido de carbono também pode ser 

estimada por meio de análise de equilíbrio químico por minimização de Gibbs. A Equação 33 utilizada 

anteriormente para determinar a constante de equilíbrio também pode ser utilizada e com a Equação 48 

(MENDES et al., 2010) é possível determinar a taxa de conversão de monóxido de carbono para a 

produção adicional de hidrogênio, assumindo comportamento de gás ideal: 

 

 K2 =
(
%CO2molar.bs

100 +
%COmolar.bs

100 CCO)(
%H2molar.bs

100 +
%COmolar.bs

100 CCO)

%COmolar.bs
100

(1 − CCO)(S/G −
%COmolar.bs

100
CCO)

 (48) 

 

Onde: 

• CCO é a eficiência de conversão do monóxido de carbono; 

• Sufixo molar.bs indica que se tratam de porcentagens molares em base seca; 

• S/G é a razão molar de vapor por gás seco; 

• K2 é a constante de equilíbrio químico da reação de deslocamento gás-água; 

 

3.3 Potencial Teórico de Produção de Hidrogênio 

 

O potencial teórico de produção de hidrogênio é definido como a quantidade possível de produção 

de hidrogênio por ano dada algumas considerações específicas do resíduo e foi calculado da Equação 

49. 

 

 PtH2 =  RH2Bio. PB . RRB(1 − U)η (49) 

 

Onde: 

• PB: quantidade de biomassa gerada na microrregião no período de um ano (ton/ano); 

• RRB: razão de resíduos gerados em relação a biomassa produzida; 

• U: porcentagem de umidade da análise elementar; 

• η: porcentagem do resíduo gerado passível de ser utilizada para produzir hidrogênio por 

gaseificação ou fator de recuperação; 

• RH2Bio: razão de massa de hidrogênio produzido por massa de biomassa seca. 

 

A razão mássica de hidrogênio por biomassa seca e sem cinzas é dada por: 
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 RH2Bio =  
%H2MÁSS

%BioMÁSS

 (50) 

 

Onde: 

• %H2MÁSS: porcentagem mássica de H2 produzida na gaseificação do resíduo da biomassa; 

• %BioMÁSS: porcentagem mássica de biomassa seca e sem cinzas nos reagentes; 

 

3.4 Escolha dos Resíduos de Biomassa 

 

Para este trabalho foram escolhidos nove resíduos provindos de seis tipos de biomassas. Os 

critérios de escolha desses resíduos se basearam na sua disponibilidade e no potencial de gaseificação 

dos mesmos. A Tabela 2 apresenta os resíduos de biomassas escolhidos e suas respectivas análises 

elementar e imediata. 

 

Tabela 2 - Resíduos de biomassas escolhidos e suas análises elementar e imediatas 

 Análise Elementar (Base seca) (%) Análise Imediata (Base Úmida) (%) 

Biomassa C H O N S A Umidade Cinzas Voláteis Carbono Fixo 

Bagaço de canaa 48,81 5,9 43,1 0,49 0 1,7 7 1,49 76,35 15,16 

Palhiço de canab 39,75 5,5 46,84 0,19 0 7,72 33 5,17 51,86 9,97 

Borra de café gastac 59,70 7,80 30,20 2,19 0,10 0,01 57,9 0,17 34,73 7,19 

Espiga de milhod 46,51 5,68 44,13 0,47 0,09 3,12 7,04 2,9 72,67 17,39 

Palhiço de milhoe 44,77 5,39 41,76 0,85 0,21 7,02 8,02 6,46 67,55 17,97 

Casca de sojaf 43,08 6,36 44,51 0,85 0,09 5,11 6,3 4,78 69,6 19 

Casca de cacaug 45,58 5,63 36,05 3,36 0,17 9,21 6,7 8,58 - - 

Madeira de Eucalipto 

(serragem)h 
48,33 5,89 45,13 0,15 0,01 0,49 16 0,44 69,34 14,22 

Casca de Eucaliptoi 47,4 5,5 44,1 0,3 0,05 2,65 12 4,22 68,73 15,05 
a: Garcìa-Pèrez, Chaala e Roy (2002); b: Jorapur e Rajvanshi (1995); c: Barbanera e Muguerza (2020); d: Lu et 

al. (2006); e: Lu et al. (2006); f: Werther et al. (2000); g: Van Ree et al. (1995); h: Kitani, Hall e Wagener 

(1989); i: Theis et al. (2006). 

 

A seguir é apresentado mais detalhadamente as características e justificativas para a escolha dos 

resíduos, levando em consideração o nível de produção nacional e estadual das culturas que os originam. 

Também são apresentados os dados das condições da umidade comumente observada nesses resíduos e 

a sua relação com as culturas que os geram. 

 

3.4.1 Bagaço de Cana 

 

O Brasil é o maior produtor mundial de cana de açúcar sendo a região centro-sul responsável por 

90% da produção nacional. Segundo o IBGE (2022), Minas Gerais foi o segundo estado que mais 
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produziu cana de açúcar no país no ano de 2022. 

A cana de açúcar é responsável pela produção de dois essenciais produtos: o açúcar e o álcool. 

Graças aos contínuos avanços nos estudos que envolvem o reaproveitamento de resíduos, praticamente 

toda a planta da cana pode ser utilizada. Os principais resíduos que a cana produz são a vinhaça, palhiça 

e o bagaço. 

O bagaço é o subproduto da moagem para a extração do caldo de cana de açúcar. É principalmente 

utilizado como combustível em caldeiras para cogeração e produção de eletricidade. Recém moído, 

possui uma umidade de aproximadamente 50% (SANTOS et al., 2011) chegando até 56% (DIAZ-

MATEUS, ALVAREZ-CASTRO E CHAVES-GUERRERO, 2018). Comparativamente, quando se 

queima carvão, este está com uma umidade geralmente abaixo dos 10%, e o bagaço, com umidades tão 

altas, faz com que, em maior parte dos casos, seja pouco viável economicamente um pré-tratamento de 

secagem antes de seu uso (DIAZ-MATEUS, ALVAREZ-CASTRO E CHAVES-GUERRERO, 2018). 

O bagaço representa 30% da massa da cana de açúcar e isso faz com que sua utilização também seja um 

benefício não somente econômico, mas também ambiental (SELMAN-HOUSEIN, 2000). 

 

3.4.2 Palhiço de Cana 

 

O palhiço é definido como a soma das folhas secas, verdes e ponteiro da cana de açúcar. 

Anteriormente, a prática comum era a queima do palhiço, mas a legislação ambiental forçou uma 

mudança de comportamento. Hoje, cerca de 97% das colheitas de cana de açúcar nos campos são 

mecanizadas e não queimam palhiça (colheita verde), deixando grandes quantidades cobrindo o solo. 

Segundo Cherubin et al. (2021), a quantidade deixada no campo varia de 10 e 20 ton ha-1, sendo 

consistente com a média de 14,43 ton ha-1 obtida de Hassuani, Leal e Macedo (2005). 

Uma das dificuldades do reaproveitamento do palhiço está no seu recolhimento do campo, pois 

possui baixa densidade. As alternativas para isso seriam o enfardamento no campo para posterior 

transporte, o desligamento dos ventiladores da colheitadeira de modo que o palhiço seja colhido junto 

com a cana e separado em uma Estação de Limpeza agregada a usina e, por fim, o ventilador primário 

é mantido em baixa velocidade e o secundário desligado para o palhiço seja parcialmente colhido junto 

com a cana para também ser separado posteriormente na usina (LEITE et al., 2009). 

E quanto a umidade da palhiça, Jorapur e Rajvanshi (1995) observaram valores entre 4 e 33% nas 

suas amostras. 

 

3.4.3 Borra de Café 

 

O Brasil é maior produtor mundial de café com 30% de todo café comercializado 

internacionalmente seguido pelo Vietnã e Colômbia (ATLAS DE BIOMASSA DE MINAS GERAIS, 
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2017). E entre os estados brasileiros, Minas Gerais é o maior produtor com 1.735.408 toneladas 

produzidas em 2023, sendo Espírito Santo o segundo maior com 811.417 toneladas (IBGE. 2023). 

A borra de café é um subproduto da fabricação do pó de café, que é processado por métodos secos 

ou úmidos. Uma parte considerável desse resíduo é despejado em aterro sanitários, incinerado ou 

compostado (BARBANERA e MUGUERZA, 2020). Em média, uma tonelada de café colhido gera 

cerca de 650 kg de borra (COLANTONI et al., 2021). A umidade da borra é consideravelmente alta, por 

volta de 58%, requerendo um pré-tratamento de secagem antes do processo de gaseificação. Como se 

trata de um subproduto do processo de fabricação do pó, em escalas industriais, sua coleta não é um 

problema. 

 

3.4.4 Espiga de Milho 

 

Em termos de produção mundial, o Brasil fica em terceiro lugar como produtor de milho, 

perdendo somente para os Estados Unidos e a China (ATLAS DE BIOMASSA DE MINAS GERAIS, 

2017). E entre os estados brasileiros, Minas Gerais ocupa 5° lugar como produtor nacional do grão 

(IBGE, 2022). 

Uma série de resíduos são gerados durante o processamento do milho, sendo eles: o talo, as folhas, 

a palha e a espiga. Esses resíduos compõem 40% da produção total do grão e a espiga contabiliza 40% 

desse total. A umidade da espiga é baixa, inferior a 15%, fazendo com que pré-tratamentos de secagem 

não sejam necessários para seu uso em processos termoquímicos (MIRANDA et al., 2018). 

 

3.4.5 Palhiço de Milho 

 

O palhiço de milho é considerado toda a porção da planta acima da terra menos o grão de milho, 

ou seja, a soma do talo, folhas e da palha que envolve a espiga. Isso pode ser feito porque as composições 

elementares desses componentes da planta diferem muito pouco. Segundo Igathinathane et al. (2009), a 

disponibilidade da palhiço pode ser estimada como sendo de 80% da produção do grão e metade dessa 

quantidade pode ser coletada para utilização. A umidade do palhiço é geralmente baixa, pois o milho 

muitas vezes é colhido no campo com o resto da planta já significantemente seco. Além disso, é comum 

que a palhiço seja deixado exposto no campo pós colheita dando ainda mais tempo para secar. Zhang, 

Ghaly e Li (2012) verificaram na sua amostra de estudo uma umidade de 7,92% para as folhas e 6,4% 

para o talo enquanto que Lu et al. (2006) obteve uma umidade de 8,02%. 

 

3.4.6 Casca de Soja 

 

No que toca a produção e processamento mundial da soja, o Brasil fica em segundo lugar, 
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enquanto que o estado de Minas Gerais é o 6º maior produtor entre os estados brasileiros (IBGE, 2022). 

A casca de soja, que é uma fina camada que recobre o grão e é obtida após o processamento industrial, 

constitui 2% do total da massa do grão (SANTOS et al., 2008). É geralmente utilizada como 

complemento à ração animal como forma de reaproveitamento do resíduo. Werther et al. (2000) em sua 

análise imediata de resíduos agrícolas, florestais e de carvão observaram uma umidade de cerca de 6,3% 

na casca de soja. 

 

3.4.7 Casca de Cacau 

 

Brasil é o sétimo maior produtor de cacau no mundo e o quinto maior consumidor do principal 

produto da planta: o chocolate (FORBES, 2022). Minas Gerais é segundo estado que mais produz cacau, 

sendo o Pará o que mais produz (IBGE, 2022). A casca do cacau é a camada que recobre sua polpa e 

representa entre 12 a 20% do fruto (OKIYAMA, NAVARRO e RODRIGUES, 2017). Van Ree et al. 

(1995) estimam uma umidade de cerca de 6,7% para a casca após pré-tratamento em um secador de 

tambor rotativo. 

 

3.4.8 Madeira de Eucalipto 

 

O eucalipto é a madeira mais plantada e estudada no Brasil e continua em ritmo de crescimento 

ano após ano. As espécies mais plantadas e pesquisadas com vista em fins energéticos são: Eucalyptus 

grandis, Eucalyptus urophylla, Eucalyptus camaldulensis, Eucalyptus cloeziana, Eucalyptus pellita, 

Eucalyptus saligna, hibrido Eucalyptus grandis x Eucalyptus urophylla e hibrido Eucalyptus grandis x 

Eucalyptus camaldulensis (ATLAS DE BIOMASSA DE MINAS GERAIS, 2017). Por ser a espécie 

mais plantada no país, Eucalyptus grandis foi utilizada como referência quanto aos dados da composição 

elementar neste trabalho para a análise do ponto de operação de produção máxima de hidrogênio. Outros 

países que também se destacam na plantação de eucalipto são a Índia, África do Sul, Zâmbia, Zimbábue, 

Tanzânia, Uganda e Ceilão (EMBRAPA, 2019). E entre os estados brasileiros, de acordo com o IBGE 

(2022), Minas Gerais detém o primeiro lugar em produção de eucalipto. 

O IBGE (2022) avalia a produção do eucalipto de acordo com sua finalidade e a proporção de seu 

uso no estado de Minas Gerais fica como: 25,1% para lenha, 29,1% de madeira em tora para papel e 

celulose, 21,7% de carvão vegetal e 24,1% de madeira em tora para outras finalidades. 

A densidade do eucalipto varia entre espécies. O Eucalyptus grandis, espécie adotada nessa 

análise, possui uma densidade média de 0,49 g/cm³ (OLIVEIRA, HELLMEISTER e TOMAZELLO 

FILHO, 2005). Quanto a umidade, Zanuncio et al. (2013) fizeram uma análise do eucalipto secando ao 

ar livre em um período de 90 dias, para três variedades de eucalipto, e verificaram uma umidade média 

da superfície diretamente em contato com o ar de 16%. 
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3.4.9 Casca de Eucalipto 

 

A casca é a camada exterior que recobre desde as raízes até o tronco e os ramos da árvore. No 

eucalipto, segundo Chemetova et al. (2021), a casca representa cerca de 7 a 20% do peso total da tora. 

E em sua amostra, Theis et al. (2006) verificaram uma umidade de cerca de 12%. Usualmente, a casca 

é utilizada na queima como combustível, como cobertura morta ao solo, adubo, para produção de carvão 

vegetal e etc. Dessa forma, a sua utilização para a produção de hidrogênio pode ser uma alternativa 

interessante às atuais utilizações. 

 

3.5 Pré-tratamento dos Resíduos de Biomassa 

 

O processo de pré-tratamento dos resíduos (Figura 9) a serem gaseificados se baseia 

primeiramente na redução de sua granulometria por meio de um moedor. A partir da redução do resíduo 

a uma granulometria abaixo de 50 mm, o resíduo passa por um secador rotativo a gás reduzindo a 

umidade para uma faixa de cerca de 10 a 12%. Uma segunda moagem do resíduo seco é então realizada 

visando a redução do tamanho da partícula para menos de 2 a 5 mm finalizando com a peletização 

(LAMERS et al., 2015) (RAHAYU et al., 2023). 

 

Figura 9 - Esquema do pré-tratamento dos resíduos 

 

Fonte: Elaborado pelo Autor 

 

O gasto de energia de cada componente do processo, segundo Mobini, Sowlati e Sokhansanj 

(2013), é de 399 kWh/ton de pellets para o secador, 31,36 kWh/ton de pellets para cada moagem, 50,84 

kWh/ton de pellets para o peletizador. 

 

3.6 Esquema dos Componentes da Planta de Gaseificação 

 

Neste estudo foram investigados dois esquemas distintos de planta. O primeiro esquema 

investigado se trata da gaseificação sem o aprimoramento dos gases (Figura 10). O processo ocorre da 

seguinte forma: após transportado até um ponto central da microrregião, o resíduo é descarregado e será 

pré-tratado para a gaseificação de forma que atinja a densidade e umidade necessária. A partir desse 

ponto, três formas de gaseificação serão analisadas. Na gaseificação com ar, não haverá uma unidade 
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separadora de ar nem caldeira para produção e vapor superaquecido. Nesse cenário, somente ar entrará 

como agente gaseificante junto à biomassa. O segundo cenário consiste na adição da unidade separadora 

de ar para a produção de oxigênio in situ e seu uso como agente gaseificante. Este caso também não 

contará com o soprador de ar e a caldeira de vapor. O último cenário é a gaseificação com ar e vapor 

como agentes gaseificantes exigindo, portanto, a caldeira para produção de vapor superaquecido, mas 

sem necessidade da unidade separadora de ar. 

 

Figura 10 - 1º Esquema da planta de produção  

 

Fonte: Elaborado pelo Autor 

 

A gaseificação acontece então com a entrada do agente gaseificante na condição de operação que 

maximiza a produção de hidrogênio e segue para um trocador de calor que irá resfriar os gases até cerca 

de 150 °C. Os gases passam em seguida por um ciclone para a retirada de material particulado grosseiro. 

O material particulado mais fino, assim como o alcatrão e outras impurezas, são filtrados na lavagem do 

gás. No PSA, o gás será desidratado e comprimido até as condições requeridas para a adsorção (pressão 

de 10 bar e temperatura de 50 °C). O hidrogênio é por fim separado do gás e armazenado em um tanque 

de armazenamento após ter sua pressão elevada até 430 bar pelo complexo de compressão. O complexo 

de compressão é composto por quatro compressores e quatro trocadores de calor em série. Scheepers et 

al. (2020) adotaram em seu estudo, para a compressão em série do hidrogênio, uma faixa de razão de 

compressão de 2,5 a 3. Dessa forma, para a compressão do hidrogênio de 10 bar até 430 bar, foram 

considerados três compressores com razão de compressão de 2,75 e um compressor final com razão de 

2,07. A água de resfriamento em todos os quatro trocadores de calor entra com 200 kPa e 25 °C e sai 

sob pressão atmosférica e 120 °C. Considera-se uma queda de 120 °C na temperatura do hidrogênio ao 
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passar pelos trocadores de calor e de 210 no último trocador de calor. A Figura 11 mostra o esquema do 

complexo de compressão com os parâmetros considerados. O gás de purga do PSA é utilizado para a 

secagem dos resíduos de biomassa durante o pré-tratamento. 

 

Figura 11 - Complexo de compressão de hidrogênio da gaseificação 

 

RC: Razão de compressão. Fonte: Elaborado pelo Autor 

 

O segundo esquema investigado considera a adição de reatores WGS de alta e baixa temperatura 

para a conversão do monóxido de carbono, através da adição de vapor de água, em hidrogênio como 

forma de aprimoramento do gás (Figura 12). O uso desses reatores requer a adição de mais três 

trocadores de calor. O esquema de funcionamento é semelhante ao anterior, sendo a diferença principal 

a redução consecutiva da temperatura do gás e a produção de vapor pelos trocadores de calor para 

atender as exigências dos reatores WGS. 

 

Figura 12 - 2º Esquema da planta de produção 

 

TC: Trocador de calor; WGSR-AT: Reator water gas shift de alta temperatura; WGSR-BT: Reator water gas 

shift de baixa temperatura. Fonte: Elaborado pelo Autor 
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3.7 Análise Econômica da Gaseificação 

 

O potencial econômico da produção de hidrogênio para cada uma das microrregiões de Minas 

Gerais é investigado a seguir. A métrica de avaliação utilizada foi a de encontrar o preço mínimo do 

quilo de hidrogênio para que o investimento em uma planta de produção de hidrogênio por meio da 

gaseificação da biomassa se pagasse dentro do tempo de vida do projeto que também pode ser definido 

como o custo de produção do hidrogênio dado um tempo de vida do projeto. Para isso, é necessário, 

primeiramente, definir o sistema com todos os seus componentes. A partir disso, estimar os custos 

associados aos equipamentos, operação, manutenção, etc e, por fim, o fluxo de caixa para cada uma das 

66 microrregiões mineiras. 

 

3.7.1 Estimativa de Custo da Gaseificação 

 

Os custos dos equipamentos foram estimados a partir de um custo de referência e a escala da 

estimativa é baseada em um parâmetro característico do equipamento. Além disso, o custo também foi 

ajustado de acordo com o índice de custos de plantas de engenharia química (CEPCI)(MIGNARD, 

2014). O custo utilizado foi anualizado de 2022 levando em consideração que os dados mais recentes e 

utilizados neste estudo das culturas de biomassa são também desse ano. 

 

 CE = CR (
S

SR
)

ƒ

 
CEPCI2022

CEPCIano
 (51) 

 

Onde: 

• CE: é o custo estimado do equipamento para uma capacidade S; 

• CR: é o custo de referência do equipamento para uma capacidade SR; 

• CEPCI: índice de custos de plantas de engenharia química para um determinado período; 

• ƒ: parâmetro de ajuste da escala para estimativa de custo. 

 

A Tabela 3 apresenta os dados de referência obtidos na literatura para a estimativa dos custos dos 

equipamentos. 
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Tabela 3 - Dados utilizados na estimativa de custos da gaseificação 

Equipamento 
Custo Ref 

(CR) k$ 

Capacidade 

Ref (SR) 
Base de SR Unid. ƒ CEPCIano Ref. 

Gaseificador 137090 2464 
Vazão de biomassa 

seca 
ton/dia 0,67 556,8 [1] 

Reator WGS 37527 1450 
PCI do gás de 

síntese de entrada 
MW 0,65 541,7 [2] 

PSA 27121,2 17069 
Vazão de entrada 

do gás 
kmol/h 0,6 525,4 [3] 

Soprador de Ar 223,1 1 Potência elétrica MWe 0,67 499,6 [4] 

Ciclone 355 52,720 Vazão do gás kg/s 0,64 468,2 [5] 

Pré Processamento da 

Biomassa 
27221 2000 

Vazão de biomassa 

seca 
ton/dia 0,67 541,7 [6] 

Manuseio das Cinzas 6571 9,7 Vazão de cinzas kg/s 0,6 541,7 [7] 

Compressor de H2 343,24 0,52 Potência elétrica MWe 0,62* 575,4 [8] 

Trocador de Calor 10514,8 193,398 
Calor retirado do 

gás de síntese 
MW 0,6 499,6 [9] 

Lavagem de Gás 41710 37 
Vazão do gás de 

síntese seco 
kg/s 0,7 584,6 [10] 

Tanque de 

Armazenamento 
0,843 1 

Massa de 

hidrogênio 
kg/dia 0,7 525,4 [11] 

Caldeira de Vapor 1187,66 1 

Potência 

necessária para 

geração de vapor 

MW 0,8 556,8 [12] 

Unidade Separadora de 

Ar 
46560 1000 

Produção de O2 

diária 
ton/dia 0,9 584,6 [13] 

[1]: Jiang, Y., & Bhattacharyya (2017); [2]: Yang et al. (2013); [3]: Szima et al. (2019); [4]: Pérez et al. (2021); 

[5]: Feedstock (2006); [6] Jiang, Y., & Bhattacharyya (2017); [7]: Manzolini, Macchi e Gazzani (2013); [8]: Apt 

et al. (2008); [9]: Pérez et al. (2021); [10]: Andersson e Lundgren (2014); [11]: Parks (2014); [12] Kumar, 

Sharma e Tewari (2015); [13]: Andersson e Lundgren (2014); *: Feedstock (2006) 

 

Para a estimativa do custo de investimento total (CIT), foram utilizadas as hipóteses apresentadas 

na Tabela 4 (CORMOS, VATOPOULOS e TZIMAS, 2013): 

 

Tabela 4 - Estimativa do custo total de investimento da gaseificação 

Cálculo do CIT Métodos 

Custos dos Equipamentos A partir da Equação 51 

Custo instalado de utilitários e unidades 

externas (U) 

25% da soma do custo dos 

equipamentos (ƩCE) 

Custo Instalado (CI) CI = ƩCE + U 

Custo e contingência dos proprietários (C) 15% do CI 

Compra de terrenos, licenciamento, 

topografia etc. (TLT) 
5% do CI 

Custo de Investimento Total (CIT) CIT = CI + C + TLT 

 

A estimativa dos custos de operação e manutenção foi feita a partir dos dados da Tabela 5. Os 
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valores foram ajustados com a inflação para o ano de 2022. 

 

Tabela 5 - Estimativa dos custos O&M da gaseificação 

Custos O&M Unidade Ref 

Preço da Água de Resfriamento 0,0162 $/ton [1] 

Preço do resíduo agrícola 18,00 $/ton [2] 

Preço do resíduo florestal 16,00 $/ton [3] 

Preço da eletricidade 81,09 $/MWh [4] 

Mão de Obra 10% do custo de produção [5] 

Manutenção Variável 5% dos custos fixos [6] 

Impostos Locais 2% do CIT [7] 

[1][4][7]: Cormos, Vatopoulos e Tzimas (2013), [2][3]: Cervi et al., (2021), [5][6]: Salkuyeh, Saville e Maclean 

(2018),  

 

Os gastos com transporte foram calculados por meio do raio econômico de transporte. A 

densidade dos resíduos de biomassa também foi levada em consideração e para alguns deles foi 

considerado o custo associado ao enfardamento anterior ao transporte.  

As seções seguintes irão explicar mais detalhadamente os cálculos utilizados para a estimativa de 

alguns dos custos que necessitaram de fórmulas específicas para o cálculo da capacidade dos 

equipamentos. 

 

3.7.2 Custo dos Compressores 

 

Os compressores necessários na planta de gaseificação são: o compressor de ar, o compressor do 

gás de síntese do PSA e os compressores do complexo de compressão do hidrogênio. O parâmetro que 

permite escalar o custo é a potência elétrica de acionamento dos mesmos. A potência mecânica 

necessária pode ser calculada a partir da seguinte equação (PERRY, 2008): 

 

 Potmec =
k. Z. R. Te

Mgás(k − 1)
[(

P𝑠

P𝑒
)

(k−1)/k

− 1] ṁ (52) 

 

Onde: 

• k: coeficiente isentrópico do compressor; 

• Z: fator de compressibilidade; 

• R: constante universal dos gases (8,314 kJ kmol-1 K-1); 

• Te: temperatura de entrada (K); 

• Mgás: massa molar do gás (kg kmol-1); 

• Ps: pressão de saída do compressor (kPa); 
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• Pe: pressão de entrada do compressor (kPa); 

• ṁ: vazão mássica do gás (kg s-1). 

 

A potência elétrica de acionamento é calculada a partir das eficiências do compressor (ηc) e do 

motor elétrico (ηmele), utilizando a Equação 53. 

 

 Potele =
Potmec

ηc. ηmele
 (53) 

 

3.7.3 Custo dos Trocadores de Calor 

 

O resfriamento do gás proveniente da gaseificação é feito por um trocador de calor que utiliza 

água como fluido de resfriamento. O calor extraído do gás da gaseificação é calculado a partir das 

entalpias de entrada e saída de cada uma das espécies que compõem o gás de síntese, já que os estados 

termodinâmicos dos pontos são fixados, e a vazão mássica de cada uma das espécies é conhecida, 

conforme Equação 54. 

 

 Q̇g = Ʃ𝑚̇𝑒𝑠𝑝é𝑐𝑖𝑒(ℎ𝑒𝑠𝑝é𝑐𝑖𝑒.𝑠 − ℎ𝑒𝑠𝑝é𝑐𝑖𝑒.𝑒) (54) 

 

Para o cálculo da vazão de água necessária para o resfriamento é utilizado a equação da 

efetividade do trocador de calor. 

 

 Q̇g = ɛ ṁag(hs − he) (55) 

 

Onde: 

• ɛ: efetividade do trocador de calor; 

•  ṁag: vazão mássica de água; 

• hs: entalpia de saída da água; 

• he: entalpia de entrada da água. 

 

3.7.4 Custo de transporte 

 

Esse estudo considera que em cada microrregião do estado haverá uma única planta de produção 

de hidrogênio por gaseificação formando um polo de produção unificado localizado aproximadamente 

no centroide geográfico da microrregião. Para se estimar a distância média de transporte dos resíduos 
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de biomassa até esse polo unificado, levando em consideração a variação única que cada microrregião 

tem, foi adotado um círculo de área equivalente à cada uma das microrregiões. O raio desse círculo é 

defino como o raio teórico ou raio correspondente: 

 

 RT = √
Am

π
 (56) 

 

Onde Am é a área da microrregião. 

Levando em conta uma média estatística de distribuição dos pontos de coleta, foi adotado um raio 

médio correspondente a dois terços do raio teórico. No entanto, as estradas muito dificilmente irão seguir 

uma direção retilínea do centroide do círculo em direção a borda. Cada estrada segue um percurso que 

depende das características únicas do terreno e uma forma de contabilizar isso é através do fator de 

tortuosidade. Regiões altamente desenvolvidas e com percursos de grades retangulares, segundo Piñas 

et al (2019), possuem um fator de tortuosidade de 1,27 e regiões menos desenvolvidas possuem um fator 

de 3. Para este estudo, foi adotado um fator de 2,5. Dessa forma, o raio médio fica definido como: 

 

 RM =
2

3
RTτ (57) 

 

Onde τ é o fator de tortuosidade. 

Quando se considera transporte, a distância é apenas um dos parâmetros que influência no custo. 

O tipo do transporte, a densidade do resíduo, o preço do frete e o número de viagens necessárias também 

são fatores que determinam o custo. 

Para este estudo, foi adotado o transporte rodoviário por caminhões de carga. O caminhão 

escolhido como referência para o transporte dos resíduos possui de dois a três eixos, com uma 

capacidade de 30 toneladas e dimensões da caçamba de 18 metros de comprimento, 3 de largura e 2,8 

metros de altura. 

O preço dos fretes foi estimado por meio de regressões lineares provindas da coleta de dados do 

frete de várias viagens através do Sistema de Informações de Fretes – SIFRECA vindo do Grupo de 

Pesquisa e Extensão em Logística Agroindustrial - ESALQ-LOG (Figura 13). Por não haver dados 

diretos de transporte dos resíduos, foram utilizados os dados das culturas que os originam. Para o cacau, 

foram utilizados como referência os custos de transporte do café por se tratar do custo mais elevado, 

como forma de não subestimar os resultados da análise. Além disso, a produção de casca de cacau é 

extremamente pequena em comparação com as outras culturas. O preço dos fretes, conforme mostrado 

na Figura 13, depende da distância da viagem e da quantidade de carga. 
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Figura 13 - Preço dos fretes por tonelada e distância percorrida 

 

Fonte: Adaptado de ESALQ-LOG (2021) 

 

Alguns dos resíduos possuem densidades muito baixas e tornam inviável seu transporte, como é 

o caso dos palhiços de cana de açúcar e milho (Tabela 6). Para esses resíduos, foi considerado o preço 

do enfardamento. Para o palhiço de cana, segundo Denadai (2018), o custo do enfardamento é de 44,47 

US$/ton e para o palhiço de milho, segundo Vadas e Digman (2013), o custo do enfardamento é de 

17,00 US$/ton. Esses valores de custo estão corrigidos para o ano de 2022, mediante aplicação dos 

índices de inflação no período. 

 

Tabela 6 - Densidade dos resíduos de biomassa 

Biomassa Densidade (kg/m³) Referência 

Bagaço de cana 120 (DA SILVA E DOS SANTOS MORAIS, 2008) 

Palhiço de cana 170* (DENADAI, 2018) 

Borra de café gasta 381 (KIBRET et al., 2021) 

Espiga de milho 282,38 (ZHANG et al.,2012) 

Palhiço de milho 185* (KEENE et al., 2012) 

Casca de soja 172 (ANDERSON; MERRILL e KLOPFENSTEIN, 1988) 

Casca de cacau 224 (JUNIOR et al., 2019) 

Madeira de Eucalipto 490 
(OLIVEIRA, HELLMEISTER e TOMAZELLO 

FILHO, 2005) 

Casca de Eucalipto 455 (MIRANDA e PEREIRA, 2015) 

* Densidade pós enfardamento 
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Foi considerado um carregamento máximo de 30 ton e isso significa que resíduos com uma 

densidade superior a 198,41 kg m-3 alcançam a capacidade máxima mesmo não preenchendo todo o 

volume da caçamba e, dessa forma, requerendo uma nova viagem. As viagens foram calculadas pela 

relação entre a quantidade mássica gerada de resíduos (levando em consideração o fator de recuperação 

η) pela capacidade de carregamento do caminhão com o resultado arredondado para cima. 

Portanto o custo de transporte é dado pela Equação 58. 

 

 CT = Pf. Cap. Viag (58) 

 

Onde: 

• Pf: preço dos fretes (US$ ton-1 km-1); 

• Cap: capacidade (depende da densidade do resíduo, sendo máximo 30 toneladas); 

• Viag: números de viagens necessárias. 

 

3.8 Simulação de Monte Carlo para a Gaseificação 

 

Para as três condições de agentes gaseificantes e considerando aprimoramento dos gases de 

síntese, foram escolhidos como parâmetro de entrada da simulação de Monte Carlo os dados e 

distribuições probabilísticas pressupostas (Figura 14 e Figura 15). Todos os valores bases foram 

calculados e definidos anteriormente às simulações.  
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Figura 14 - Distribuições probabilísticas pressupostas das variáveis de entrada – Parte 1 

 

Fonte: Elaborada pelo autor 

 

A seguir é explicado as escolhas das curvas de cada parâmetro: 

• Fator de Recuperação (η): É a porcentagem de recuperação de resíduos de biomassa as ser usado 

para a produção de H2 por gaseificação. Foi adotado uma faixa que vai desde próximo de zero 

(Cenário extremamente pessimista) até 50% (Cenário otimista). A média de 25% fica próxima do 

caso base e distribuição normal relega um caráter homogêneo às chances de aumento ou 

diminuição da oferta de resíduos; 

• CEPCI: É o índice de custo de plantas químicas que atualiza o custo capital de uma data passada 

para uma posterior, ou seja, considera a possibilidade de inflação e deflação. Embora não seja um 

valor que possa ser controlado diretamente, o peso que a sua variação tem na viabilidade 

econômica merece ser investigado dado a necessidade de conhecimento do mercado para a análise 

de viabilidade de investimento em novos empreendimentos. O ponto mais provável foi o valor 

base adotado (ano 2022) e a consideração de mais casos e maior probabilidade de queda e menos 

casos e menor probabilidade de aumento. 

• Taxa Mínima de Atratividade (TMA): É a mínima taxa que um investidor espera de retorno de 
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investimento em um projeto. Foi adotado uma distribuição normal com a média no ponto utilizado 

no caso base (15%). O desvio padrão de 3% nessa distribuição permite uma faixa que vai de 

aproximadamente 6% a 24% para casos os casos extremos mínimo e máximo; 

• Fator de Disponibilidade: Porcentagem de tempo que a planta irá operar ao longo do ano. O ponto 

de maior probabilidade da distribuição acontece em 85%, caso base. Portanto, para uma boa 

representação da distribuição desse parâmetro levando em consideração situações de melhor e 

pior gestão logísticas que possam permitir mais ou menos tempo de operação da planta, foi 

utilizado uma distribuição normal. 

• Mão de Obra: No caso base, é calculado como 10% do custo de produção. Uma curva normal 

para esse caso iria tender a uma distribuição muito larga dos valores. Assim, foi adotado a 

chamada de distribuição logística, que corresponde também a uma distribuição simétrica, porém, 

mais fina na média. 

• Preço da eletricidade: É outra variável que foge do controle do projeto, mas também merece ser 

investigada. Ao longo dos anos, haverá variações do custo associado à eletricidade que passa por 

tendências de diminuir e aumentar por uma série de fatores. Foi adotado uma distribuição normal 

que cria uma faixa de pouco mais de 20$ MWh-1 para mais e para menos do custo base utilizado. 
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Figura 15 - Distribuições probabilísticas pressupostas das variáveis de entrada – Parte 2 

 

Fonte: Elaborada pelo autor 

 

• Impostos Locais: Distribuição beta. Mínimo de 1%, máximo de 5%, alfa de 2 e beta de 3,5. Os 

impostos locais representam uma porcentagem do investimento total da planta. O caso base 

considera um valor de 2% e a curva foi construída de modo a criar uma variação de metade desse 

valor até um aumento de mais de 100% desses impostos. Também se trata de uma variável que 

não pode ser controlada, mas que vale ser investigada com respeito ao seu impacto na viabilidade 

econômica e eventuais necessidades de criação de planos governamentais de incentivos à 

produção de H2 verde. 

• Preço dos resíduos agrícolas e florestais: Com a média do caso base de 18 $/ton e 16 $/ton para o 

resíduo agrícola e florestal, respectivamente, as distribuições normais foram desenvolvidas de 

modo a gerar uma variação de preço de cerca de 7,5 a 28,5 $/ton e 5,5 a 26,5 $/ton para os resíduos 

agrícolas e florestais, respectivamente. A distribuição normal para ambos os casos busca 

encapsular as variações de preços que podem vir a acontecer dados as diversas variáveis 

econômicas que possam vir a influenciar o preço; 

• Preço da Água: Também foi considerado uma variação de preço da água consumida na planta. A 
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distribuição normal abrange a faixa de preço de 0,007 a 0,0315 $/ton. Uma variação de cerca de 

100% do preço considerando as variações que o preço da água pode passar com os ciclos de 

chuvas e outros fatores econômicos; 

• Fator CAPEX: É o custo com as despesas de capitais ou investimentos em bens capitais. Esse 

fator é uma porcentagem que multiplica o CAPEX para que possa ser avaliado o peso que o 

investimento nos bens capitais tem sobre a viabilidade econômica. A variação da distribuição 

normal abrange cerca de 28% de diminuição e aumento do CAPEX. 

 

3.9 Análise de ciclo de vida para a gaseificação 

 

A análise de ciclo de vida (ACV) para a produção de hidrogênio por meio da gaseificação dos 

resíduos de biomassa foi dividida em três etapas, são elas: a etapa que envolve a produção dos resíduos 

e o processo de recolhimento dos mesmos, a etapa que envolve o transporte dos resíduos e, por fim, a 

etapa que envolve a gaseificação em si. A Figura 16 mostra as entradas e saídas consideradas na análise. 

A saída de nitrogênio é exclusiva para a gaseificação com oxigênio devido a adição da unidade 

separadora de ar. 

 

Figura 16 - Esquema da análise de ciclo de vida empregada no processo de gaseificação para produção 

de H2 

 

Fonte: Elaborada pelo autor 

 

A primeira etapa começa com a consideração do enfardamento, necessário para o transporte dos 

resíduos de baixa densidade. No caso, o enfardamento foi considerado para as palhas de cana e de milho 

conforme já descrito na seção de custos de transporte. O processo de recolhimento considerado engloba 

as etapas de aleiramento dos palhiços no solo, seguido pelo enfardamento em si e, por fim, o 

recolhimento e empilhamento dos fardos. Os dados de consumo de diesel para cada uma dessas etapas 

são apresentados na Tabela 7 (DENADAI, 2018).  
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Tabela 7 - Consumo de diesel para as etapas de recolhimento da palhada 

Etapas Trator Implemento 
Consumo 

(l/h) 

Capacidade de 

campo (ha/h) 

Consumo por 

Área (l/ha) 

Aleiramento 
New Holland 

TL75 

Enleirador Massey 

Ferguson 5130 
7,5 9,5 0,7895 

Enfardamento 

convencional 

New Holland 

T7-245 

Enfardadora 

Challenger 2270 
21,3 5,6 3,8036 

Recolhimento 

dos fardos e 

empilhamento 

New Holland 

T7-245 

Carreta acumuladora 

fardos New Holland 
12,7 7,5 1,6933 

Fonte: Denadai (2018) 

 

As emissões dos tratores durante as etapas do recolhimento dos palhiços foram calculados com 

base em seus fatores de emissão. A emissão de CO2 da queima do diesel é, segundo o Instituto de Energia 

e Meio Ambiente – IEMA (2011), 2,671 kg/litro de diesel. A emissão dos outros gases provenientes da 

queima é dada por: 

 

 Emespécie = FEespécie. Pottrator. TO. FC (59) 

 

Onde: 

• FE: fator de emissão da espécie (g hp-1 h-1) 

• Pottrator: potência do trator (hp); 

• TO: tempo de operação (h); 

• FC: fator de carga. 

 

O trator utilizado como referência tem 150 hp de potência e possui os seguintes fatores de emissão 

(US ARMY CORPS OF EMGINEERS, 2016):  

• Hidrocarbonetos (HC): 0,16 g hp-1 h-1; 

• Monóxido de carbono (CO): 0,65 g hp-1 h-1; 

• Óxidos de nitrogênio (NOx): 1,49 g hp-1 h-1; 

• Material particulado (MP): 0,15 g hp-1 h-1. 

 

Em seguida, vem a etapa de transporte. Foram considerados os fatores de emissão da fase P7 da 

resolução CONAMA nº 403, para veículos pesados, que introduziu uma demanda por sistemas de 

controle de emissão pós-combustão seja por catalisadores de redução de NOx e/ou filtros de material 

particulado (IEMA, 2011): 

• Hidrocarbonetos não metano (NMHC): 0,76 g hp-1 h-1; 

• Monóxido de carbono (CO): 3,95 g hp-1 h-1; 

• Óxidos de nitrogênio (NOx): 8,57 g hp-1 h-1; 
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• Material particulado (MP): 0,086 g hp-1 h-1. 

 

Na etapa da gaseificação, quanto ao gasto de água, foram considerados para a análise a 

desmineralização por troca de íons e separação por membranas, sendo ambos métodos utilizados em 

plantas termoquímicas. A Tabela 8 mostra o aproveitamento da água desmineralizada e energia 

necessária de ambos os processos (EWT WATER TECHNOLOGY, 2018): 

 

Tabela 8 - Gastos de água e energia dos métodos de desmineralização considerados 

  Troca de Íons Separação por membrana 

Água Bruta 

(m³bruta/m³desmineralizada) 
1,055 1,29 

Energia Elétrica (kWh/m³) 0,2 1,5 

Fonte: EWT Water Technology (2018) 

 

A perda de água durante o processo de desmineralização é significativamente menor na troca de 

íons do que na separação de membranas e o gasto de energia elétrica também é muito inferior. Desse 

modo, para essa análise, o método escolhido foi o de troca de íons. Mas de qualquer maneira, em 

comparação aos demais consumos elétricos da planta, os gastos elétricos de ambos os métodos são pouco 

significativos. 

Os consumos elétricos da análise compreendem os consumos dos compressores, dos componentes 

do pré-tratamento e da desmineralização da água. E o gás de purga do PSA excedente, após ser queimado 

no secador do pré-tratamento, passa por flaring. O fator de emissão de NOx da queima do gás de purga 

do PSA utilizado foi de 23,6 ppm (DION et al., 2013). E a eficiência de queima total para secador mais 

flaring considerado foi de 98% (SHAW et al., 2023). 

A análise de ciclo de vida foi realizada através do software Simapro. Foi utilizado o método IPCC 

2021 GWP100 que avalia o impacto ambiental por meio da métrica de CO2 equivalente. Para os dados 

de entrada do diesel foi utilizada a opção “Diesel {BR}| market for diesel| APOS, S” devido a necessidade 

de uma representação média do mercado do diesel provindo de diferentes fontes de produção disponível 

no banco de dados do Simapro. As subopções desse banco de dados para o diesel foi o APOS (Allocation 

at the Point of Substitution) por ser uma abordagem que é tipicamente utilizada em análises de economia 

circular. E para a eletricidade, foi utilizado o inventário correspondente as condições de produção 

elétrica de Minas Gerais: Electricity, high voltage {BR-South-eastern grid}| market for electricity, high 

voltage | APOS, S}. A unidade funcional é a tonelada de hidrogênio produzido anualmente. 
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3.10 Modelo do eletrolisador de membrana de troca de prótons (PEM)  

 

O modelamento da pilha de células eletrolíticas permite a definição da tensão elétrica a ser 

aplicada, sob diferentes condições de temperatura e pressão, como função da densidade de corrente. 

Com essa definição, a curva de polarização da célula ou pilha de células pode ser construída 

possibilitando a análise e ajuste dos pontos de operação visando o aumento da eficiência. A curva de 

polarização também é utilizada na determinação da potência necessária na pilha de células eletrolíticas 

dado o ponto de operação já fixado. 

A lei de Faraday da eletrólise define que a produção de hidrogênio é diretamente proporcional a 

quantidade de carga elétrica transferida aos eletrodos. Desse modo, a taxa de produção de hidrogênio, 

oxigênio ou o consumo de água de uma única célula eletrolítica pode ser definida como (TIJANI, 

KAMARUDIN e MAZLAN, 2018): 

 

 Ṅcel = ηF

idAcel

zF
 (

mol

s
) (60) 

 

Onde: 

• ηF: eficiência de Faraday; 

• id: densidade de corrente da célula (A cm-²); 

• Acel: área ativa da célula ou área da membrana onde acontece a troca de prótons; 

• z: número de mols de elétrons transferidos na reação (para o hidrogênio produzido, z = 2; para 

água consumida, z = 2/1,25; para o oxigênio produzido, z = 4); 

• F: constante de Faraday (9,6485 × 104 C mol-1). 

 

A densidade de corrente é a relação entre a corrente aplicada sobre a área ativa da membrana, 

conforme apresentado na Equação 61: 

 

 id =
I

Acel
 (61) 

 

A produção total de hidrogênio é dada pela multiplicação da produção da célula pelo número de 

células (nc), conforme apresentado na Equação 62: 

 

 ṄtotalH2 = ṄcelH2 nc (62) 

 

Modelos de eletrolisadores PEM usualmente consideram a eficiência de Faraday sendo 100% ou 

muito próximo disso, pois, como pode ser observado na Figura 17, a queda significativa dessa eficiência 
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acontece sob faixas de densidade de corrente baixas e eletrolisadores PEM comerciais operam entre 

faixas de densidade de corrente de 1 a 3 A/cm². Portanto, somente para os eletrolisadores alcalinos a 

consideração do comportamento dessa eficiência é significativa (PASTURE e DE JAEGER, 2022). Para 

o modelo utilizado neste trabalho, foi adotado uma eficiência Faraday de 98% (BUTTLER e 

SPLIETHOFF, 2018). 

 

Figura 17 - Comportamento da eficiência de Faraday pela densidade de corrente para diferentes 

temperaturas 

 

Fonte: Adaptado de Pasture e De Jaeger (2022) 

 

A tensão de operação da célula eletrolítica pode ser calculada a partir da Equação 63. 

 

 Vcel = VCA + VOhm + VAct + VCon (63) 

 

Onde:  

• VCA: tensão circuito aberto ou tensão termoneutra (V);  

• VOhm: sobretensão ôhmica (V); 

• Vact: sobretensão de ativação (V); 

• VCon: sobretensão de concentração (V). 

 

A tensão de circuito aberto pode ser calculada a partir da equação de Nernst e representa a 
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diferença de potencial entre os eletrodos quando não há corrente fluindo no circuito, ou seja, em 

condições de equilíbrio. Esse valor representa a força eletromotriz intrínseca da célula e é determinado 

pelas propriedades termodinâmicas dos materiais envolvidos. 

 

 

 VCA = Vrev +
RTele

2F
ln [PH2

√PO2

PH2O
] (64) 

 

Onde: 

• R: constante universal dos gases (kJ kmol-1 K-1); 

• Tele: temperatura do eletrolisador (K); 

• Vrev: tensão reversível da célula (V); 

• PH2, PO2 e PH2O: pressões parciais dos gases hidrogênio, oxigênio e vapor de água (kPa). 

 

As pressões parciais dos gases podem ser calculadas a partir da lei de Dalton que estabelece que 

a pressão total de uma mistura de gases é igual a soma das pressões parciais dos gases que compõem a 

mistura. Assim: 

 

 PO2 = Pan − PH2O (65) 

 

 PH2 = Pca − PH2O (66) 

 

PH2O é a pressão de saturação da água na temperatura de trabalho do eletrolisador. Pan e Pca são as 

pressões no anodo e catodo. 

A tensão reversível da célula é 1,299 V nas condições normais de temperatura e pressão. Fora 

dessas condições, torna-se dependente da temperatura e pode ser calculada a partir da seguinte expressão 

(HARRISON et al., 2006): 

 

 Vrev = 1,229 − 0,9 × 10−3(Tele − 298) (67) 

 

A sobretensão ôhmica acontece devido as resistências dos eletrodos e condutores metálicos, 

sendo, portanto, causada primariamente pela tensão através da membrana onde a condutividade dos 

eletrodos é significantemente maior. Pode ser calculada através da Equação 68: 

 

 VOhm =
ϕmid

σm
 (68) 
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Onde: 

• ϕm: espessura da membrana (cm); 

• σm: condutividade da membrana (S cm-1). 

 

A condutividade da membrana pode, por sua vez, ser expressa como (RUUSKANEN et al., 

2017)): 

 

 σm = (0,005139λ − 0,00326)exp [1268 (
1

303
−

1

Tele
)] (69) 

 

Onde λ é o conteúdo de água da membrana que pode ser calculado, para valores acima de 14 

(região na qual a correlação obtida pelos autores se mantém fiel aos dados experimentais empíricos), 

como sendo (LI et al., 2009): 

 

 λ =
−2,89556 + 0,016Tele + 1,625

0,1875
 (70) 

 

A sobretensão de ativação é a representação do comportamento eletroquímico e descreve como a 

cinética da transferência de cargas na superfície do eletrodo acontece. Essa sobretensão é calculada 

através da equação de Butler-Volmer para o anodo e catodo (YIGIT E SELAMET, 2016): 

 

 VAct = VActan + VActca (71) 

 

 VActan =
RTele

αanF
arcsenh (

id

2ioan
) (72) 

 

 VActca =
RTele

αcaF
arcsenh (

id

2ioca
) (73) 

 

Onde: 

• αan: coeficiente de transferência de carga (CTC) do anodo; 

• αca: coeficiente de transferência de carga (CTC) do catodo; 

• ioan: densidade de corrente trocada do anodo (A cm-2); 

• ioca: densidade de corrente trocada do catodo (A cm-2). 

 

No que tange a compreensão do comportamento do desempenho de um eletrolisador, o 

coeficiente de transferência de carga (CTC) é um dos parâmetros mais importantes. Esse parâmetro 
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reflete a proporção da energia potencial que afeta a velocidade da reação (TIJANI, KAMARUDIN E 

MAZLAN, 2018). Junto ao CTC, a densidade de corrente trocada também afeta fortemente o 

comportamento eletroquímico da eletrólise e se trata da densidade de corrente no anodo e catodo 

quando as reações diretas e reversas são iguais (XING, XUAN E DAS, 2023). 

Não existe um consenso absoluto na literatura quanto aos valores de CTC e densidade de carga 

trocada no catodo e anodo. A maioria dos autores tende a considerar que o CTC não varia com a 

temperatura, enquanto outros definiram relações para calcular o CTC em função da temperatura, como 

é o caso de Ruuskanen et al. (2017). Quanto à influência da pressão, Tijani, Kamarudin e Mazlan (2018) 

verificaram não haver diferença significativa de mudança no CTC em ambos eletrodos, tanto no caso 

de pressão simétrica quanto assimétrica. A literatura tende em concordar que a densidade de corrente 

trocada do anodo é significantemente menor que a do catodo e a maioria dos autores adota o CTC do 

catodo como sendo 0,5. Na Tabela 9 são apresentados alguns dos valores utilizados para esses dois 

parâmetros na literatura: 

 

Tabela 9 - Valores de densidade de corrente trocada e coeficiente de transferência de carga da 

literatura 

Referência ioan (A/cm²) ioca (A/cm²) αan αca 

Choi et al. (2004) 1,0 × 10-7 1,0 × 10-3 0,5 0,5 

Harrison et al. (2005) 1,0 × 10-8 9,0 × 10-2 0,5 0,5 

Ni, Leung e Leung (2008) 1,0 × 10-9 1,0 × 10-3 0,5 0,5 

Marangio, Santarelli e 

Calì, (2009) 
De 10-13 a 10-6a De 10-13 a 10-6a 2 0,5 

Hwang et al. (2009) 0,5 × 10-3 0,4 × 10-6 0,5 0,25 

Agbli et al. (2011) 1,548 × 10-3 3,539 × 10-2 0,7178 0,6935 

Abdin, Webb e Gray 

(2015) 
1,0 × 10-7 1,0 × 10-1 0,8 0,25 

Chandesris et al. (2015) - - 0,65 0,51 

Yigit e Selamet (2016) 2,0 × 10-7 2,0 × 10-3 2 0,5 

Ruuskanen et al. (2017) 0,5 × 10-3b 0,391b 0,433b 0,5 

Kang et al. (2017) 6,0 × 10-10 3,4 × 10-1 2 0,5 

Tijani et al. (2018) 1,0 × 10-9 1,0 × 10-3 2c e 0,949b 0,5c e 0,237b 

Toghyani et al. (2018) - - 2 0,5 

a: Faixas que melhor encaixaram resultados do modelo com resultados experimentais 

b: Utilizaram CTC dependente da temperatura para resultados. Os valores apresentados na tabela são para 

temperatura de 60 °C 

c: Validaram o modelo com esses valores  

 

Por fim, a literatura considera que a sobretensão de concentração só é significativa sob densidades 

de corrente muito mais altas do que as observadas em eletrolisadores PEM comerciais (GARCÍA-

VALVERDE, ESPINOS e URBINA, 2012) (YIGIT e SELAMET, 2016). Dessa forma, a sobretensão 

de concentração foi considerada desprezível nesse modelo. 
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A tensão a ser aplicada a pilha de células é dada pela simples multiplicação da tensão da célula 

pelo número de células: 

 

 

 Vpilha = Vcel nc (74) 

 

A potência a ser aplicada na pilha de células é dada por: 

 

 Potpilha = Vpilha I (75) 

 

A potência total requerida de todo o processo de eletrólise é a soma da potência a ser aplicada na 

pilha com a dos componentes auxiliares do processo. Esses componentes são comumente referidos na 

literatura como balanço da planta (BOP): 

 

 Pottotal = Potpilha + PotBOP (76) 

 

A mínima tensão necessária que deve ser aplicada à uma célula eletrolítica PEM, sob condições 

padrão de temperatura e pressão, é chamada de tensão termoneutra e é calculada da seguinte forma 

(SELAMET et al., 2012): 

 

 Vtn =
ΔH

2 × F
=

286 kJ/mol

2 × 96485 C/mol
= 1,481 V (77) 

 

Onde ΔH é a entalpia necessária para a dissociação da molécula de água em gás hidrogênio e 

oxigênio, na condição de referência (T0; P0). 

E a eficiência da célula eletrolítica é dada por: 

 

 ηcel =
Vtn

Vcel
 (78) 

 

A eficiência total do processo de eletrólise é dada pela relação da energia contida no hidrogênio 

pela energia utilizada para a geração desse hidrogênio. Essa eficiência pode ser apresentada em termos 

de PCS e PCI, conforme as Equações 79 e 80, respectivamente: 

 

 ηPCS =
PCSH2ṁH2.total

Pottotal
= 141,86

ṁH2.total

Pottotal
 (79) 
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 ηPCI =
PCIH2ṁH2.total

Pottotal
= 120,1

ṁH2.total

Pottotal
 (80) 

 

Onde: 

• PCS e PCI: poder calorífico superior e inferior (MJ/kg); 

• ṁH2.total: vazão mássica de hidrogênio produzido (kg/s); 

• Pottotal: potência total requerida (MW). 

 

O volume necessário para o tanque de armazenamento de hidrogênio depende do período de 

permanência do hidrogênio em armazenamento entre os períodos de coleta. Pode ser calculado a partir 

da seguinte equação: 

 

 Voltanque = Z ṄtotalH2 R 
Ttanque

Ptanque
t (81) 

 

Onde; 

• Z: fator de compressibilidade do hidrogênio; 

• Ttanque: temperatura do tanque (K); 

• Ptanque: pressão do tanque (Pa); 

• t: tempo de operação até coleta do hidrogênio dos tanques de armazenamento (s). 

 

3.11 Definição de um eletrolisador de referência e ponto de operação típicos 

 

Para este estudo, foi considerado o uso de eletrolisadores comerciais para que as análises 

posteriores sejam fundamentadas em resultados realistas quanto a viabilidade do seu uso. Para tal, foi 

escolhido um eletrolisador comercial típico de 1,25 MW de potência nominal da Bosch (Figura 18). A 

pilha de células desse eletrolisador pesa cerca de 2850 kg, sendo bastante compacto, com dimensões de 

80x97x150 cm. Sob carga nominal produz 23 kg/h de hidrogênio, operando com pressões acima de 30 

bar no catodo. 
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Figura 18 - Pilha de células do eletrolisador de 1,25 MW da Bosch 

 

Fonte: Adaptado de Robert Bosch GmbH (2024) 

 

Como já mencionado anteriormente, a massa específica do hidrogênio é muito baixa, exigindo, 

portanto, que seja pressurizado. Pilhas de células eletrolíticas são capazes de produzir hidrogênio 

pressurizado no catodo até certa pressão. Isso reduz custos relacionados com a adição de compressão 

mecânica. E quando existe um gradiente de pressão entre catodo e anodo, o que geralmente é o caso, em 

que o catodo opera sob pressão elevada e o anodo opera em pressões muitas das vezes próximas da 

pressão ambiente, outro efeito favorável pode ser observado. Há uma diminuição significativa do 

transporte de água devido ao arrasto eletro-osmótico na membrana. Arrasto eletro-osmótico, no caso da 

eletrólise, se trata do deslocamento de moléculas de água pela membrana polimérica causado pela troca 

de prótons do anodo para o catodo através da membrana (MEDINA e SANTARELLI, 2010).  

A pressão no catodo, saída do hidrogênio, em eletrolisadores PEM comerciais é usualmente de 

30 bar (AHMED et al., 2022). Alguns pesquisadores reportaram o desenvolvimento de pilhas capazes 

de pressões ainda mais elevadas. Zhang et al (2021) projetaram uma pilha de cinco células PEM capaz 

de tolerar uma pressão de 50 bar e Siber et al. (2021) relataram a operação de uma célula PEM sob 

condições de 52 °C e 95 bar. No anodo, PEM comerciais costumam operar sob pressão atmosférica ou 

próxima da atmosférica como, por exemplo, o eletrolisador de potência nominal de 5 MW da Andritz 
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que opera com uma pressão de 5 bar (ANDRITZ, 2024). 

A faixa de temperatura dos PEM comerciais é de aproximadamente 60 a 80 °C e a densidade de 

corrente varia de 1 a 3 A/cm², usualmente 2 A/cm² (AHMED et al., 2022) (WANG; CAO e JIAO, 

2022) (LEE et al., 2020). A eficiência da eletrólise varia, segundo Kumar e Himabindu (2019), de 60% 

a 80% e segundo Wang; Cao e Jiao (2022), para eletrolisadores tipo PEM, de 67% a 82%. 

A maioria dos eletrolisadores de água utilizam membranas de ácido perfluorosulfônico, ou, 

membranas Nafion (XU e SCOTT, 2010). Essas membranas possuem diferentes espessuras que são 

expressas por numerações. As membranas Nafion 117 possuem uma espessura de aproximadamente 7 

milésimos de polegada que corresponde a cerca de 178 µm e são as mais comumente utilizadas (PARK 

et al., 2022). 

 

3.12 Esquema dos componentes da planta de eletrólise 

 

As plantas de eletrólise são comercialmente vendidas em módulos contendo a pilha de células e 

os demais componentes auxiliares que compõem o balanço da planta. Costumam ser montados em 

contêineres de forma a facilitar o transporte e minimizar o espaço requerido por esses equipamentos. A 

Figura 19 apresenta o esquema da planta de eletrólise com a adição de um complexo de compressão e 

tanque de armazenamento. Também são apresentadas as condições de operação fixadas e diferentes 

pontos do complexo de compressão que foram adotados nessa análise. 

 

Figura 19- Esquema da planta de produção de eletrólise 

 

Fonte: Elaborada pelo autor. 
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Dada a potência nominal e as condições de operação fixadas para a pilha de células, uma corrente 

elétrica vinda da fonte de alimentação sob uma tensão necessária provinda da curva de polarização da 

pilha faz com que a produção de hidrogênio aconteça. Água deionizada passa por um tanque separador 

de fases e é bombeado através de um trocador de calor que controlará a temperatura da pilha de células 

de modo a garantir a temperatura de operação desejada. Água quente deixa a pilha de células e retorna 

para ser novamente bombeada no circuito. Oxigênio produzido pelo anodo é enviado para o separador 

e vapor de água misturado ao oxigênio é separado voltando a circulação de água. O oxigênio também 

passa por detector de gás que verificará a presença de hidrogênio que possa ter permeado pelas 

membranas da célula. No catodo, hidrogênio é produzido seguindo para o separador de fases e, da 

mesma forma que o separador do oxigênio, terá o vapor de água contido no mesmo retirado. Esse vapor 

volta para a circulação de água. O hidrogênio então segue para um secador para aumentar ainda mais a 

pureza do mesmo, sendo posteriormente comprimido no complexo de compressão, de forma a atingir a 

pressão do tanque de armazenamento. 

 

3.13 Análise econômica da eletrólise 

 

A análise econômica será um pouco distinta da apresentada no caso da gaseificação de resíduos 

de biomassa. Primeiro são estimados os custos dos componentes, operação, manutenção e etc. Em 

seguida, é feito a análise de fluxo de caixa. Diferentemente da análise com gaseificação, a análise com 

eletrólise não será realizada considerando as microrregiões do estado. Para a eletrólise, não há a 

necessidade do recolhimento dos insumos para a produção do hidrogênio, já que esses insumos são 

somente eletricidade e água. Outro aspecto que também foi considerado é a geração da potência 

consumida no eletrolisador. Se conectado diretamente às usinas de produção de eletricidade (solar e 

eólica), pode haver uma disparidade entre os pontos com maior potencial dessas fontes de energia 

renovável e o local onde há demanda pelo hidrogênio. Como discutido anteriormente, o transporte do 

hidrogênio é um dos grandes desafios à utilização do mesmo como vetor energético. Dessa forma, 

produzir o hidrogênio em um local distante do local de consumo pode não faz sentido logístico, exceto 

se houver redes de distribuição. Portanto, para essa análise, as plantas de eletrólise ficaram separadas 

das plantas de produção solar e eólica. As plantas de produção de potência serão conectadas na rede 

elétrica e a potência equivalente será utilizada para a produção de hidrogênio nas plantas de eletrólise. 

Outra vantagem dessa separação é que os eletrolisadores podem operar constantemente sob carga 

nominal, permitindo escalar os módulos e quantidade deles não somente em um valor de pico de 

potência momentâneo, mas numa base de produção mais estável. 
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3.13.1 Estimativa de custos da eletrólise 

 

Os custos dos equipamentos também foram estimados a partir da Equação 51, que utiliza custo 

e capacidade de referência, fator de escala e correção por CEPCI para o ano da análise. O ano referência 

para a análise foi de 2023. Como os eletrolisadores PEM comerciais são vendidos em módulos e não 

tenderão a ter uma queda de custo com a adição de novos módulos, foi feito uma análise para módulos 

de 1, 5 e 20 MW. Isso permite a compreensão do impacto da capacidade dos módulos no custo de 

produção. 

A Tabela 10 apresenta os dados de referência obtidos na literatura para a estimativa dos custos 

dos equipamentos. 

 

Tabela 10 - Dados utilizados na estimativa de custos da eletrólise 

Equipamento 
Custo Ref 

(CR) $ 

Capacidade 

Ref (SR) 
Base de SR Unid. CEPCIano Ref. 

Pilha de Células 

Eletrolíticas 

385.498,13 1 
Potência Nominal 

da Planta 
MW 797,9 Chardonnet et 

al. (2017) 
1.711.070,63 5 

5.681.025,00 20 

Circulação de 

Água deionizada 

82.082,00 1 
Potência Nominal 

da Planta 
MW 567,9 

Ruth, Mayyas e 

Mann (2017) 
255.056,00 5 

768.019,60 20 

Fonte de 

Alimentação 

198.225,00 1 
Potência Nominal 

da Planta 
MW 567,9 

Ruth, Mayyas e 

Mann (2017) 
734.475,00 5 

2.418.603,71 20 

Processamento 

do Hidrogênio 

83.880,00 1 
Potência Nominal 

da Planta 
MW 567,9 

Ruth, Mayyas e 

Mann (2017) 
267.424,00 5 

745.191,77 20 

Resfriamento 

21.215,00 1 
Potência Nominal 

da Planta 
MW 567,9 

Ruth, Mayyas e 

Mann (2017) 
44.008,00 5 

103.371,75 20 

Outros 

Componentes 
6.000,00 

Qualquer 

Capacidade 

Potência Nominal 

da Planta 
MW 567,9 

Ruth, Mayyas e 

Mann (2017) 

 

Exceto para o custo da pilha de células eletrolíticas, foram utilizadas regressões lineares para 

extrapolar a tendência de aumento de custo com capacidade para a capacidade de 20 MW levando em 

consideração que os dados de Ruth, Mayyas e Mann (2017) chegam somente até 10 MW. O coeficiente 

de determinação (R²) de nenhuma das curvas obtidas foi inferior a 98%.  

Os custos de referência do tanque de armazenamento, trocador de calor, PSA e compressor de H2 

estão na Tabela 3, sendo iguais aos utilizados para a produção de H2 por gaseificação. 

Cada um desses subsistemas é composto por uma série de componentes: 

• A circulação de água deionizada é composta por: separador de fases oxigênio/água, bomba de 

circulação, tubulação, controles, válvulas e instrumentação; 

• A fonte de alimentação é composta por: transdutores DC de tensão e corrente e a própria fonte de 
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alimentação; 

• O processamento de hidrogênio é composto por: secador, separador de fases hidrogênio/água, 

tubulação, controles, válvulas e instrumentação; 

• Resfriamento é composto por: trocador de calor, bomba de resfriamento, tubulação, válvulas e 

instrumentação; 

• Outros Componentes: válvula de entrada de ar (nitrogênio ou ar comprimido), detector de gases 

combustíveis e ventilação de exaustão. 

 

Para a estimativa do custo de investimento total (CIT), foi utilizada a mesma metodologia 

estabelecida para a gaseificação na Tabela 4, com exceção da compra de terrenos e licenciamento. 

Plantas de produção por eletrólise são bem mais compactas. Dessa forma, foi utilizado 1% do custo 

instalado, baseando-se na metodologia utilizada por Saur (2008). 

A estimativa dos custos de operação e manutenção foi feita a partir dos dados da Tabela 11, sendo 

os valores foram convertidos para o ano de 2023. 

 

Tabela 11 – Estimativa dos custos O&M da eletrólise 

Custos O&M Unidade Referência 

Preço da Água Tratada 0,01 $/kg Jang et al. (2022) 

Mão de Obra 64939,00 $/ano 
AG Capital (2024), Brasil (2023), 

Centro Universitário Tiradentes 

(2024), InvestNews (2024) 

Manutenção Variável 3% dos custos fixos Lee et al. (2017) 

Impostos Locais 2% do CIT 
Cormos, Vatopoulos e Tzimas 

(2013) 

 

Os custos de mão de obra de operação e manutenção foram calculados levando em consideração 

que a equipe que acompanha o processo de produção é formada por 1 engenheiro e 2 técnicos de projetos 

elétricos. Foi utilizado o valor de salário piso do engenheiro como sendo 8 vezes o salário mínimo de 

2023 (CENTRO UNIVERSITÁRIO TIRADENTES, 2024). O salário mínimo de 2023 foi de R$ 1320 

(BRASIL, 2023). O salário piso para o técnico de projetos elétricos é de R$ 2733,92 para o ano de 2023 

(INVESTNEWS, 2024). A contabilização dos direitos trabalhistas que englobam: FGTS, INSS, 13º 

salário, férias, aviso prévio, vale transporte e alimentação, foi considerado como sendo 70% sobre o 

salário base (AG CAPITAL, 2024). 

O cálculo do consumo de potência dos compressores de hidrogênio e o cálculo do consumo de 

água dos trocadores de calor foram realizados utilizando a mesma metodologia apresentada nas seções 

de estimativa de custos da gaseificação. 

Para estimar o CAPEX das plantas solar e eólica foram utilizados os resultados das estimativas 

de Sens, Neuling e Kaltschmitt (2022) para os próximos anos, conforme apresentados na Tabela 12. 
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Tabela 12 – Estimativa do CAPEX de plantas fotovoltaicas e eólicas para os próximos anos 

Ano 

Planta 

Fotovoltaica 

(€2020/kWele) 

Planta de Turbinas 

Eólicas on shore 

(€2020/kWele) 

2012 1400 1665 

2020 630 1323 

2030 338,6 1143,6 

2050 237,5 963,6 

Fonte: (SENS, NEULING E KALTSCHMITT, 2022) 

 

Foram realizadas duas regressões lineares para encontrar os valores para o ano de 2023. Ambas 

regressões apresentam R² = 100%. 

 

 CAPEXSOLAR = 6,5051 ×  108 − 958135,91 ano + 470,4 ano2 − 0,07699 ano3 (82) 

 

 CAPEXEÓLICO = 2,4024 ×  108 − 353835 ano + 173,7 ano2 − 0,028429 ano3 (83) 

 

A potência de referência do CAPEX solar considerado por Sens, Neuling e Kaltschmitt (2022) é 

5 MW. E o fator de escala considerado foi de 0,9 levando em conta a que o aumento da potência instalada 

para plantas acontece com a adição de módulos e isso tende uma economia de escala mais linear. 

O CAPEX está sob potência elétrica contratada necessária a atender a demanda da planta de 

eletrólise. Essa demanda leva em conta a operação contínua do eletrolisador sob condição nominal. Para 

se determinar a potência nominal que a planta solar necessita para atender a demanda da planta de 

eletrólise, foi utilizada a Equação 84. 

 

 PotN.SOLAR =  
PotN.ELE24 FD

HSP
 (84) 

 

Onde: 

• PotN.ELE: potência nominal da planta do eletrolisador (MW); 

• FD: fator de disponibilidade; 

• HSP: horas de sol pleno (h/dia). 

 

Horas de sol pleno refere-se ao número de horas em que a radiação solar é, em média, pelo menos 

1.000 W/m², ou seja, o valor padrão de radiação solar usado em cálculos de energia fotovoltaica. Para 

se calcular HSP são utilizados valores de radiação solar média diária anual do local e, em seguida, esses 

valores são divididos por 1 kW/m² (PÉREZ MARTÍNEZ, MORALES RODRÍGUEZ e CASTRO, 

2017). Levando em consideração a irradiação de Minas Gerais e considerando que a planta solar 
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ocuparia alguma localidade na região norte do estado, foi utilizado um valor mais conservador de hora 

solar pico de 5,5 h/dia. A Figura 13 mostra a radiação solar média diária para o mês de dezembro no 

estado de MG. 

 

Tabela 13 – Radiação solar média diária do mês de dezembro 

 

Fonte: CEMIG (2021) 

 

Para se determinar a potência nominal que a planta eólica necessita para atender a demanda da 

planta de eletrólise, foi utilizado a Equação 85. Essa demanda também leva em conta a operação 

contínua do eletrolisador sob condição nominal. 

 

 PotN.EÒLICA =  
PotN.ELE FD 

FC 
 (85) 

 

Onde FC é o fator de capacidade da turbina eólica. 

O fator de capacidade é definido como a razão entre a energia efetivamente gerada e a energia 

teórica que seria gerada considerando-se a potência nominal do aerogerador. Esse fator depende 

diretamente da intermitência do vento disponível, ou seja, depende diretamente da localização 

geográfica que é instalada e da altura do rotor em relação ao solo, já que há uma variação significativa 

da velocidade do vento com a distância do solo. Para que haja minimamente uma atratividade de 
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investimento sobre energia eólica é necessário, quando se fala de velocidade média anual do vento, 

valores entre 5,5 e 7 m/s. Levando isso em consideração, para essa análise foi considerado como 

referência uma turbina eólica com torre de 100 metros, com rotor diâmetro de 100 metros e potência 

nominal de 3 MW. Nessas condições, o fator de capacidade para uma velocidade média anual de 7 m/s 

é de 0,246 (CEMIG, 2010). O fator de escala considerado para a estimativa do CAPEX, assim como da 

planta solar, foi de 0,9. 

Com a consideração do CAPEX das plantas eólicas e solares, também são incluídos custos 

associados a mão de obra de mais dois técnicos e um engenheiro para operação e manutenção para cada 

planta. 

Quando a eletricidade utilizada em algum processo é produzida em uma localidade diferente e é 

utilizado uma compensação do que é produzido e consumido da rede elétrica, esse sistema é chamado 

de autoconsumo virtual ou compensação de energia. Embora com esse tipo de abordagem não haja um 

pagamento direto do consumo da energia, já que ela está sendo compensada, ainda há encargos que são 

cobrados pelas concessionárias de energia. Segundo a ANEEL (2021), a tarifa de energia é composta 

pelos seguintes componentes tarifários apresentados na Figura 20, 

 

Figura 20 - Composição da tarifa de energia 

 

Fonte: ANEEL (2021) 

 

Enquanto a tarifa de energia (TE) é abatida na compensação de energia, a tarifa de uso do sistema 

de distribuição (TUSD) ainda é cobrado. O TUSD está atrelado à prestação do serviço necessário para 

o consumo de energia elétrica que contabiliza a disponibilização, manutenção e operação da 

infraestrutura do setor elétrico (ANEEL, 2021). Portanto, há uma desvantagem tangível da compensação 

de energia ou da não utilização da energia no local que ela é produzida. O grau dessa desvantagem será 

explorado com mais detalhes na seção dos resultados.  

O custo da tarifa TUSD pode ser calculado por uma porção fixa (R$/kW), que é dada por potência 
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contratada, mais a sua porção que está relacionada ao consumo (R$/MWh). O valor dessas tarifas pode 

ser consultado pela ANEEL (2024). 

Uma planta de eletrólise se encaixaria na modalidade tarifária azul, subgrupo A2. A modalidade 

tarifária azul é aplicada a consumidores de alta tensão e possui variação da tarifa ao longo do dia e das 

estações do ano. O Subgrupo A2 é dado a unidades consumidoras com conexão de tensão de 88 kV a 

138 kV (CEMIG, 2024). 
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4 RESULTADOS E DISCUSSÕES 

A seguir é apresentado a validação do modelo de equilíbrio químico da gaseificação e do modelo 

do eletrolisador PEM utilizado e, em seguida, os resultados obtidos quanto aos potenciais de produção 

de hidrogênio em Minas Gerais. 

 

4.1  Validação do Modelo Termodinâmico de Equilíbrio Químico 

 

O modelo de equilíbrio foi validado mediante uma comparação com dados de diferentes autores 

na literatura. A primeira comparação foi com o modelo de Zainal et al. (2001), pois foi desse estudo que 

as relações das constantes de equilíbrio da reação da metanação do carbono e da reação de deslocamento 

gás-água foram retiradas. Zainal et al. (2001) considerou madeira com uma composição elementar em 

base seca de 50% de carbono, 6% de hidrogênio e 44% de oxigênio. As porcentagens de nitrogênio, 

enxofre e cinzas foram ignoradas. A umidade da madeira utilizada foi de 20% e a temperatura de 

gaseificação de 800 °C. 

Os valores dos calores específicos e entalpias de formação foram retiradas da biblioteca do EES 

e, além disso, esses valores também foram comparados com valores obtidos nas equações do National 

Institute of Standards and Technology (NIST, 2021) como forma de garantir que a comparação fosse 

efetuada nas mesmas bases dos resultados. Não houve qualquer diferença significativa, demonstrando 

confiabilidade da biblioteca do EES. 

O desvio entre os resultados do modelo e os dados da literatura foram quantificados com o erro 

quadrático médio, que é calculado a partir da equação: 

 

 EQM = √
∑ (referênciai − modeloi)

2𝑁
𝑖

Nd
 (86) 

 

Onde referênciai se refere aos dados experimentais ou da literatura, modeloi se refere aos dados 

do modelo utilizado e Nd ao número de dados. 

A Tabela 14 segue a comparação dos resultados obtidos com os de Zainal et al. (2001): 

 

Tabela 14 - Comparação dos resultados em concentração volumétrica com os de Zainal et al. (2001) 

Espécies Modelo desse estudo  Modelo de Zainal et al. (2001)  

H2 - Hidrogênio 23,69% 21,06% 

CO - Monóxido de carbono 21,95% 19,61% 

CH4 - Metano 0,40% 0,64% 

CO2 - Dióxido de Carbono 11,52% 12,01% 

N2 - Nitrogênio 42,47% 46,68% 
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Tabela 14- Comparação dos resultados com os de Zainal et al. (2001) (Continuação) 

SO2 - Dióxido de Enxofre 0% 0% 

PCI dos gases (MJ/Nm³) 4,90 4,72 
Erro Quadrático Médio = 0,02252. Fonte: Elaborada pelo Autor 

 

Também foi replicado a análise de sensibilidade do comportamento da composição dos gases pela 

variação da umidade (Figura 21). 

 

Figura 21 - Comparação dos resultados obtidos por esse estudo com os obtidos por Zainal et al. (2001) 

 

Erro Quadrático Médio = 0,00646. Fonte: Elaborada pelo Autor e adaptado de Zainal et al. (2001) 

 

Como pode ser observado na Tabela 14 e Figura 21, os resultados, dentro de uma pequena 

variação, concordam entre si. 

Também foi feito outra validação na literatura utilizando como referência o estudo de gaseificação 

de óleo pesado de Santiago et al. (2021). Por não se tratar de uma biomassa, foi utilizado uma fórmula 

distinta para o cálculo do poder calorífico superior da borra de petróleo obtida de Chen et al. (2022), 

conforme apresentado na Equação 87. 

 

 PCS𝑜𝑝 = (0,423 C + 0,058 H − 0,013 O +  0,083 N + 0,046 S + 1,281) ∗ 1000 (kJ/kg) (87) 

 

Além disso, o modelo deste estudo considera gaseificação sob pressão atmosférica, enquanto 

Santiago et al. (2021) consideram uma pressão de gaseificação de 18,75 atm. Dessa forma, a equação 
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da constante de equilíbrio da formação de metano utilizada foi: 

 

 K1 =
x5

x1
2

Pref

P
xtotal (88) 

 

Onde:  

• Pref: pressão de referência (101,325 kPa); 

• P: pressão total; 

• xtotal: número total de mols de gás produzido.  

 

 x𝑡𝑜𝑡𝑎𝑙 = 𝑥1 + 𝑥2 + 𝑥3 + 𝑥4 + 𝑥5 + 𝑥6 (89) 

 

Os dados de entrada utilizados para a comparação dos modelos são mostrados na Tabela 15: 

 

Tabela 15 - Dados de entrada utilizados pelos autores na validação de Santiago et al. (2021) 

Parâmetros Análise Imediata Análise Elementar 

Razão de Equivalência 0,4 Umidade 28,80% C 84,28% 

Temperatura do Agente 
Gaseificante (°C) 

25 Cinzas 0,25% 
H 10,33% 

O 0,55% 

Agente Gaseificante O2 
Carbono 

Fixo 
18,04% 

N 0,64% 

S 3,95% 

Pressão de Gaseificação 
(atm) 

18,75 Voláteis 81,71% Cinzas 0,25% 

Fonte: Elaborada pelo Autor 

 

O resultado obtido pelo modelo deste trabalho foi comparado com o resultado do modelo de 

Santiago et al. (2021) e com os modelos utilizados pelo mesmo para sua própria validação (Tabela 16). 

Também foi calculado o erro quadrático médio em relação a todos os outros modelos. 

 

Tabela 16 - Comparação dos resultados do modelo de equilíbrio com os resultados de outros autores 

 Ashizawa et al. 

(2005) 

Vaezi et al. 

(2011) 

Yang et al. 

(2016) 

Yue et al. 

(2016) 

Santiago et 

al. (2021) 
Este Estudo 

Gases de 

síntese 

Experimental                

(% molar) 

Modelo    

(% molar) 

Modelo 

(% molar) 

Modelo 

(% molar) 

Modelo     

(% molar) 

Modelo    

(% molar) 

H2 39,40% 39,77% 39,26% 40,24% 37,21% 36,26% 

CO 38,70% 39,83% 35,23% 36,20% 40,80% 40,61% 

CO2 8,67% 8,90% 10,09% 9,12% 7,47% 7,61% 

H2O 11,85% 11,34% 13,39% 12,41% 13,32% 13,35% 

CH4 0,08% 0,01% 1,086% 0,084% 0,03% 1,30% 
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Tabela 16 - Comparação dos resultados do modelo de equilíbrio com os resultados de outros autores 

(Continuação) 

 
Ashizawa et al. 

(2005) 

Vaezi et al. 

(2011) 

Yang et al. 

(2016) 

Yue et al. 

(2016) 

Santiago et 

al. (2021) 
Este Estudo 

Gases de 

síntese 

Experimental                

(% molar) 

Modelo    

(% molar) 

Modelo 

(% molar) 

Modelo 

(% molar) 

Modelo     

(% molar) 

Modelo    

(% molar) 

outros 1,30% 0,15% 0,94% 1,95% 1,03% 0,87% 

EQM 0,01758 0,01863 0,02711 0,02616 0,00659   

Fonte: Elaborada pelo Autor 

 

Como pode ser observado, dado o pequeno valor do erro quadrático médio, conclui-se que houve 

concordância do modelo deste trabalho com o de outros cinco autores, sendo um deles de dados 

experimentais. 

Por fim, considerando que o modelo foi validado para a gaseificação com ar e com oxigênio, foi 

feito uma comparação para a gaseificação com a mistura de vapor e ar como agentes gaseificantes. Sales 

et al. (2017) desenvolveram um estudo experimental com a gaseificação com eucalipto de um reator 

downdraft de dois estágios usando de ar, oxigênio e vapor saturado como agentes gaseificantes. 

Utilizando os mesmos parâmetros do estudo, o resultado do modelo foi comparado com os resultados 

experimentais. Sales et al. (2017) utilizaram uma definição diferente para a razão SB (vapor por 

biomassa) que foi alterada para que a comparação com seus resultados pudesse acontecer. 

 

 SB =
18α + 18w

MMb
 (90) 

 

A caracterização da biomassa utilizada por Sales et. al. (2017) é apresentada na Tabela 17 

 

Tabela 17 - Dados de entrada da biomassa utilizados por Sales et al. (2017) 

Análise Elementar 

(Base seca e livre de 

cinzas) 

Análise Imediata 

Carbono 49 Cinzas 0,79 

Nitrogênio 0,2 Voláteis 72,86 

Hidrogênio 6,3 Carbono Fixo 15,18 

Enxofre 0,1 Umidade 11,17 

Oxigênio 44,4   

Fonte: Elaborada pelo Autor 

 

A Tabela 18 apresenta a comparação dos resultados do modelo com os experimentais obtidos por 

Sales et al. (2017): 
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Tabela 18 - Comparação com os resultados experimentais da gaseificação com ar/vapor de Sales et. al. 

(2017) (Base seca). Exp = experimental, Mod = modelo deste estudo 

Teste OP ER SB 
CO CH4 H2 

EMQ 
Exp Mod Exp Mod Exp Mod 

1 21 0,369 0,127 18,7 21,9 1,6 0,34 17,4 19,95 0,0247 

2 21 0,42 0,127 15,5 21,2 1,6 0,09 16,3 16,85 0,0342 

3 21 0,374 0,127 21,2 21,88 1,8 0,27 16,6 19,49 0,0193 

4 21 0,409 0,476 12,7 16,2 1,7 0,27 19,9 20,7 0,0223 

5 21 0,422 0,435 8,7 16,67 1,4 0,17 21,6 19,38 0,0483 

6 21 0,454 0,418 8,3 16,7 1,6 0,10 18,9 17,76 0,0497 

7 21 0,458 1,299 7,2 9,12 1,6 0,40 19,1 21,32 0,0183 

8 21 0,413 1,031 12,8 10,64 1,7 0,60 18,8 22,95 0,0277 

9 21 0,402 0,901 13,8 11,63 1,7 0,59 20,8 23,03 0,0191 
         Média 0,0293 

Fonte: Elaborada pelo Autor 

 

Portanto, levando em consideração que o modelo concorda com os resultados do autor que 

forneceu as equações das constantes de equilíbrio e mais seis outros da literatura, o potencial de 

produção de hidrogênio por gaseificação de biomassa com ar, oxigênio e mistura ar/vapor pode ser 

explorado com segurança. 

 

4.2 Condições de Análise e Potencial Químico de Produção de H2 sem Aprimoramento 

 

Foi analisada a gaseificação dos resíduos de biomassa entrando com 25 °C e com três tipos de 

agentes gaseificantes, sendo eles: ar, oxigênio e a mistura ar com vapor superaquecido. O modelo 

considera o ar puro como sendo composto por 21% O2 e 79% N2, já que a proporção dos outros gases é 

insignificante no comportamento do processo gaseificação. Também foi levado em consideração que a 

gaseificação ocorre sob pressão atmosférica. Os dados de entrada são a análise elementar, a umidade e 

a razão de equivalência ou temperatura de gaseificação. Foram utilizados os dados mostrados na Tabela 

2 para os resíduos escolhidos.  

Para maximizar a produção de hidrogênio, não basta encontrar somente a porcentagem máxima 

de hidrogênio nos produtos e sim a relação dessa porcentagem com a de biomassa necessária nos 

reagentes no ponto de equilíbrio químico. Portanto, a condição de operação com maior produção de 

hidrogênio ocorre no ponto máximo da razão da porcentagem mássica de hidrogênio nos produtos e a 

porcentagem mássica de biomassa nos reagentes (RH2Bio). Em uma gaseificação com ar e com uma 

biomassa completamente seca, ou seja, umidade igual a zero, nem todo o hidrogênio que compõe a 

biomassa irá se converter em hidrogênio. Uma parte irá se tornar vapor de água nos produtos. Nesse tipo 

de gaseificação, portanto, é necessário minimizar a quantidade de vapor formado a partir do hidrogênio 

que compõe a biomassa. Para a otimização da gaseificação com ar e com oxigênio puro, por se tratar de 
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um problema unidimensional não linear, foi utilizado o método das aproximações quadráticas e o 

método da seção áurea para maximizar a produção de H2. 

As Tabelas 19 e 20 apresentam os resultados da otimização obtidos para cada uma das biomassas, 

ou seja, o ponto de operação que permite a produção máxima de H2. Os valores da umidade das Tabelas 

19 e 20 também são baseados nos autores da Tabela 2, com exceção do bagaço de cana, palhiço da cana 

e da borra de café gasta. Na queima do bagaço de cana, como citado anteriormente, é comum queimá-

la com umidades bastante altas. Para a gaseificação, nesse caso, foi adotada uma umidade de 15% 

considerando pré-tratamento de secagem, um valor mais conservador se comparado ao da Tabela 2. Para 

o palhiço de cana, foi utilizado a média do valor de 4 a 33% do estudo de Jorapur e Rajvanshi (1995) e 

para a borra de café gasta foi utilizado o valor de 15% considerando algum processo de pré-tratamento 

que torne viável o seu uso em gaseificação. 

 

Tabela 19 - Ponto de máxima produção de hidrogênio com ar como agente oxidante 

Biomassa Umidade 

%H2 máximo 

(molar – base 

úmida) 

%Biomassa 

Reagentes 

(mássico) 

Razão 

H2/Biomassa 

(RH2Bio) 

ER 
Temperatura 

(°C) 

Bagaço de cana 15,00% 20,837% 33,270% 0,05357 0,3122 736,4 

Palhiço de cana 18,5% 17,152% 32,417% 0,04319 0,3874 700 

Borra de café 

gasta 
15,00% 17,710% 22,396% 0,06578 0,4003 734,5 

Espiga de milho 7,04% 19,666% 35,067% 0,04710 0,3198 732,6 

Palhiço de 

milho 
8,02% 17,741% 32,277% 0,04486 0,3603 715,2 

Casca de soja 6,30% 16,176% 29,874% 0,04351 0,4156 701,6 

Casca de cacau 6,70% 15,401% 27,321% 0,04503 0,4191 703,9 

Madeira de 

Eucalipto 
16,00% 21,940% 35,283% 0,05389 0,2913 740,3 

Casca de 

Eucalipto 
12,00% 21,140% 36,042% 0,05020 0,2942 738,9 

Fonte: Elaborada pelo Autor 

 

Tabela 20 - Ponto de máxima produção de hidrogênio com oxigênio como agente oxidante 

Biomassa Umidade 

H2 máximo 

(molar – 

base úmida) 

Biomassa nos 

Reagentes 

(mássico) 

Razão 

H2/Biomassa 

(RH2Bio) 

ER 
Temperatura 

(°C) 

Bagaço de cana 15,00% 36,122% 64,551% 0,05707 0,2729 778,0 

Palhiço de cana 18,5% 30,992% 62,231% 0,04690 0,3398 734,5 

Borra de café 

gasta 
15,00% 37,593% 54,201% 0,07222 0,3491 793,1 

Espiga de milho 7,04% 34,970% 69,573% 0,05019 0,2793 775,9 

Palhiço de 

milho 
8,02% 33,452% 66,785% 0,04820 0,3153 757,4 

Casca de soja 6,30% 32,686% 65,245% 0,04757 0,3640 743,8 

Casca de cacau 6,70% 32,317% 62,496% 0,04919 0,3670 751,3 
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Tabela 20 - Ponto de máxima produção de hidrogênio com oxigênio como agente oxidante 

(Continuação) 

Madeira de 

Eucalipto 
16,00% 36,381% 65,535% 0,05713 0,2550 780,4 

Casca de 

Eucalipto 
12,00% 35,694% 68,010% 0,05320 0,2574 780,6 

Fonte: Elaborada pelo Autor 

 

A Figura 22 apresenta as curvas de produção de hidrogênio a partir da gaseificação, para os nove 

resíduos de biomassa, em função da razão de equivalência utilizando o ar como agente oxidante. Em 

ordem decrescente quanto ao potencial técnico de produção, tem-se: os resíduos do eucalipto, o bagaço 

de cana, os resíduos do milho, a borra de café, o palhiço de cana, a casca de soja e a de cacau. 

 

Figura 22 - Curvas de produção de H2 dos resíduos em função da razão de equivalência para 

gaseificação com ar (base úmida) 

 

Fonte: Elaborada pelo Autor 

 

A Figura 23 apresenta as curvas de produção de hidrogênio utilizando-se oxigênio puro como 

agente oxidante. Quando presente junto ao oxigênio formando o ar, o nitrogênio, que não reage com 

nenhum outro elemento do processo de gaseificação, compreende mais de 40% da proporção molar dos 

produtos. Com a sua ausência, naturalmente, haverá uma proporção ainda maior de H2 produzido. Todas 

as curvas de produção tenderam a aumentar a sua escala de forma proporcional umas com as outras, 

com exceção da borra de café que teve um aumento relativamente maior de seu valor máximo de H2 

produzido. A maior quantidade de oxigênio também favorece as reações de deslocamento gás-água e 

biomassas que possuam uma proporção de oxigênio/carbono menores serão favorecidas com o oxigênio 

puro como agente gaseificante como é o caso da borra de café. Em ordem decrescente de potencial 

químico de produção de hidrogênio, tem-se: a borra de café, os resíduos de eucalipto, o bagaço de cana, 

os resíduos de milho, a casca de soja, a casca de cacau e o palhiço de cana. 
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Figura 23 - Curvas de produção de H2 dos resíduos por razão de equivalência para gaseificação com 

oxigênio (base úmida) 

 

Fonte: Elaborada pelo Autor 

 

Para maximizar a produção de hidrogênio na gaseificação com ar e vapor também é necessário 

levar em consideração a razão vapor/biomassa (SB). A adição do vapor superaquecido ajuda o 

mecanismo de reação de deslocamento gás-água e, por consequência, aumenta a produção de H2 nos 

produtos. Existe, porém, um limite químico, a partir do qual a produção extra de hidrogênio pela adição 

de vapor cessa. Dessa forma, existe um ótimo teórico que maximiza a produção de H2 e depende da 

razão vapor/biomassa, da razão de equivalência ou da temperatura de gaseificação. A Figura 24 mostra 

como os perfis de produção de H2 por biomassa seca aumentam à medida que a SB aumenta até um 

valor máximo. No caso do eucalipto (Figura 24), o pico acontece em 69,76 gH2/kgBiomassa.seca com um SB 

de 1,175 e uma ER de 0,34. 
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Figura 24 - Superfície da produção de H2 por Biomassa seca (gH2/kgbiomassa.seca) com a variação de SB e 

ER da madeira de eucalipto 

 

Fonte: Elaborada pelo Autor 

 

Para este estudo, foi considerado uma temperatura para o vapor superaquecido de 200 °C, pois 

segundo Sales et al. (2017), apesar dessa temperatura ser considerada relativamente baixa, a produção 

de hidrogênio pode aumentar significativamente. E o fato de se optar por temperaturas mais baixas para 

o vapor é importante em reduzir o custo do gaseificador, da caldeira de vapor, do uso necessário de 

biomassa para gerar o vapor e da água em si. 

Foram utilizados quatro diferentes métodos de otimização para garantir a confiabilidade dos 

resultados, são eles: o Método dos Gradientes Conjugados, Método Variable Metric, Algoritmo Simplex 

de Nelder-Mead e o Algoritmo Genético. Todos mostraram boa concordância nos resultados, sendo 

consistentemente o algoritmo genético a mostrar o melhor resultado e o método Variable Metric a 

mostrar o pior. Os outros métodos mostraram resultados próximos entre si. A Tabela 21 mostra o ponto 

de operação que maximiza a produção de H2 para a gaseificação com ar/vapor, para cada biomassa 

considerada. 
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Tabela 21 - Ponto de máxima produção de hidrogênio com ar/vapor como agente oxidante 

Biomassa Umidade 
Razão H2 /Biomassa 

(RH2Bio) 

Razão 

Vapor/Biomassa 

(SB) 

ER Temperatura (°C) 

Bagaço de cana 15,00% 0,07011 1,219 0,3638 737,43 

Palhiço de cana 18,5% 0,04970 0,744 0,4385 710,49 

Borra de café gasta 15,00% 0,08557 1,472 0,4439 735,29 

Espiga de milho 7,04% 0,06565 1,341 0,3699 733,29 

Palhiço de milho 8,02% 0,06123 1,256 0,4106 722,91 

Casca de soja 6,30% 0,05424 1,059 0,4645 713,21 

Casca de cacau 6,70% 0,06096 1,288 0,4659 714,8 

Madeira de Eucalipto 16,00% 0,06973 1,175 0,3444 740,32 

Casca de Eucalipto 12,00% 0,06853 1,285 0,346 737,74 

 

 

Como esperado, em ordem crescente quanto ao potencial de produção de hidrogênio, tem-se a 

gaseificação com ar seguida pela gaseificação com oxigênio e, por fim, a gaseificação com ar/vapor 

superaquecido. Cada resíduo de biomassa mostrou uma melhora distinta na produção de hidrogênio com 

relação ao uso de oxigênio puro e a adição de vapor superaquecido ao ar devido a sua composição e a 

natureza das reações que impõem o equilíbrio químico. Utilizando oxigênio como agente gaseificante, 

houve um aumento consistente de 5,9% a 9,7% na produção mássica de hidrogênio. A adição de vapor 

ao ar causou um aumento médio de 30% na massa de H2 produzido entre todos os resíduos. Esses 

resultados demonstram o potencial máximo para um sistema sem aprimoramento dos gases. 

 

4.3 Condições de Análise e Potencial Químico de Produção de H2 com Aprimoramento 

por Reatores WGS 

 

Mesmo considerando a operação em condições que maximizam a produção de H2 a partir da 

gaseificação, ainda irá restar monóxido de carbono no gás de síntese, possível de ser convertido através 

de reações de shift (Equação 20). Assim, após serem retirados as cinzas e material particulado, os gases 

passarão por trocadores de calor que irão leva-los as condições de temperaturas estabelecidas para os 

reatores WGS de alta e baixa temperatura. Vapor será injetado no reator de alta temperatura de forma a 

alcançar uma razão de conversão (CCO) que seja condizente com a literatura, considerando valores 

típicos de tempo de residência e capacidade dos catalisadores. O vapor pode ser produzido pelo próprio 

calor retirado do gás de síntese nos trocadores de calor (Figura 12). 

Começando pela gaseificação com ar, para o reator WGS de alta temperatura foi escolhido a 

temperatura de 400 °C e razão S/G de 35% e para o reator de baixa temperatura foi escolhido uma 

temperatura de 250 °C (REDDY e SMIRNIOTIS, 2015). Na gaseificação com oxigênio, a razão S/G foi 
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alterada para 68% de modo que a eficiência de conversão se mantivesse semelhante à da gaseificação 

com ar. Foi utilizado modelamento de equilíbrio químico termodinâmico para ambos reatores (Equações 

33 e 48). A Tabela 22 e 23 apresentam as razões de conversão do monóxido de carbono para os reatores 

levando em consideração temperatura, S/G e as porcentagens molares em base seca do H2, CO, CO2 

para a gaseificação com ar e com oxigênio. As tabelas também apresentam a razão de H2 por biomassa 

seca após o aprimoramento pelos reatores WGS (RH2Bio2). 

 

Tabela 22 - Potencial de produção de H2 pós reatores para gaseificação com ar 

 Reator de Alta 

Temperatura 

Reator de Baixa 

Temperatura RH2Bio2 

(kgH2/kgBiomassa) 
Biomassa T (°C) S/G CCO T (°C) S/G CCO 

Bagaço de cana 400 35% 76,00% 250 15,63% 76,81% 0,1032493 

Palhiço de cana 400 35% 77,76% 250 22,16% 81,46% 0,0715209 

Borra de café gasta 400 35% 81,26% 250 17,68% 80,25% 0,1267886 

Espiga de milho 400 35% 76,22% 250 14,34% 75,77% 0,0977214 

Palhiço de milho 400 35% 78,15% 250 16,30% 78,34% 0,0914668 

Casca de soja 400 35% 80,41% 250 20,15% 81,18% 0,0800178 

Casca de cacau 400 35% 81,25% 250 18,16% 80,51% 0,0915697 

Madeira de Eucalipto 400 35% 75,39% 250 15,28% 76,46% 0,1023406 

Casca de Eucalipto 400 35% 74,97% 250 14,07% 74,81% 0,1013203 

Fonte: Elaborada pelo Autor 

 

Tabela 23 - Potencial de produção de H2 pós reatores para gaseificação com oxigênio 

 Reator de Alta 

Temperatura 

Reator de Baixa 

Temperatura RH2Bio2 

(kgH2/kgBiomassa) 
Biomassa T (°C) S/G CCO T (°C) S/G CCO 

Bagaço de cana 400 68% 79,17% 250 26,27% 78,00% 0,1132159 

Palhiço de cana 400 68% 79,03% 250 36,37% 81,06% 0,0805805 

Borra de café gasta 400 68% 79,13% 250 25,68% 78,01% 0,1430061 

Espiga de milho 400 68% 78,59% 250 23,72% 76,52% 0,1070165 

Palhiço de milho 400 68% 78,89% 250 25,54% 77,59% 0,1013131 

Casca de soja 400 68% 79,37% 250 30,50% 79,63% 0,0907967 

Casca de cacau 400 68% 79,30% 250 26,28% 78,10% 0,1034665 

Madeira de Eucalipto 400 68% 79,23% 250 26,74% 78,21% 0,1116428 

Casca de Eucalipto 400 68% 78,77% 250 24,38% 76,95% 0,1105183 

Fonte: Elaborada pelo Autor 

 

Os resultados demostram o quão importante é o aprimoramento do gás de síntese quando se busca 

maximizar a produção de H2 por meio da gaseificação de biomassa. Para a gaseificação com ar e com 

oxigênio, houve, em média, um aumento de 94% e 99%, respectivamente, da produção de hidrogênio 

com a inclusão dos reatores WGS. 
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4.4 Condições de Análise e Potencial Químico de Produção de H2 para Gaseificação a 

Vapor com Aprimoramento por Reatores WGS 

 

Os dados das otimizações apresentados nas seções anteriores consideraram a razão de H2 por 

biomassa da saída do gaseificador. Isso gera problemas quando se considera a maximização com o 

auxílio dos reatores WGS, que têm a função de converter o monóxido de carbono em H2 com auxílio da 

adição de vapor em um reator catalítico. Quando se otimiza considerando a razão da saída do 

gaseificador, o ponto ótimo irá tender ao máximo dessa razão, sem se importar com a conversão do CO 

por outros meios além da reação de deslocamento gás-água como a reação de combustão parcial do 

monóxido de carbono. Isso faz com que, nesse ponto ótimo, haja uma conversão muito alta do monóxido 

de carbono deixando muito pouco para ser convertido dos reatores WGS. Portanto, para a condição de 

haver reatores WGS no sistema, é necessário otimizar a produção de H2 levando em consideração a 

saída do reator de baixa temperatura. 

A Figura 25 demonstra o comportamento do H2 e do CO para diferentes razões SB somente nos 

pontos ótimos que maximizam H2 e o comportamento de RH2Bio com SB também nos pontos 

otimizados. Fica aparente que a maior sensibilidade da maximização ocorre em condições de SB 

menores com uma taxa de crescimento maior da massa de H2 por massa de biomassa. É também 

justamente nessa região que ocorre a queda mais acentuada do monóxido de carbono nos pontos ótimos. 

O que essa análise de sensibilidade sugere é que o ponto ótimo para a gaseificação com vapor e 

aprimoramento com reatores WGS é por volta da região de baixo SB, onde se tem uma relação H2/CO 

mais favorável ao monóxido de carbono. 

 

Figura 25 - Curvas dos pontos ótimos por SB para a madeira de eucalipto 

 

Fonte: Elaborada pelo Autor 

 

Dessa forma, para a gaseificação com ar e vapor e aprimoramento com reatores WGS, foi 

realizado um novo conjunto de otimizações levando em consideração os modelos de equilíbrio dos dois 
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reatores WGS junto ao modelo de equilíbrio do gaseificador e o parâmetro otimizado foi a produção 

especifica de H2 (kgH2/kgbiomassa) da saída do reator WGS de baixa temperatura (RH2Bio2). Com isso, o 

ponto ótimo deve naturalmente tender a uma relação H2/CO mais favorável à conversão nos reatores 

WGS. Esse primeiro conjunto de otimização não considera a entrada de vapor no reator de alta 

temperatura, ou seja, as eficiências de conversão ficam, de início, dependentes do vapor em excesso do 

gaseificador. Após estabelecido esse ponto ótimo, vapor é adicionado nos reatores da simulação de modo 

a elevar as eficiências de conversão dos reatores até próximo dos valores estabelecidos nas condições 

de gaseificação com ar e com oxigênio. 

Otimizações preliminares demostraram que de fato, quando se considera os reatores na 

otimização, há uma diminuição significativa no SB ótimo. O bagaço de cana, por exemplo, tem seu 

ponto ótimo com um SB de 0,282 e temperatura de gaseificação de 818,26 °C. Devido a essa 

significativa diminuição da necessidade de vapor, foi decidido aumentar a temperatura do vapor 

superaquecido que entra no gaseificador de 200 °C para 500 °C. Essa mudança acarreta em maiores 

custos com a caldeira a vapor, mas mantém ainda o grau comparativo considerando a redução de quatro 

vezes na magnitude de SB com relação a otimização sem os reatores. Além disso, embora não tão 

significativo quanto a quantidade de vapor injetado, maiores temperaturas tendem a favorecer a 

produção de hidrogênio. 

A Tabela 24 mostra o potencial técnico a partir dos novos pontos ótimos requeridos pela adição 

dos reatores WGS. 

 

Tabela 24 - Potencial de produção de H2 pós reatores para gaseificação com ar e vapor 

Biomassa SB 

Temperatura de 

gaseificação 

(°C) 

RH2Bio CCO AT CCO BT RH2Bio2 

Bagaço de cana 0,22 799,00 0,0603534 80% 81,067% 0,1036634 

Palhiço de cana 0,16 768,72 0,0455368 80% 82,601% 0,0720882 

Borra de café gasta 0,10 788,00 0,0689592 80% 80,183% 0,1267932 

Espiga de milho 0,29 788,28 0,0565458 80% 81,105% 0,0977059 

Palhiço de milho 0,16 783,18 0,0495836 80% 80,688% 0,0917141 

Casca de soja 0,14 772,05 0,0461288 80% 81,600% 0,0802881 

Casca de cacau 0,15 769,49 0,0491730 80% 80,854% 0,0913299 

Madeira de 

Eucalipto 
0,25 810,39 0,0611143 80% 81,268% 0,1026765 

Casca de Eucalipto 0,26 813,59 0,0582918 80% 80,899% 0,1017288 

AT: Alta temperatura; BT: Baixa temperatura. Fonte: Elaborada pelo Autor 

 

Conforme esperado, a adição de vapor no gaseificador ao invés de somente nos reatores WGS 

produz resultados bastante próximos dos obtidos quando se otimiza ambos os casos da gaseificação com 

ar e com ar e vapor. Isso se deve ao fato de que a reação de deslocamento gás-água é o que propulsiona 
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a produção extra de H2 em ambos os casos. Portanto, o potencial superior de produção de H2 da 

gaseificação com adição de vapor superaquecido só se justifica na condição de não haver aprimoramento 

posterior dos gases por meio de reatores WGS. 

 

4.5 Potenciais de Produção de H2 por meio da gaseificação de resíduos de biomassa do 

estado de Minas Gerais 

 

Utilizando os dados de produção do IBGE quanto a produção em toneladas e, para o caso do 

palhiço de cana, por área plantada, foi estimado a produção do resíduo baseado na proporção do mesmo 

com a cultura de origem. Com a razão H2 e biomassa maximizada e a proporção da biomassa que não 

gaseifica (cinzas), foi possível estimar a máxima produção teórica de H2. No entanto, não é viável ou 

mesmo possível em termos econômicos e de logística utilizar 100% dos resíduos. Para algumas culturas, 

é necessário que pelo menos uma porcentagem dos resíduos permaneça no solo para evitar maiores 

impactos no mesmo. Estudos que tratam de recolhimento de palhas no campo, como é o caso de 

Michelazzo e Braunbeck (2008), Macedo e Cortez (2000) e Ripoli (2002), utilizam valores de 50% de 

taxa de retirada. Dessa maneira, este estudo considerou três cenários de recolhimento dos resíduos (η): 

um valor conservador (15%), moderado (30%) e otimista (50%).  

Para a madeira de eucalipto, por não ser necessariamente um resíduo, foi considerado uma 

porcentagem de 10% do que é produzido como resíduo para a gaseificação. Esse valor busca encapsular 

resíduos provenientes de diferentes processos de utilização, como na construção civil, serragem e até 

mesmo uso direto. Portanto, 10% do total produzido da madeira é o valor máximo teórico considerado 

de destinação da madeira de eucalipto para gaseificação. Assim, por fim, com um η de 15%, a quantidade 

da madeira que acabaria de fato sendo utilizada na análise será de 1,5% da madeira produzida no caso 

do cenário conservador. 

As Figuras 26, 27 e 28 apresentam o potencial teórico (η = 100%) de produção de hidrogênio para 

os cenários com e sem aprimoramento por reatores WGS, para as microrregiões de Minas Gerais, 

considerando a gaseificação de todos os resíduos propostos. Também é apresentado o resíduo com maior 

potencial da microrregião e a sua participação percentual no potencial. Esses valores não consideram 

perdas ou o fator de recuperação de H2 do PSA na unidade. 
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Figura 26 - Potencial de produção teórico de hidrogênio por gaseificação com ar para cada uma das 66 

microrregiões de Minas Gerais 

 

 
Fonte: Elaborada pelo autor 
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Figura 27 - Potencial de produção de hidrogênio por gaseificação com oxigênio para cada uma das 66 

microrregiões de Minas Gerais 

 

 

 
Fonte: Elaborada pelo Autor 
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Figura 28 - Potencial de produção de hidrogênio por gaseificação com ar e vapor para cada uma das 66 

microrregiões de Minas Gerais 

 

 

 
Fonte: Elaborada pelo Autor 
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Portanto, o potencial de produção total do estado de Minas Gerais, para gaseificação com 

aprimoramento dos gases por reatores WGS, é de 3.429.581,01 ton ano-1 para a gaseificação com ar, 

3.790.627,98 ton ano-1 para a gaseificação com oxigênio e 3.445.327,08 ton ano-1 para a gaseificação 

ar/vapor. 

O bagaço de cana é o resíduo com maior potencial no estado, contribuindo com 55,2% do 

potencial de produção e, se somado com o palhiço de cana, os resíduos da cana de açúcar correspondem 

a 82,8% do potencial total (Figura 29). O restante da contribuição é dado pelos resíduos do milho, café 

e eucalipto, enquanto a contribuição dos demais resíduos, como a casca de soja e cacau, é pouco 

significante. Entre as microrregiões mineiras, nove delas são responsáveis por 79,8% do potencial, com 

destaque para Uberaba com 23,9% e Frutal com 18,24% (Figura 29). As proporções apresentadas na 

Figura 29 não se alteram significativamente para a gaseificação com oxigênio puro ou ar/vapor. 

 

Figura 29 - Colaboração percentual dos resíduos e das microrregiões no potencial de produção 

 

Fonte: Elaborada pelo Autor 

 

4.6 Potenciais Econômicos da Produção de H2 por meio da gaseificação de resíduos de 

biomassa do estado de Minas Gerais 

 

Para estimar os custos de cada um dos componentes da planta de produção por gaseificação, 

algumas considerações precisaram ser feitas: 

• Foi adotado um PSA com condições de entrada de 10 bar e 50 °C, separação de H2 com uma 

pureza de 99,999% e fator de recuperação de 89%; 

• Para o trocador de calor do 1º esquema de produção da planta (Figura 10), foi considerado água 

de resfriamento entrando com 25 °C e saindo com 200 °C e o gás entrando com a temperatura da 

zona de redução (temperatura obtida no modelo de equilíbrio químico) e saindo com 150 °C; 

• Para o 2º esquema de produção (Figura 12), assim como no caso anterior, é considerado que os 

gases deixam o gaseificador na temperatura de equilíbrio químico e entram, com essa mesma 
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temperatura no trocador de calor 1 (TC1). Os gases deixam o TC1 a 500 ºC e a água de 

resfriamento do mesmo entra com 25 ºC e sai com 200 °C. No TC2, os gases entram 450 °C e 

saem com 410 °C e a água de resfriamento entra com 25 °C e sai com 300 °C. O vapor adicionado 

no reator WGS de alta temperatura e produzido pelo TC3 e TC4. Os gases entram com 400° C e 

saem com 200 °C no TC3 e entram com 200 °C e saem com 40°C (REDDY e SMIRNIOTIS, 

2015). A água de resfriamento entra com 25 ºC e sai com 120 °C no TC4 e segue para o TC3 que 

aquece o vapor até 380 °C. Por fim, foi considerado uma perda de carga nos trocadores de 100 

kPa, sendo esse valor uma aproximação baseada na vazão mássica necessária da água de 

resfriamento e os valores relatados em IBM (2021); 

• A temperatura do reator WGS de alta temperatura é de 400 °C e o de baixa temperatura de 250 °C. 

Além disso, os catalisadores conseguem acelerar a reação de deslocamento gás-água de modo que 

equilíbrio químico é alcançado nos reatores (REDDY e SMIRNIOTIS, 2015);  

• Para a gaseificação com vapor, foi considerado um excedente de resíduo de biomassa a mais do 

usado na gaseificação para a produção de vapor pela caldeira e esse excedente é somado aos 

custos da biomassa a ser gaseificada. A média desse excedente é de em média 4% a mais da 

biomassa utilizada na gaseificação; 

• Para os compressores, foram utilizados os seguintes dados: 

 

Tabela 25 - Dados para o cálculo da potência de acionamento dos compressores 

 Compressor de Ar Gás de Síntese 
Complexo de 

compressão de H2 

Fator de compressibilidade (Z) 0,99987 0,9982 1,00558 

Coeficiente isentrópico (k) 1,4 1,36 1,41132 

Massa Molar (kg/kmol) 28,9645 
Depende do 

syngas 
2,01594 

Pressão na entrada (P1) (kPa) 101,325 101,325 1000 

Pressão na saída (P2) (kPa) 200 1000 43000 

Temperatura na entrada (T1) (K) 298,15 323,15 313,15 

Eficiência do compressor 0,75 0,75 0,75 

Eficiência elétrica do motor 0,85 0,85 0,85 

Fonte: Elaborada pelo Autor 

 

A massa molar do gás de síntese varia em função da sua composição para o ponto de operação 

que maximiza a produção de hidrogênio, sendo, portanto, distinta para resíduo de biomassa. 

O gás hidrogênio possui uma massa específica muito pequena sob condições normais de 

temperatura e pressão. Dessa forma, não é viável o armazenamento sob baixas pressões. A Figura 30 

apresenta o comportamento da massa específica do hidrogênio pela pressão sob uma temperatura fixa 

de 25 °C. 
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Figura 30 - Comportamento da massa específica do H2 com a variação da pressão para uma 

temperatura fixa de 25 °C 

 

Fonte: Elaborada pelo Autor 

 

Para a análise econômica, foram considerados tanques de armazenamento de alta pressão em 

cascata, com dimensões de 0,4 metros de diâmetro, 9,1 metros de comprimento e espessura de parede 

de 0,04 metros com hidrogênio armazenado a uma pressão de 430 bar (PARKS, 2014). Sob essa pressão, 

o hidrogênio possui uma massa específica de 27,47 kg m-3. Admite-se o uso de uma quantidade de 

tanques necessária para armazenar a produção de H2 de um dia, ou seja, a produção diária de H2 é 

comercializada no mesmo dia. 

Após estimados os custos da planta de produção de hidrogênio de cada uma das microrregiões de 

Minas Gerais, foi montado o fluxo de caixa cujos dados de análise são apresentados na Tabela 26. O 

valor da taxa de depreciação utilizada foi baseado nos valores de Habgood; Hoadley e Zhang (2015), 

Tijmensen et al. (2002) e Jorapur e Rajvanshi (1997). 
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Tabela 26 - Dados da análise econômica 

Fator de Disponibilidade 85% 

ICMS, IPI, PIS, Cofins 18% 

IRPJ/CSL 35% 

Vida útil do projeto (anos) 20 

Taxa Mínima de Atratividade 15% 

Taxa de Depreciação 14,4% 

Fonte: Elaborada pelo Autor 

 

Uma das métricas importantes para a avaliação da viabilidade econômica de se produzir 

hidrogênio é seu custo nivelado de produção. Este custo é determinado considerando o preço de venda 

do hidrogênio que faz com que a taxa interna de retorno se iguale a taxa mínima de atratividade, ou 

quando o VPL zera no último ano de vida do projeto. Na revisão de Shahabuddin et al. (2020), os autores 

verificaram a faixa de custo nivelado por quilo de hidrogênio de diferentes rotas de produção, como 

apresentado na Figura 31. 

 

Figura 31 - Custo do hidrogênio de diferentes rotas de produção 

 

FV: Fotovoltaico. PEM: Membrana eletrolítica de polímero - Tipo de eletrolisador. ERV: Energia Renovável 

Variável, RVM: Reforma a Vapor do Metano; GN: Gás Natural. CAC: Captura e Armazenamento de Carbono. 

RSU: Resíduo Sólido Urbano. Fonte: Adaptado de Shahabuddin et al. (2020) 

 

Utilizando como referência o estudo de Shahabuddin et al. (2020) para o custo de produção do 

hidrogênio, foram estabelecidos ranques qualitativos quanto a viabilidade da produção nas 
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microrregiões de Minas Gerais (Tabela 27). 

 

Tabela 27 - Ranque qualitativo para o custo de produção de H2 

Acima de 14,5 $ kg-1 Inviável 

De 8,5 até 14,5 $ kg-1 Altíssimo Custo 

De 5,5 até 8,5 $ kg-1 Alto Custo 

De 3 até 5,5 $ kg-1 Moderado 

Abaixo de 3 $ kg-1 Baixo Custo 

Fonte: Elaborada pelo Autor 

 

Antes de apresentar os resultados, vale apontar um aspecto que contribuiu significativamente no 

custo de produção de hidrogênio no período analisado. Como pode ser observado na Figura 32, a média 

anual do CEPCI aumentou de forma muito significativa de 2020 até 2022. Como o CEPCI corrige as 

estimativas de custos dos equipamentos ao longo dos anos, o aumento observado desse fator de correção 

em 2022 causou uma elevação significativa dos custos e isso impacta diretamente no custo de produção 

do hidrogênio. O aumento drástico desse índice ocorreu principalmente devido a pandemia de COVID-

19. Com a retomada de crescimento da economia mundial pós-pandemia, é esperado uma diminuição 

do CEPCI para os próximos anos e isso já pode ser observado na tendência nos valores de 2023. 

Portanto, essa análise econômica foi realizada em um dos piores períodos na economia mundial recente 

e os resultados apresentados aqui podem ser observados sobre uma ótica de que são bastantes 

conservadores. A tendência é de uma melhora significativa dos índices econômicos encontrado nesse 

estudo para os próximos anos. 

 

Figura 32 - Média anualizada do CEPCI ao longo dos anos 

 

*Média de janeiro até outubro de 2023. Fonte: Chemical Engineering (2023) 
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A seguir, na Figura 33, é apresentado a comparação do custo nivelado do hidrogênio produzido 

com gaseificação com ar, para um cenário moderado de uso dos resíduos (η = 30%), entre o 1º (sem 

aprimoramento do gás de síntese) e 2º esquema (com aprimoramento do gás de síntese) de planta de 

produção (Figura 10 e Figura 12). 

 

Figura 33 - Comparação dos custos nivelados de produção de hidrogênio para a gaseificação com ar e 

30% de utilização de resíduos entre o esquema de planta com e sem aprimoramento dos gases 

 

 
Fonte: Elaborada pelo Autor 
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O aumento da produção de H2 pelos reatores WGS supera em muito os custos envolvidos na 

aquisição de novos equipamentos e nos gastos com a operação e manutenção o que se reflete na redução 

do custo nivelado. A Figura 33 mostra que, em média, o custo nivelado de produção de H2 é 70,3% 

maior em um sistema sem aprimoramento dos gases por reatores WGS. Sem aprimoramento de gases, 

com 30% de coleta de resíduos, somente Uberaba atinge um LCOH na faixa de valores moderados e, 

com aprimoramento, 8 microrregiões entraram na faixa de custo moderado e Uberaba entrou na faixa 

de baixo custo. 

Portanto, levando em conta o quão essencial economicamente é a presença dos reatores WGS na 

produção, os resultados a seguir só irão apresentar os valores de produção com aprimoramento dos 

gases. As Figuras 34, 35 e 36 apresentam os resultados dos três tipos de gaseificação estudados para os 

três cenários de aproveitamento de resíduos (15%, 30% e 50%). A Figura 34 não mostra o mapa de 

aproveitamento de 30% de resíduos porque já foi apresentado na Figura 33. 
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Figura 34 - Potencial econômico da produção de hidrogênio por gaseificação com ar (2º esquema) 

avaliado pelo custo nivelado de produção 

 

 
Elaborada pelo Autor 
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Figura 35 - Potencial econômico da produção de hidrogênio por gaseificação com oxigênio (2º 

esquema) avaliado pelo custo nivelado de produção 

 

 

 
Fonte: Elaborada pelo Autor 
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Figura 36 - Potencial econômico da produção de hidrogênio por gaseificação com ar e vapor (2º 

esquema) avaliado pelo custo de produção 

 

 

 
Fonte: Elaborada pelo Autor 
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Em todos os três cenários de agente de gaseificação, Uberaba, Frutal, Ituiutaba, Araxá, Uberlândia 

e Paracatu se destacam como as microrregiões com melhores resultados, sendo todas elas grandes 

destaques na produção de cana de açúcar. O motivo principal do destaque dessas microrregiões é a 

produtividade dos resíduos estudados. Uberaba e Frutal são responsáveis por 42,2% da produção dos 

resíduos de Minas Gerais e essa maior escala de produção tende a aliviar o custo dos equipamentos, 

devido ao fator de escala (Equação 51). Ituiutaba, Araxá, Uberlândia e Paracatu são responsáveis por 

cerca de 8% a 6% da produção de resíduos do estado. Ao contrário, devido a pouca econômica de escala, 

Pedra Azul, Ouro Preto e Mantena consistentemente mostraram os piores resultados com custos 

altíssimos e inviáveis de produção de H2. 

A disponibilidade dos resíduos (η) também afeta fortemente a viabilidade de produção e isso 

acontece também pelo efeito de escala da estimativa de custo. Também vale notar que, devido a própria 

natureza da estimativa de custo (Equação 51), o decréscimo do custo não acontece de forma linear com 

o aumento da capacidade da planta de produção tendendo a se estabilizar, no cenário otimista, entre um 

custo de 2,80 a 3,60 $/kg de hidrogênio para uma contribuição de resíduos no estado superior a 7% ou, 

para o caso dessas análise, cerca de 1,5 milhões de toneladas anuais de resíduos. É necessário, portanto, 

uma produção de grande escala quando se busca um custo mais competitivo de produção. 

Para a gaseificação com oxigênio é necessário a inclusão de uma unidade de separação de ar para 

a produção do oxigênio in situ. Devido ao fator de escala elevado da unidade de separação de ar, para 

Uberaba e Frutal, a unidade de separação representa mais de 40% do custo do gaseificador (o 

componente mais caro), mas, de modo geral, o custo é, em média, 18,5% do custo do gaseificador para 

as demais microrregiões. É importante ressaltar que vários dos componentes utilizados na gaseificação 

com oxigênio possuem a vazão de gás de síntese como capacidade na estimativa de seu custo, e a 

utilização do oxigênio como agente gaseificante possibilita o uso de equipamentos menores devido 

ausência de nitrogênio e, portanto, menor vazão. Os equipamentos de lavagem do gás foram os mais 

impactados pela redução da vazão. Apesar do custo elevado da unidade de separação de ar, a 

gaseificação com oxigênio permite um aumento na produção de hidrogênio, resultando em um custo 

nivelado do hidrogênio um pouco menor que o observado na gaseificação com ar. 

No caso da gaseificação com ar/vapor, a inclusão de uma caldeira a vapor, mais seus custos 

associados e o aumento do custo de alguns dos componentes devido ao aumento da vazão de gás 

produzido na gaseificação, não é coberto pelo pequeno aumento observado na produção de hidrogênio. 

Dessa forma, os custos nivelados do hidrogênio para esse cenário são um pouco maiores do que os 

observados com o ar. 

Portanto, quanto a viabilidade econômica da gaseificação de resíduos de biomassa para a 

produção de hidrogênio em Minas Gerais, haverá uma dependência direta quanto as regiões com maior 

produção de resíduos. A utilização de aprimoramento de gases por reatores WGS é essencial. E entre os 

tipos de agentes oxidantes a serem utilizados, todos apresentaram custos semelhantes entre si, mas o uso 
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do oxigênio, mesmo com os custos da unidade de separação de ar in situ, ainda se mostrou superior 

economicamente, seguido pelo uso do ar e pelo uso do ar/vapor. 

 

4.7 Resultados da Simulação de Monte Carlo 

 

Foram realizadas as simulações para os três cenários de gaseificação com aprimoramento dos 

gases: ar, oxigênio e ar/vapor. Para cada um desses três cenários, foram escolhidas três microrregiões 

representantes do melhor, moderado e pior resultado econômico. As microrregiões escolhidas foram 

Uberaba, Unaí e Juiz de Fora, repectivamente. 

Portanto, dadas as condições de distribuição probabilística pressupostas da seção 3.8, com 10000 

avaliações para cada uma das simulações, são apresentados, nas Figura 37, 38 e 39, os resultados das 

simulações para os caso da gaseificação com ar, oxigênio e ar/vapor. 

 

Figura 37 - Distribuições de probabilidade de Uberaba, Unaí e Juiz de Fora para gaseificação com ar 

 

Fonte: Elaborada pelo Autor 

 

Uberaba, a microrregião com melhores resultados econômicos de Minas Gerais, no cenário 

moderado de aproveitamento dos resíduos de biomassa (30%), tem um custo nivelado de produção de 

3,09 $/kg no caso base. A simulação de Monte Carlo mostrou que há, em Uberaba, 66,76% de 

probabilidade de se conseguir um custo nivelado de produção menor que 3,09 $/kg e que existe 64% de 

probabilidade de um custo superior a 3,00 $/kg. Unaí têm 65,6% de chance de se manter na faixa de 

custo moderado, 33,7% de entrar na faixa de alto custo e apenas 0,6% de entrar na faixa de baixo custo. 

Por fim, a microrregião de Juiz de Fora, tem menos de 0,2% de chance de entrar na faixa moderada, 

possui 29,4% de entrar na faixa de inviabilidade e 70,5% de chance de permanecer do faixa de alto e 
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altíssimo custo. 

Figura 38 - Distribuições de probabilidade de Uberaba, Unaí e Juiz de Fora para gaseificação com 

oxigênio 

 

Fonte: Elaborada pelo Autor 

 

Para a gaseificação com oxigênio e aprimoramento de gases, há um custo nivelado no caso base 

de Uberaba de 3,00 $/kg para o cenário de uso moderado dos resíduos (30%). Existe 43,8% de 

probabilidade de se obter um custo inferior a esse caso base e 56% de que o custo entre na faixa 

moderada (acima de 3,00 $/kg). Resultados levemente superiores aos obtidos na gaseificação com ar. 

Unaí tem apenas 1,4% de chance de conseguir um valor de baixo custo, 76,8% de permanecer na faixa 

de custo moderado e 22% de entrar na faixa de alto custo. Juiz de Fora tem cerca de 0,3% de chance de 

entrar na faixa moderada, 15,8% de entrar da faixa de inviabilidade e 83,9% de ficar nas faixas de alto 

e altíssimo custo. Dessa forma, também, ambos Unaí e Juiz de Fora demonstraram resultados melhores 

aos observados na gaseificação com ar.  
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Figura 39 - Distribuições de probabilidade de Uberaba, Unaí e Juiz de Fora para gaseificação com 

ar/vapor 

 

Fonte: Elaborada pelo Autor 

 

Por fim, para a gaseificação com ar/vapor, também no caso moderado do uso de resíduos, o caso 

base chega a um custo nivelado de 3,28 $/kg para Uberaba. Há 43,4% de probabilidade de se obter, em 

Uberaba, um custo inferior ao do caso base e 75,73% do mesmo permanecer na faixa moderada. Unaí 

tem 0,3% de entrar na faixa de baixo custo, 59,1% de permanecer na faixa moderada e 44,3% de entrar 

na faixa de alto custo. E Juiz de Fora tem 0,1% de chance de entrar na faixa moderada, 40,3% de chance 

de entrar na faixa de inviabilidade e 59,7% de chance de permanecer nas faixas de alta e altíssimo custo. 

A gaseificação com ar/vapor demonstrou consistentemente resultados inferiores aos casos anteriores, 

em termos de custos. 

A seguir é apresentado o resultado da análise de sensibilidade para as três condições de agente 

gaseificante com aprimoramento de gases utilizando as cidades de Uberaba e Juiz de Fora, por serem 

extremos no potencial econômico, permitindo entender a contribuição de cada um dos parâmetros de 

entrada examinados na formação do custo nivelado de produção do hidrogênio (Figura 40, 41, 42). 
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Figura 40 - Análise de sensibilidade de Uberaba e Juiz de Fora para a gaseificação com ar 

 

Fonte: Elaborada pelo Autor 

 

A taxa mínima atratividade é o parâmetro com o maior peso no custo nivelado, com cerca de 53% 

da contribuição. Em seguida, vem o fator de recuperação dos resíduos, ou seja, a porcentagem possível 

de ser utilizada para a gaseificação para a produção de hidrogênio. No entanto, diferentemente da TMA, 

o aumento do fator de recuperação tem como efeito a diminuição do valor do custo nivelado. Esse é o 

motivo da barra seguir para a porcentagem negativa nos diagramas da Figura 40. Outro ponto importante 

sobre o fator de recuperação é que há uma tendência do aumento de sua influência conforme a escala da 

planta diminui, como é o caso da planta de Juiz de Fora, em comparação com a de Uberaba. O motivo 

desse comportamento é o crescimento não linear dos custos de investimento (Equação 51) fazendo com 

que variações nesse valor gerem um impacto maior em plantas de menor capacidade do que em plantas 

que já possuem uma escala mais elevada. O CEPCI, fator CAPEX e impostos locais seguem sem 

variação significativa entre a escala das plantas. O forte impacto do CEPCI mostra que as condições 

econômicas influenciam bastante o custo final de produção e, dessa forma, podem alterar a tomada de 

decisões quanto ao investimento. As variações no CAPEX e dos impostos locais também mostraram 

impacto significativo no custo nivelado. A tarifa da eletricidade tem impacto significativo por causa, 

principalmente, do pré-tratamento e tende a ser mais influente com plantas de maior capacidade. O fator 

de disponibilidade mostrou pequena influência com tendência de melhorar o custo com o aumento do 

seu valor. Em pequena escala da planta, o preço da água, resíduos agrícolas e florestais, custo com mão 

de obra não têm praticamente qualquer influência significativa no custo nivelado quando inseridos no 

contexto com os demais parâmetros de entrada já citados. Em Uberaba, microrregião com altíssima 

produção de cana de açúcar, milho e soja, o impacto do preço dos resíduos é mais significativo. Embora 

a produção de eucalipto nessa microrregião seja significativa, acaba por ser fortemente ofuscada pela 

produção dos resíduos agrícolas. Esse é o motivo do impacto desprezível dos resíduos florestais. 
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Figura 41 - Análise de sensibilidade de Uberaba e Juiz de Fora para a gaseificação com oxigênio 

 

Fonte: Elaborada pelo Autor 

 

Na gaseificação com oxigênio a influência da TMA cai cerca de 10% em comparação com a 

gaseificação com ar. O fator de recuperação mantém o mesmo comportamento com relação a escala da 

planta observado na gaseificação com ar. A influência do CEPCI pouco mudou em relação a 

gaseificação com ar. A influência dos impostos locais aumenta em comparação com a gaseificação com 

ar. A influência do preço do resíduo agrícola e do preço da eletricidade aumenta em comparação com a 

gaseificação com ar. Não houve diferença significativa do peso do fator de disponibilidade entre a 

gaseificação com ar e com oxigênio. E assim, como observado na gaseificação com ar, a influência dos 

outros parâmetros foi pouco significante com relação a todos os parâmetros analisados. Boa parte das 

diferenças observadas acontecem pela diminuição da vazão de gás de síntese, devido à ausência de 

nitrogênio, que a adição da unidade de separação de ar traz a planta. 
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Figura 42 - Análise de sensibilidade de Uberaba e Juiz de Fora para a gaseificação com ar/vapor 

 

Fonte: Elaborada pelo Autor 

 

A influência dos parâmetros de entrada no caso da gaseificação com ar/vapor é praticamente a 

mesma observada na da gaseificação com ar. Mesmo com a adição de uma caldeira para a produção de 

vapor, por serem ambos casos que operam sobre a condição ótima de produção de hidrogênio a partir 

da reação de deslocamento gás-água, as mudanças nos valores de vazão são equilibradas. Ou seja, o 

aumento do CAPEX na gaseificação com vapor é equilibrado pelo pequeno aumento observado na 

produção de hidrogênio. 

 

4.8 Resultados da Análise de Ciclo de Vida da Gaseificação 

 

Para a análise de ciclo de vida, a microrregião de Uberaba foi utilizada como referência, 

considerando que foi a microrregião com os melhores resultados econômicos do estado de Minas Gerais. 

Os resultados apresentam o CO2 equivalente emitido para cada parte do processo e o CO2 sequestrado 

pelos resíduos. O sequestro de carbono dos resíduos é referente ao CO2 que foi absorvido da atmosfera 

no crescimento das plantas através do processo da fotossíntese. A fator de recuperação utilizado para 

esta análise foi o de 30% de aproveitamento dos resíduos na região. 

Os cenários considerados para a análise de ciclo de vida da microrregião de Uberaba são 

apresentados na Tabela 28. 
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Tabela 28 – Cenários da análise de ciclo de vida 

CENÁRIO A Gaseificação com ar – sem reciclagem do gás de purga do PSA 

CENÁRIO B Gaseificação com ar – com reciclagem do gás de purga do PSA 

CENÁRIO C Gaseificação com oxigênio – com reciclagem do gás de purga do PSA 

CENÁRIO D Gaseificação com ar/vapor – com reciclagem do gás de purga do PSA 
Fonte: Elaborada pelo Autor 

 

A Figura 43 apresenta uma comparação das emissões de carbono equivalente quando o gás de 

purga do PSA não é reaproveitado e simplesmente liberado na atmosfera, ou seja, entre o Cenário A e 

B. 

 

Figura 43 – Comparação das emissões da planta de gaseificação com ar sem e com reaproveitamento 

do gás de purga do PSA 

 
Fonte: Elaborada pelo Autor 

 

Como pode ser observado, há uma redução drástica de CO2 equivalente com o reaproveitamento 

do gás de purga do PSA. Isso acontece porque cerca de 1% da composição do gás de purga do PSA, em 

base úmida, é metano, cujas emissões se equivalem a 28 vezes o dióxido de carbono, de acordo com o 

quinto relatório do IPCC (Painel Intergovernamental sobre Mudanças Climáticas), fazendo com que 

pequenas emissões tenham grande impacto (EUROPEAN ENVIRONMENTAL AGENCY, 2022). 

Assim há, portanto, não somente uma vantagem de aumento de eficiência da planta, mas uma redução 

significativa dos impactos ambientais com o reaproveitamento do gás de purga. 

Vale notar que foi adotado uma porcentagem de eficiência de queima do gás de purga no secador 

de biomassa mais flaring (se necessário) de 98%, considerando fatores como o volume de queima, 
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variações de vazão mássica ou a força do vento que podem afetar a eficiência de queima no flaring 

gerando combustões incompletas (SHAW et al., 2023). Essas inevitáveis perdas na queima geram 

impactos quanto as emissões de CO2 equivalente. Além disso, existem os impactos referentes as 

emissões indiretas que são contabilizadas através dos bancos de dados dos inventários do Simapro. Essas 

emissões indiretas compreendem as produções do transporte, consumos de energia e tratamento de 

resíduos, construção, manutenção e descarte de equipamentos e dos próprios da fatores de emissão pré-

calculados pelos bancos de dados do programa. 

Portanto, mesmo que em termos de massa de carbono, considerando somente operação, o 

processo seja teoricamente neutro em emissões, ainda há outros fatores que irão tendenciar esse balanço 

como as emissões de metano e do carbono proveniente de emissões indiretas de forma global no ciclo 

de vida da planta. 

Assim, com uma produção de 216.720,89 ton/ano de hidrogênio, a emissão específica da planta 

de gaseificação com ar, dado o ciclo de vida de produção e contabilizando o sequestro de carbono, é de 

10,28 kgCO2eq/kgH2 e 2,44 kgCO2eq/kgH2 para os cenários de liberação direta do gás de purga do PSA na 

atmosfera e reaproveitamento do gás de purga do PSA para a secagem no pré-tratamento, 

respectivamente. Dessa forma, portanto, fica claro que o reaproveitamento do gás de purga é mandatório, 

não somente em termos de melhora de eficiência da planta, mas em termos ambientais. Por isso, as 

próximas análises focarão somente na planta com o reaproveitamento do gás de purga do PSA. 

A Figura 44 apresenta os resultados da análise de ciclo de vida para as três condições de agente 

gaseificante: 

 

Figura 44 – Emissões de dióxido de carbono equivalente para a planta de gaseificação nas três 

condições de agente gaseificante 

 

Fonte: Elaborada pelo Autor 
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As três condições apresentam resultados bastante semelhantes. A condição que demonstrou maior 

diferença nas emissões totais foi a gaseificação com ar/vapor. Começando pelo sequestro de carbono, 

foi estabelecido a necessidade de um excedente de resíduos para atender a demanda de produção na 

caldeira de vapor e isso produziu aumento de sequestro de carbono na condição de ar/vapor. Esse 

excedente, que compreende em média apenas 4% a mais de resíduos, também impacta o processo de 

enfardamento e transporte, aumentando as emissões nessas etapas. Na gaseificação em si, no entanto, o 

nível de emissão fica entre o observado na gaseificação com ar e na gaseificação com ar/vapor, mesmo 

com o excedente de resíduos. Isso ocorre porque a adição de vapor ao gaseificador favorece a reação de 

reforma do metano, tornando a gaseificação com ar/vapor o cenário que menos produz metano. Dessa 

forma, há uma redução das emissões de CO₂ equivalente, tornando a gaseificação com ar/vapor a 

condição mais ambientalmente limpa entre as três consideradas neste estudo. 

Portanto, na planta da microrregião de Uberaba, com uma produção de 216.720,89 ton/ano de 

hidrogênio, a emissão específica da planta de gaseificação com ar, dado o ciclo de vida de produção e 

contabilizando o sequestro de carbono, é de 2,44 kgCO2eq/kgH2. Para a gaseificação com oxigênio, com 

uma produção de 239.470,18 ton/ano de hidrogênio, é de 2,27 kgCO2eq/kgH2. Para a gaseificação com 

ar/vapor, para uma produção de 217.809,43 tom/ano de hidrogênio, é de 1,53 kgCO2eq/kgH2.  Esses valores 

de emissão específica, levando em consideração a metodologia IPCC 2021 GWP100, estão de acordo 

com os encontrados por outros autores na literatura. Takeda, Nam e Chapman (2022), considerando uma 

planta de gaseificação de biomassa no Japão, chegaram a uma emissão específica de 2,67 kgCO2eq/kgH2 

e Buffi, Prussi e Scarlat (2022), para uma planta de gaseificação de biomassa de grande escala na Europa, 

obtiveram 2,14 kgCO2eq/kgH2. 

 

4.9 Validação do modelo de eletrólise  

 

O modelo do eletrolisador tipo PEM foi validado primeiramente com os resultados obtidos pelo 

modelo de Ruuskanen et al. (2017) e, em seguida, com os resultados do modelo de Tijani, Kamarudin e 

Mazlan (2018) e com os dos experimentos de Debe et al. (2012).  

Os dados de entrada considerados por Ruuskanen et al. (2017) são apresentados na Tabela 29. 

 

Tabela 29 - Propriedades da entrada utilizadas para a comparação dos resultados com os de Ruuskanen 

et al. (2017) 

Número de células 33 

Área da membrana (cm²) 69 

Espessura da membrana (cm) 0,0178 

Pressão no catodo (kPa) 200 

Pressão no anodo (kPa) 2000 

Temperatura do eletrolisador (°C) 60 
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Ruuskanen et al. (2017) definiram algumas curvas durante a sua validação com os dados 

experimentais que obtiveram. Primeiro, utilizaram valores do coeficiente de transferência de carga e 

densidade de corrente trocada da literatura. Esses valores, no entanto, não coincidiram bem com os 

dados obtidos em seus experimentos. Em seguida, ajustaram esses valores de modo que seu modelo se 

ajustasse com os dados experimentais. Em ambos os casos, utilizaram o coeficiente de transferência de 

carga de 0,5 para o catodo. 

 

Tabela 30 - Valores de CTC e densidade de carga trocada utilizadas por Ruuskanen et al. (2017) 

 Literatura Ajustado 

αan 0,433 0,186 

ioan (A cm-2) 0,5 x 10-3 0,111 

ioca (A cm-2) 0,391 0,653 

 

A Figura 45 mostra a comparação das curvas de polarização dos modelos quando utilizado os 

mesmos parâmetros de entrada. 

 

Figura 45 - Comparação dos resultados do modelo deste estudo com os obtidos por Ruuskanen et al. 

(2017) 

 

EQM: Entre curvas - ajustadas: 0,1171; Entre curvas - literatura: 0,2178. Fonte: Elaborada pelo Autor 

 

Como observado pelos erros médios quadráticos obtidos, o modelo consegue replicar o 
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comportamento da curva de polarização nas duas instâncias apresentadas por Ruuskanen et al. (2017) 

de forma fiel levando em conta o uso dos mesmos parâmetros de entrada utilizados. 

Para a validação com Tijani, Kamarudin e Mazlan (2018) e Debe et al. (2012), foram utilizados 

os seguintes dados de entrada: 

 

Tabela 31 - Propriedades da entrada utilizadas para a comparação dos resultados com os de Tijani, 

Kamarudin e Mazlan (2018) e Debe et al. (2012) 

Parâmetros de entrada 

Espessura da membrana (cm) 0,0178 

Pressão no catodo (atm) 1 

Pressão no anodo (atm) 13,6 

Temperatura do eletrolisador (°C) 80 

Densidade de corrente trocada do anodo (A cm-2) 2 x 10-6 

Densidade de corrente trocada do catodo (A cm-2) 1 x 10-1 

Coeficiente de transferência de carga do anodo 2 

Coeficiente de transferência de carga do cotodo 0,5 

 

A Figura 46 apresenta a comparação dos resultados deste modelo com os de Tijani, Kamarudin e 

Mazlan (2018) e Debe et al. (2012): 

 

 Figura 46 - Comparação dos resultados do modelo deste estudo com os obtidos por Tijani, Kamarudin 

e Mazlan (2018) e Debe et al. (2012) 

 

EQM: Entre Modelo de Tijani. Kamarudin e Mazlan (2018) e modelo deste estudo: 0,0133; Entre dados 

de Debe et al. (2012) e modelo deste estudo: 0,0105. 
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O modelo também conseguiu reproduzir o comportamento dos dados experimentais de Debe et 

al. (2012) de forma até mais fiel, levando em conta o EMQ, do que o modelo de Tijani, Kamarudin e 

Mazlan (2018). Portanto, dadas as validações com diferentes autores da literatura, o modelo foi 

considerado apto para ser usado na descrição da curva de polarização de uma célula típica para este 

estudo. 

 

4.10 Ponto de operação que maximiza a produção de H2 

 

Para a análise do ponto que maximiza a produção de H2, foram utilizados os seguintes dados 

(Tabela 32) de entrada levando em consideração um eletrolisador típico comercial: 

 

Tabela 32 - Dados de entrada considerados baseando-se em um eletrolisador PEM típico 

Espessura da membrana (cm) 0,0178 

Pressão no anodo (bar) 5 

Eficiência de Faraday (%) 98 

Coeficiente de transferência de carga do anodo 2 

Coeficiente de transferência de carga do catodo 0,5 

Densidade de carga trocada do anodo (A cm-2) 2x10-6 

Densidade de carga trocada do catodo (A cm-2) 10-1 

 

Considerando as dimensões da pilha de células do eletrolisador de 1,25 MW da Bosch, uma área 

ativa de 64x78 cm corresponderia a cerca de 80% da área total transversal da pilha. Com uma produção 

de 23 kg/h e operando com uma densidade de corrente de 2 A cm-2, seriam necessárias cerca de 63 

células na pilha. A tensão da pilha seria de 119,8 V e, portanto, seria necessária uma potência de 1,197 

MW para o acionamento somente da pilha de células. Isso significa que a potência nos auxiliares ou 

balanço da planta (BOP) seria cerca de 53 kW ou 4,24% da potência total do sistema. A eficiência da 

pilha de células nesse ponto seria de cerca de 76,3%. 

A eficiência do sistema com base no PCI do H2, seria de 61,6% e a eficiência de PCS seria de 

72,76%. Esses valores de eficiência estão dentro da faixa esperada para eletrolisadores comerciais. 

Segundo Ruth, Mayyas e Mann (2019), a faixa de eficiência de PCI de eletrolisadores PEM varia 45 a 

71%, ou seja, uma média de 63%, o qual está bastante próximo dos 61,6% encontrado pelo modelo. 

De acordo com Gallardo et al. (2021), para eletrolisadores PEM, o consumo específico da planta 

contando os auxiliares, é de 60 kWh/kg de hidrogênio, calculado com base de dados de 2018, sendo que 

se espera que este valor se reduza a 52 kWh/kg já em 2025. Aproximando, para o ano de 2023, através 

de uma interpolação linear, o consumo ficaria cerca de 54,29 kWh/kg. Para a vazão de 23 kg/h do 

eletrolisador Bosch e uma potência requerida na pilha de células de 1,197 MW, a potência do BOP seria 

cerca de 4,93% da potência total do sistema. O cálculo efetuado através do modelo resultou em cerca de 
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4,24% da potência total, demostrando haver uma concordância entre os resultados. Portanto, foi adotado 

que o gasto de energia do BOP é 4,93% do consumo total de potência da planta de eletrólise. 

A influência da temperatura na curva de polarização do eletrolisador foi levantada pelo modelo 

para uma célula do eletrolisador especificado. A eficiência também foi plotada em justaposição dos 

resultados para quatro temperaturas distintas (Figura 47): 

 

Figura 47 - Curvas de polarização e eficiência para diferentes temperaturas da célula do eletrolisador 

 

Fonte: Elaborada pelo Autor 

 

O aumento da temperatura faz com que a tensão requerida da célula diminua e a eficiência 

aumente. Temperaturas mais altas são indicadores da existência de maior quantidade de energia contida 

nas moléculas de água, fazendo com que seja requerido uma menor quantidade de energia elétrica para 

a quebra da molécula de água. Como consequência disso, a tensão requerida na célula é menor, tornando 

a célula mais eficiente em produzir a mesma quantidade de hidrogênio com menos energia. Embora haja 

um aumento das tensões de circuito aberto e sobretensão de ativação, a sobretensão ôhmica sofre uma 

queda significativa com o aumento da temperatura que ofusca esses aumentos. Essa queda da 

sobretensão ôhmica acontece devido ao aumento da condutividade da membrana com a temperatura e 

isso reduz as perdas ôhmicas, reduzindo a necessidade de sobretensão que compense essas perdas. 

Assim, mesmo que seja termodinamicamente favorável a operação das células PEM sob 

temperaturas mais altas, os fabricantes limitam até 80 °C já que a membrana polimérica não consegue 

aguentar operações de longo prazo nas condições fortemente oxidantes do eletrodo polarizado sob 
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temperaturas mais altas (HAUCH et al., 2008) (BONANNO et al., 2024). 

Em seguida, a influência da pressão do catodo na curva de polarização do eletrolisador foi 

avaliada no modelo para uma célula do eletrolisador especificado. A eficiência também foi plotada em 

justaposição dos resultados para quatro pressões distintas (Figura 48): 

 

Figura 48 - Curvas de polarização e eficiência para diferentes pressões no catodo da célula do 

eletrolisador 

 

Fonte: Elaborada pelo Autor 

 

Maiores pressões no catodo tendem a aumentar a tensão requerida na célula. As sobretensões de 

ativação e ôhmicas não são afetadas com a mudança da pressão, somente a tensão de circuito aberto é 

influenciada, já que a equação de Nernst depende das pressões parciais do hidrogênio, oxigênio e vapor 

de água saturado. Por consequência, maiores pressões tendem a diminuir a eficiência da célula. Uma 

queda de 3,9% a 2,6% da eficiência é observada entre as pressões de 30 bar e 1 bar para a faixa de 

densidade de corrente variando de 0,2 A cm-2 a 2 A cm-2. Foi mencionado anteriormente que pressões 

mais elevadas no catodo ajudam a economizar na compressão mecânica posterior do H2, no entanto, 

como observado, existe uma queda na eficiência com o aumento da pressão no catodo. Schalenbach et 

al (2013) verificaram que compressão subsequente é mais eficiente do que compressão eletroquímica 

para uma membrana de 50 μm. Por outro lado, Tjarks et al. (2018) determinaram que para uma 

membrana de 175 μm, a operação ótima foi de 20 bar no catodo para uma densidade de corrente de 3 A 

cm-2. Outro problema com a operação sob alta pressão no catodo é a permeação de gases através da 

membrana. Isso pode levar a contaminação de hidrogênio no oxigênio, o que é um risco de segurança 
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levando em conta o largo limite de inflamabilidade do hidrogênio (GRIGORIEV et al., 2010). Suermann 

et al. (2017) concluiu que esse problema é reduzido a níveis baixos com uso de membranas mais espessas 

como a Nafion 117, permitindo pressões de 100 bar no catodo. 

Com essas informações, foram definidos os parâmetros de operação do eletrolisador típico 

comercial dessa análise: 

• Temperatura: a mais alta que os eletrolisadores comerciais permitem, assim, 80 °C; 

• Pressão: pressões altas no catodo tendem a diminuir a eficiência e podem causar problemas de 

permeação de gases pela membrana. No entanto, é considerado uma membrana mais espessa que 

mitiga o problema da permeação. Portanto, foi considerado a pressão de 30 bar baseando-se no 

valor comercial estabelecido pelo fabricante de referência e nas informações da literatura 

apresentadas. 

 

Com isso, a Figura 49 apresenta a curva de polarização da célula eletrolítica típica definida para 

a análise. Para uma densidade de corrente típica de 2 A cm-2, a tensão requerida na célula é de 1,9 V e 

eficiência de célula é de 77,86%. É possível a operação com uma eficiência mais alta, porém isso 

também significaria a operação com uma densidade de carga mais baixa. A operação com eficiência de 

90% necessita de uma densidade de corrente de aproximadamente 0,4 A cm-2. Isso seria uma densidade 

de corrente 5 vezes menor para uma adição de somente 12,14% na eficiência. 

 

Figura 49 - Curva de polarização da célula típica definida 

 

Fonte: Elaborada pelo Autor 
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A Figura 50 apresenta a relação da produção de hidrogênio e eficiência da célula pela densidade 

de corrente. Com 2 A cm-2 e eficiência de 77,86%, a célula típica produz 36,8x10-2 kg/h de hidrogênio 

enquanto, com 0,4 A cm-2 e 90%, a célula produz 7,36x10-2 kg/h de hidrogênio. Dada a linearidade da 

relação da densidade de corrente e produção de hidrogênio pela célula, isso significa também uma 

redução de 5 vezes na produção de H2 para um aumento de 12,14%. Portanto, para altas escalas de 

produção, os eletrolisadores comerciais necessitam trabalhar nas faixas de eficiência da pilha já 

apresentadas de 60% a 80% (KUMAR e HIMABINDU, 2019). Isso também significa que a operação 

sob cargas parciais carrega um efeito de aumento da eficiência de produção. 

 

Figura 50 - Vazão mássica de hidrogênio produzido e eficiência da célula em relação a densidade de 

corrente 

 

Fonte: Elaborada pelo Autor 

 

Portanto, os parâmetros de operação estabelecidos para a célula eletrolítica típica são apresentados 

na Tabela 33. 
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Tabela 33 – Parâmetros da célula eletrolítica típica estabelecida 

Área ativa da membrana (cm²) 4992 

Pressão no anodo (bar) 30 

Temperatura no eletrolisador (°C) 80 

Densidade de corrente (A cm-2) 2 

Tensão na célula (V) 1,9 

Produção de H2 (10-2 kg/h) 36,8 

Potência requerida (kW) 18,99 

Eficiência da célula (%) 77,9 
Fonte: Elaborada pelo Autor 

 

4.11 Potenciais de Produção de H2 por meio da eletrólise a partir de fontes renováveis do 

estado de Minas Gerais 

 

O Atlas Eólico de Minas Gerais da CEMIG (2010) apresenta o potencial que Minas Gerais possui 

em produção de potência eólica a partir da consideração de três diferentes turbinas eólicas, conforme 

apresentados na Tabela 34. O Atlas levou em consideração as áreas urbanas, as de proteção ambiental e 

as de demarcação de terras indígenas, de forma a não incluí-las na análise. 

 

Tabela 34 – Turbinas adotadas para a análise do Atlas Eólico de Minas Gerais 

Potência (kW) 
Diâmetro do 

Rotor (m) 

Altura da Torre 

(m) 

500 40 50 

1500 80 75 

3000 100 100 

Fonte: CEMIG (2010) 

 

A Tabela 35 apresenta o potencial eólico de Minas Gerais em termos de altura da torre, velocidade 

média anual do vento, a área de Minas Gerais que possui a velocidade média anual apresentada, a 

potência possível de ser instalada e a quantidade de energia possível de ser produzida. Baseados nestes 

valores, este estudo adiciona a quantidade teórica de hidrogênio que pode ser produzido a partir da planta 

de eletrólise PEM típica estabelecida. Foi levado em consideração a produção do H2 com pureza 5N, ou 

seja, foi considerado o fator de recuperação do PSA incluído na planta. 
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Tabela 35 - Potencial de produção de H2 em Minas Gerais a partir da eletrólise utilizando energia 

elétrica de fonte eólica 

Altura 

(m) 

Vento 

(m/s) 

Área 

(km²) 

Potência 

Instalável (MW) 

Energia 

(GWh/ano) 

Potencial de 

produção de H2 

(kton/ano) 

100 

≥ 6 121511 182266 326360 5350,164 

≥ 6,5 63415 95123 194899 3195,066 

≥ 7 26029 39043 92076 1509,443 

≥ 7,5 10645 15967 42287 693,230 

≥ 8 3757 5636 16615 272,377 

≥ 8,5 1355 2032 6575 107,787 

75 

≥ 6 93685 140528 245317 4021,590 

≥ 6,5 43038 64557 130441 2138,377 

≥ 7 16495 24742 57812 947,738 

≥ 7,5 6166 9249 24351 399,197 

≥ 8 2056 3084 9101 149,197 

≥ 8,5 801 1201 3859 63,262 

50 

≥ 6 55228 82841 149798 2455,705 

≥ 6,5 19884 29825 63503 1041,033 

≥ 7 7046 10570 25781 422,639 

≥ 7,5 2235 3352 9280 152,131 

≥ 8 823 1235 3757 61,590 

≥ 8,5 279 419 1379 22,607 

Fonte: CEMIG (2010) 

 

O potencial máximo teórico de produção considerando o uso de toda a área de Minas Gerais com 

velocidade média anual acima de 6 m/s para turbinas eólicas de 3 MW e altura de 100 m do solo é de 

5350,2 kton de hidrogênio por ano. 

A Figura 51 apresenta o mapa do potencial de produção de hidrogênio por meio da eletrólise tipo 

PEM, utilizando fonte eólica, no estado de Minas Gerais, considerando a velocidade média anual do 

vento para 100 metros de altura do solo. 
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Figura 51 - Potencial de produção de hidrogênio por eletrólise tipo PEM considerando energia elétrica 

eólica em MG com torres de 100 m de altura 

 

Fonte: Adaptado de CEMIG (2010) 

 

A Empresa de Pesquisa Energética (EPE, 2018a) calculou o potencial técnico brasileiro de 

geração elétrica fotovoltaica. Para tal, fez uma estimativa do aproveitamento fotovoltaico de grande 

porte a partir do mapeamento de áreas aptas à instalação de usinas fotovoltaicas, excluindo os biomas 

da Amazônia, Pantanal e Mata Atlântica de vegetação nativa, bem como unidades de conservação, 

terras indígenas, comunidades quilombolas, hidrografia e áreas urbanas. 

A EPE (2018a) também considerou como aptas as áreas com declividade inferior a 3% e 

dimensões superiores a 0,5 km², pois essa é a área necessária para a instalação de uma unidade de cerca 

de 35 MWp. Do que restou de área apta, aplicou um desconto de 20% referente às áreas de reserva legal 

e às áreas de preservação permanente impostas pelas restrições de uso do Código Florestal. 

A Tabela 36 apresenta o potencial solar fotovoltaico de Minas Gerais em termos de faixa de 

irradiação média anual, com as áreas aptas encontradas, a potência fotovoltaica equivalente, a geração 

de energia anual equivalente e com a adição do potencial de produção de hidrogênio a partir da planta 

de eletrólise PEM típica estabelecida. Também foi considerado a produção do H2 com pureza 5N. 
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Tabela 36 - Potencial de produção de H2 em Minas Gerais a partir da eletrólise utilizando energia 

elétrica de fonte solar fotovoltaica 

Faixa de 

irradiação 

(Wh/m²) 

Área Apta 

Antropizada 

(km²) 

Potência 

Fotovoltaica 

(GWp) 

Energia 

Gerada 

(TWh/ano) 

H2 

Produzido 

(kton) 

Acumulado 

Faixa de 

irradiação 

(Wh/m²) 

H2 

Produzido 

(kton) 

4800-5100 75,421 5,279 7,308 119,798 ≥ 4800 65255,103 

5100-5400 1584,648 110,925 159,752 2618,889 ≥ 5100 65135,305 

5400-5500 1177,269 82,409 123,008 2016,522 ≥ 5400 62516,417 

5500-5600 650,159 45,511 69,179 1134,078 ≥ 5500 60499,894 

5600-5800 8933,878 625,371 974,435 15974,348 ≥ 5600 59365,816 

5800-6000 23142,650 1619,985 2622,079 42984,900 ≥ 5800 43391,467 

6000-6200 214,655 15,026 24,801 406,567 ≥ 6000 406,567 

Fonte: EPE (2018b) 

 

A Figura 52 apresenta o mapa do potencial de produção de hidrogênio por meio da eletrólise tipo 

PEM, utilizando fonte solar, no estado de Minas Gerais, considerando as faixas de irradiação solar diária 

em média anual das áreas aptas a construção de usinas solares fotovoltaicas. 
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Figura 52 - Potencial de produção de hidrogênio por eletrólise tipo PEM considerando energia elétrica 

solar fotovoltaica em MG 

 

Fonte: Adaptado de EPE (2018a) 

 

O potencial, considerando as áreas aptas e as faixas de irradiação, concentra-se no norte e noroeste 

do estado de Minas Gerais. Isso se deve, em maior parte, ao critério de declividade adotado na análise 

da EPE (2018a) e, em menor parte, à concentração urbana nessas regiões. Quanto à irradiação, há uma 

tendência natural de aumento à medida que se aproxima da linha do Equador. 

 

4.12 Potenciais Econômicos da Produção de H2 por meio da eletrólise a partir de fontes 

renováveis do estado de Minas Gerais 

 

Foram realizadas a análise econômica para três capacidades de produção da planta de eletrólise, 

sendo elas 1, 5 e 20 MW. Primeiro, como base de comparação, foram analisadas plantas de produção 

que compram a energia elétrica baseada em fontes renováveis. Para essa análise, foram efetuadas as 

seguintes considerações: 

• A água utilizada nos trocadores de calor do complexo de compressão entra com 25 °C e sai com 

120 °C; 
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• Os dados dos compressores de H2 são os mesmos utilizados na Tabela 25; 

• Foram utilizados os mesmos tanques de armazenamento de referência da análise com 

gaseificação; 

• As capacidades nominais dos módulos (1, 5 e 20 MW) são a soma da potência de acionamento 

da pilha de células mais o balanço da planta (BOP). Para uma planta de 1 MW, utilizando a célula 

típica estabelecida, seriam necessárias 50 células na pilha. Isso seria o equivalente a uma pilha 

com a potência nominal de cerca 950 kW e um balanço da planta de 45 kW. De forma 

correspondente, para o módulo de 5 MW e 20 MW seriam necessários 250 e 1000 células, 

respectivamente. Para a planta de 5 MW, isso equivaleria a uma potência nominal da pilha de 

células de 4,75 MW e um balanço da planta de 246 kW. Para a planta de 20 MW, isso equivaleria 

a uma potência real da pilha de células de 18,99 MW e um balanço da planta de 985 kW; 

• O eletrolisador opera em condição nominal levando em conta seu fator de disponibilidade. 

 

Os dados para análise econômica são os mesmos utilizados na Tabela 25, enquanto que a taxa de 

depreciação dos outros componentes se manteve a mesma utilizada na Tabela 26. Para a pilha de células 

eletrolíticas foi considerado uma vida útil de 40000 horas (JANG et al., 2022). Para um fator de 

disponibilidade de 95%, isso significa uma vida útil de 4,81 anos para a pilha. Isso implica em uma taxa 

de depreciação de 20,8% ao ano. 

Considerando uma planta com um único módulo, foram utilizados diferentes dados de tarifas de 

energia da rede para a avaliação do custo nivelado de produção de hidrogênio por meio da eletrólise tipo 

PEM: 

 

Tabela 37 – Tarifas de energia elétricas baseadas em diferentes fontes 

Fonte 
Tarifas utilizadas 

(R$/MWh) 

Leilão - Eólica 176,00 

Leilão - Solar fotovoltaica 171,51 

Leilão - Hidroelétrica 277,99 

Leilão - Termelétrica Biomassa 211,65 

Leilão - Termelétrica RSU 603,56 
RSU – Resíduo sólido urbano. Fonte: EPE (2022) 

 

Também foi considerado a energia provida pela CEMIG pela tarifa A2 apresentado na Tabela 38. 

Essa tarifa se trata de uma categoria tarifária aplicada aos consumidores que são conectados à rede 

elétrica em alta tensão, especificamente em 88 kV ou mais. Essa categoria atende grandes consumidores, 

como indústrias, hospitais e shoppings, que possuem altas demandas de energia e exigem conexão a 

redes de transmissão ou distribuição de maior capacidade. A tarifa apresentada na Tabela 38 é referente 
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a bandeira verde (CEMIG, 2024). 

 

Tabela 38 - Tarifas de energia elétrica da Cemig para média e alta tensão - A2 

Demanda Ponta (R$/kW) 21,42 

Demanda Fora de Ponta (R$/kW) 10,57 

Consumo Ponta (R$/MWh) 543,82 

Consumo Fora de Ponta (R$/MWh) 373,1 
Fonte: CEMIG (2024) 

 

Primeiro foram analisadas as plantas de único módulo, sem a presença do PSA, ou seja, com uma 

pureza de 99,9% (também conhecido como 3N), sendo os resultados apresentados na Tabela 39. 

 

Tabela 39 - LCOH para módulos eletrolisadores de diferentes capacidades com pureza 3N e tarifas de 

diferentes fontes renováveis 

Capacidade do 
módulo (MW) 

Produção 
de H2 

(ton/ano) 

Cemig 
($/kg) 

Eólica 
($/kg) 

Solar 
Fotovoltaica 

($/kg) 

Hidroelétrica 
($/kg) 

Termoelétrica ($/kg) 

Biomassa 
Resíduo 
Sólido 

Urbano 

1 153,11 9,70 6,58 6,52 7,96 7,06 12,39 

5 765,57 7,92 4,81 4,74 6,19 5,29 10,62 

20 3062,3 7,32 4,20 4,14 5,58 4,68 10,01 

 

As tarifas de leilão de fonte solar e eólica foram as menores e isso se refletiu em um menor custo 

nivelado considerando que o custo da energia elétrica é um dos parâmetros mais importantes relativos à 

viabilidade econômica para eletrolisadores. Outra coisa a se observar é que o custo tende a se estabilizar 

com o aumento da capacidade da planta. No caso de compra de energia relativa à fonte solar, aumentos 

ainda maiores da capacidade do módulo dificilmente seriam capazes de produzir custos 

significativamente inferiores a 4,14 $/kg. Para isso, o aumento da capacidade que conseguisse tal custo 

começaria a exceder o que existe já em produção no mercado em termos de capacidade por módulo. O 

alto LCOH observado no H2 produzido com resíduo sólido urbano vem do alto custo da tarifa de leilão. 

Essa tarifa possui um alto custo por se tratar de um único projeto de uma Termelétrica de 20 MW e, 

dessa forma, não ter sofrido os efeitos da economia de escala. 

Com a adição de um PSA para garantia de pureza de 99,999% (ou 5N) são obtidos os resultados 

apresentados na Tabela 40: 
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Tabela 40 - LCOH para módulos eletrolisadores de diferentes capacidades com pureza 5N e tarifas de 

diferentes fontes renováveis 

Capacidade da 
Módulo (MW) 

Produção 
de H2 

(ton/ano) 

Cemig  
($/kg) 

Eólica 
($/kg) 

Solar 
Fotovoltaica 

($/kg) 

Hidroelétrica 
($/kg) 

Termoelétrica ($/kg) 

Biomassa 
Resíduo 
Sólido 

Urbano 

1 136,27 12,47 8,96 8,89 10,52 9,51 15,49 

5 681,36 9,73 6,23 6,16 7,78 6,77 12,76 

20 2725,44 8,70 5,19 5,19 6,75 5,74 11,72 

 

Uma pureza mais alta resultou em um custo nivelado mais alto em todas as condições 

apresentadas. Isso acontece devido aos custos do PSA, que são significativos, adicionados no CAPEX 

e na diminuição da produção devido ao fator de recuperação do PSA. Também pode ser observado que 

custos nivelados provenientes de tarifas elétricas mais altas mostram um maior aumento de custo 

nivelado dada a adição do PSA. Capacidades mais altas tendem a aliviar o aumento do custo nivelado 

de produção com a adição do PSA já que o custo de investimento por capacidade do PSA tende a aliviar 

com o aumento da escala do equipamento. Há, portanto, um aumento significativo no custo de produção 

do hidrogênio quando se busca uma pureza superior.  

Em seguida, foi avaliado o impacto da adição de módulos na planta sobre o custo nivelado. Para 

essa análise, considerou-se que a planta operaria com um único sistema de purificação por PSA, um 

complexo de compressão e um sistema de armazenamento centralizados. Embora a configuração em 

que cada módulo possua seu próprio sistema de purificação, compressão e armazenamento, oferecendo 

maior flexibilidade operacional, uma redução significativa no custo nivelado só poderá ser alcançada 

com o efeito de economia de escala, possível ao dimensionar os sistemas de PSA, compressão e 

armazenamento centralizados, em vez de replicá-los em unidades independentes. A Figura 53 mostra 

esse comportamento para as três capacidades de módulo investigados utilizando a tarifa de energia de 

fonte eólica. 
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Figura 53 - Comportamento do custo nivelado da planta de eletrólise com o número de módulos para 

módulos de diferentes capacidades para tarifa de fonte eólica 

 

Fonte: Elaborada pelo Autor 

 

Inicialmente, observa-se que, para as três capacidades de módulos avaliadas, a redução mais 

significativa do custo nivelado ocorre nas primeiras adições de módulos. Além disso, o efeito de 

economia de escala é mais pronunciado em módulos de menor capacidade. Por exemplo, um único 

módulo de 1 MW apresenta um custo nivelado próximo a 9 $/kg, que é reduzido para 6,32 $/kg com a 

adição de mais cinco módulos. Em contraste, para módulos de 20 MW, o custo nivelado inicial é de 

5,19 $/kg, caindo para 4,37 $/kg com a adição de cinco módulos de mesma capacidade. Em termos 

relativos, isso representa uma redução de aproximadamente 30% no custo nivelado para módulos de 1 

MW e de 15% para módulos de 20 MW, considerando o acréscimo de cinco novos módulos. 

Esse mesmo comportamento foi analisado considerando o aumento da potência nominal que a 

adição do número de módulos produz. A Figura 54 apresenta isso para a adição de módulos de 1, 5 e 20 

MW também para a tarifa de fonte eólica. 
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Figura 54 - Comportamento do custo nivelado da planta de eletrólise com a potência nominal da planta 

para módulos de diferentes capacidades para tarifa de fonte eólica 

 

Fonte: Elaborada pelo Autor 

 

O custo nivelado diminui de forma bastante brusca para a planta com módulos de 1 MW com a 

adição dos primeiros cinco módulos. Com potência nominal por volta de 5 MW, a diferença entre uma 

planta de cinco módulos de 1 MW e um único módulo de 5 MW é de 0,23 $/kg. Essa diferença, no 

entanto, aumenta significativamente com a adição de módulos de 5 MW. Para uma potência nominal de 

aproximadamente 20 MW, quatro módulos de 5 MW se mostram mais atrativos economicamente do 

que um único módulo de 20 MW por uma margem de 0,11 $/kg. Com a adição de mais módulos de 20 

MW, a economia de escala volta a favorecer a planta com módulos de 20 MW, mas, no entanto, com 

uma margem de melhora econômica bem menos significativa do que a observada entre as plantas de 1 

e 5 MW. O que todo esse comportamento aponta é que o aumento de potência por módulo só gera uma 

diminuição significativa do custo nivelado até certo ponto.  

A Figura 55 e Figura 56 apresentam o comportamento do custo nivelado com o número de 

módulos e potência nominal para a tarifa de energia solar. Como as tarifas de leilão (Tabela 37) de fonte 

solar e eólicas são muito próximas, os resultados observados ficaram semelhantes para ambas fontes. 
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Figura 55 - Comportamento do custo nivelado da planta de eletrólise com o número de módulos para 

módulos de diferentes capacidades para tarifa de fonte solar 

 

Fonte: Elaborada pelo Autor 

 

Figura 56 - Comportamento do custo nivelado da planta de eletrólise com a potência nominal da planta 

para módulos de diferentes capacidades para tarifa de fonte solar 

 

Fonte: Elaborada pelo Autor 

4,00

4,50

5,00

5,50

6,00

6,50

7,00

7,50

8,00

8,50

9,00

1 2 3 4 5 6 7 8 9 10 11 12 13 14 15 16 17 18 19 20

C
u

st
o

 N
iv

e
la

d
o

 (
$

/k
g)

Número de Módulos

1 MW

5 MW

20 MW



151 

 

Em seguida, foi analisado economicamente o custo nivelado de produção de hidrogênio no caso 

da produção própria da energia elétrica a ser utilizada. Isso foi feito com a inclusão do CAPEX das 

plantas de produção de energia e a exclusão do custo de compra da energia elétrica correspondente. O 

componente TUSD da tarifa, no entanto, ainda existirá sob alguma capacidade. No caso da consideração 

de que a energia é produzida totalmente em outra localidade que seja mais propensa para a produção de 

potência, toda a energia será consumida de forma compensada pela rede, sendo, portanto, a condição de 

maior gasto com a TUSD. Por outro lado, se a planta de produção de potência for conectada diretamente 

a planta de eletrólise, ainda haverá um gasto com a TUSD para a condição de se manter a produção de 

hidrogênio utilizando energia da rede devido as condições de intermitência da produção de potência 

inerentes das fontes solar e eólica. Além disso, as tarifas cobradas pelas CEMIG ao consumidor variam 

de acordo com nível de tensão, perfil de consumo, localização geográfica, regime contratual, existência 

de incentivos fiscais e etc (ANEEL, 2022).  

Devido a estes fatores, foram construídas duas curvas de sensibilidade para as plantas de um único 

módulo (para 1 MW e 20 MW), operando com produção de energia solar própria instalada em outra 

localidade, variando a tarifa TUSD. Foi utilizado o valor fixo por potência contratada de demanda ponta 

e fora de ponta para as condições de modalidade tarifária azul e subgrupo A da CEMIG apresentadas na 

Tabela 38. Portanto, o TUSD da análise de sensibilidade do Figura 57 representa somente a parte de 

consumo da tarifa. Essas análises levam em conta pureza 5N. 

 

Figura 57 - Comportamento do custo nivelado da eletrólise com a tarifa TUSD para módulos de 

diferentes capacidades utilizando energia solar própria 

 

Fonte: Elaborada pelo Autor 
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Para se atender as potências nominais totais de 1,03 MW e 20,7 MW consideradas na Figura 57, 

levando em conta uma HSP média de 5,5, foram necessárias plantas fotovoltaicas de potência nominal 

de 4,29 MW e 85,6 MW, respectivamente. 

A TUSD por consumo efetivo consultado na ANEEL (2024) da CEMIG variou entre 3,39 

R$/MWh até 77,57 R$/MWh. Mas mesmo considerando esse custo como zero, o LCOH ainda é 53% 

maior do que observado quando a energia é comprada de leilão de fonte solar fotovoltaica, do que 

produzida por conta própria para capacidade 1 MW. Isso acontece porque o CAPEX da planta solar não 

é amortizado rápido o suficiente dada a exclusão do custo de energia da planta de eletrólise. Outra razão 

para essa disparidade é alta competitividade das tarifas dos leilões de energia. As tarifas de leilões de 

energias fazem uso da economia de escala proporcionada por plantas solares de grande porte, as margens 

reduzidas para geradores com contratos de energia de longo prazo, além das condições de 

financiamentos mais favoráveis que grandes geradores conseguem. Quando se leva em conta, no 

entanto, uma planta de módulo de 20 MW e uma TUSD de 0 até 77 R$/MWh, um custo nivelado na 

faixa de 7,75 a 8,90 $/kg é observado. Mesmo não sendo competitivo diretamente com a tarifa de leilão 

fotovoltaica, esses valores de custo nivelado conseguem ser mais atraentes que os valores obtidos com 

a tarifa da CEMIG de compra de energia. Um aumento da escala, certamente, irá produzir resultados 

ainda mais atrativos, mas somente até certo ponto conforme observado no comportamento do custo 

nivelado com a adição de módulos. 

A Figura 58 apresenta o comportamento do custo nivelado com o valor da tarifa TUSD para o 

caso da inclusão da planta eólica no investimento. 

 

Figura 58 - Comportamento do custo nivelado da eletrólise com a tarifa TUSD para módulos de 

diferentes capacidades utilizando energia eólica própria 
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Como já era esperado, considerando que o CAPEX de planta eólicas chega a ser 2,5 vezes maior 

do que o de plantas fotovoltaicas, com base em valores de 2023 (Tabela 12), os custos nivelados de H2 

para plantas de eletrólise que produzem a própria energia via turbinas eólicas foram ainda piores dos 

apresentados com a adição de planta solar. Mesmo considerando TUSD por consumo efetivo igual a 

zero, o LCOH obtido ainda é 149% maior do obtido com a compra de energia a preço de leilão para 

capacidade de 1 MW. 

Esses resultados demonstram ser pouco viável a produção própria de energia por meio de fontes 

solares fotovoltaicas e eólicas, pelos menos em escalas de um único módulo. É necessária uma economia 

de escala bastante alta para que se consiga valores de tarifa tão baixo quanto aos oferecidos em leilões 

de energia da mesma fonte de forma a amortizar o custo da adição do CAPEX das plantas de produção 

de potência no investimento. 

 

 

 

  



154 

 

5 CONCLUSÕES 

Este estudo investigou o potencial técnico, econômico e ambiental da produção de hidrogênio por 

meio da gaseificação de nove diferentes tipos de resíduos de biomassa em cada uma das 66 

microrregiões de Minas Gerais seguido pelo potencial técnico e econômico da eletrólise tipo PEM a 

partir de fontes de energia renováveis sob diferentes cenários. Para simular a gaseificação, foi 

desenvolvido um modelo de equilíbrio químico por minimização de Gibbs. Com esse modelo, foi 

realizado otimizações para se determinar o ponto de operação que maximiza a produção de hidrogênio 

para a gaseificação com ar, oxigênio puro e vapor/ar. Em seguida, foi determinado a partir dos dados de 

produção dos resíduos a quantidade teórica de hidrogênio é possível de ser produzida por ano com e 

sem aprimoramento dos gases. Por fim, foi realizado uma análise econômica para se determinar a 

viabilidade econômica usando como métrica o custo de produção do hidrogênio levando em conta o 

tempo de vida do projeto para: três cenários de coleta de resíduos, três condições de agente gaseificante 

e com ou sem aprimoramento dos gases por reatores WGS. Para a eletrólise, também foi desenvolvido 

um modelo para a construção da curva de polarização do eletrolisador. A partir do modelo, foi realizados 

análises de sensibilidade para a determinação do ponto de operação que maximiza a produção de 

hidrogênio. Por fim, foram realizados uma série de análises econômicas em cenários que compreendem 

a pureza do hidrogênio produzido, a tarifa de compra de energia para a produção, a escala da planta dado 

a adição de módulos e a inclusão da geração própria da potência a partir de fontes solar e eólica.  

Começando com a gaseificação, foi concluído que os resíduos de eucalipto e o bagaço de cana 

possuem o maior potencial químico de produção de hidrogênio, seguidos pelos resíduos de milho, borra 

de café, palhiço de cana, casca de soja e casca de cacau para a gaseificação com o ar. Para a gaseificação 

com oxigênio, a ordem de potencial se mantém com a exceção da borra de café que passa a liderar o 

potencial químico e o palhiço de cana que passa a mostrar um potencial inferior ao da cascas de soja e 

cacau. 

Na gaseificação com ar e vapor, foi verificado que existe um ponto de maximização da produção 

de hidrogênio que depende também da razão vapor/biomassa (SB). A adição de vapor na gaseificação 

além desse ponto não aumenta mais a produção de hidrogênio. A ordem de potencial de produção de H2 

nesse caso ficou com a borra de café, bagaço de cana, os resíduos de eucalipto, os resíduos de milho, a 

casca de cacau e de soja. 

Considerando somente os produtos na saída do gaseificador, também foi concluído que o uso do 

oxigênio puro aumentou consistentemente de cerca de 6% a 9,7% a produção mássica de hidrogênio dos 

resíduos. Já o uso de vapor com o ar aumentou quase 40% a produção mássica de hidrogênio da espiga 

de milho e uma média de cerca de 30% entre os outros resíduos. 

Quanto ao potencial teórico de produção, ou seja, considerando todo o recolhimento e uso de 

100% dos resíduos para a gaseificação e o aprimoramento de gases, Minas Gerais poderia teoricamente 

produzir 3.429.581,01 ton ano-1 de hidrogênio pela gaseificação com ar, 3.790.627,98 ton ano-1 com a 
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gaseificação com oxigênio e 3.445.327,08 ton ano-1 com a gaseificação com ar/vapor. Frisando que esse 

são valores teóricos também por não considerarem taxa de recuperação dos separadores de H2. 

Entre os resíduos, o bagaço de cana possui o maior potencial no estado de Minas Gerais com uma 

contribuição de aproximadamente 54,6%. Se somado o palhiço de cana, a contribuição dos resíduos de 

cana de açúcar representa 81,6% do potencial total. E das 66 microrregiões de Minas Gerais, apenas 

nove carregam consigo 79,8% do potencial mostrando que não há uma distribuição uniforme do 

potencial no estado. Os maiores destaques do estado ficam para as microrregiões de Uberaba e Frutal 

com 23,9% e 18,24% da contribuição no potencial técnico, respectivamente. 

A utilização do monóxido de carbono presente nos gases resultantes da gaseificação para a 

produção adicional de hidrogênio em reatores catalíticos apresenta-se como um fator preponderante no 

âmbito econômico. O custo nivelado do hidrogênio em todas as microrregiões estudadas chega a cair 

quase pela metade, demonstrado assim que o aprimoramento dos gases na produção de hidrogênio é 

economicamente mandatório. 

Ao avaliar qualitativamente as microrregiões, considerando o custo econômico de produção de 

hidrogênio em três cenários de recolhimento e uso de resíduos, para a gaseificação com oxigênio, em 

uma planta com aprimoramento de gases, constatou-se que, mesmo com os custos associados à unidade 

de separação de ar, devido à redução da vazão do gás de síntese, os custos dos demais componentes 

diminuem. Aliado a isso, a gaseificação com oxigênio produz um excedente de hidrogênio. Como 

resultado, a gaseificação com oxigênio demonstra ter um custo um pouco mais atraente do que a 

gaseificação com ar. Além disso, a gaseificação com ar/vapor, embora produza uma pequena quantidade 

adicional de hidrogênio, não conseguiu cobrir os custos associados à produção de vapor, resultando em 

custos um pouco mais altos do que a gaseificação com ar. 

Uma simulação de Monte Carlo foi realizada utilizando como parâmetros de entrada a taxa 

mínima de atratividade (TMA), fator de recuperação de resíduos, CEPCI, fator CAPEX, impostos locais, 

preço do resíduo agrícola, preço da água, fator de disponibilidade, custo com mão de obra e preço do 

resíduo florestal. Como representantes das microrregiões, foram escolhidas um representante dos casos 

base com resultados econômicos bons, médios e ruins. Verificou-se que Uberaba na gaseificação com 

ar tem maior probabilidade de conseguir um custo nivelado inferior ao seu custo nivelado do caso base 

enquanto que na gaseificação com oxigênio há mais probabilidade de um custo acima do seu caso base. 

Unaí, em todos os três casos de agente gaseificante, tem uma probabilidade de mais de 50% de se manter 

na faixa moderada (entre 3 e 5,5 $/kg). E Juiz de Fora, também em todos os casos de agente oxidante, 

tem mais de 59% de chance de se manter na faixa de alto e altíssimo custo (entre 5,5 e 14,5 $/kg). A 

análise de sensibilidade da simulação mostrou que dentre os parâmetros de entrada utilizados, a TMA, 

o fator de recuperação, o fator CAPEX, o CEPCI e os impostos locais são as variáveis que realmente 

têm impacto no custo nivelado de produção do hidrogênio. As outras variáveis tiveram ou pouco impacto 

ou impacto desprezível em comparação aos outros parâmetros. E plantas de maior escala tendem a tornar 
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a influência do custo com eletricidade e resíduos agrícolas mais expressiva. 

Foi realizada uma análise do ciclo de vida utilizando a métrica de emissões de carbono 

equivalente, considerando todas as etapas do processo de produção de hidrogênio por meio da 

gaseificação de resíduos de biomassa. Observou-se que, em termos ambientais, o reaproveitamento dos 

gases do PSA é essencial devido à pequena quantidade de metano emitida e à sua equivalência de 21 

vezes do potencial de aquecimento global do dióxido de carbono. As emissões específicas na 

gaseificação com ar, com oxigênio e com ar/vapor foram, respectivamente, de 2,44, 2,27 e 1,53 

kgCO₂eq/kgH₂, considerando o uso dos gases de purga do PSA. 

Em células PEM, temperaturas mais altas aumentam a eficiência. No entanto, os fabricantes 

limitam a temperatura a até 80 °C para evitar uma redução significativa no tempo de operação da 

membrana polimérica. Por outro lado, pressões mais altas no cátodo reduzem a eficiência da célula, 

mas contribuem para a economia de energia necessária à compressão mecânica do hidrogênio. 

Um nível mais elevado de pureza do hidrogênio produzido pela eletrólise PEM requer a inclusão 

de um PSA, o que resultou em um aumento significativo no custo nivelado de produção. Esse aumento 

foi proporcionalmente mais elevado em capacidades menores devido ao efeito de escala. Para um 

módulo de 20 MW, considerando a tarifa de energia eólica de leilão, observou-se um aumento de cerca 

de 24%. Já para um módulo de 1 MW, com a mesma tarifa, o aumento foi de 36% no custo nivelado. 

O comportamento do custo nivelado também foi analisado em relação à adição de módulos de 

eletrólise à planta como estratégia para aumento de escala. Observou-se um efeito de escala mais 

significativo em capacidades menores e com a adição dos primeiros módulos. Após esse ponto, o custo 

nivelado tende a permanecer relativamente constante. Esse comportamento ocorre devido à linearidade 

característica do efeito modular na análise econômica. 

Com base no Atlas Eólico de Minas Gerais, verificou-se que, nas condições máximas de produção 

eólica no estado, há um potencial teórico para a produção de 5.350.163,93 toneladas de hidrogênio por 

ano. E com base no estudo da EPE (2018a), considerando as áreas aptas do estado de Minas gerais para 

a produção solar fotovoltaica, há um potencial teórico para a produção de 65.255.103 toneladas de 

hidrogênio por ano. 

Foi verificada a viabilidade da geração própria de energia por meio de fontes solar fotovoltaica e 

eólica para a produção de hidrogênio. Observou-se que a economia de energia não é suficiente para 

amortizar o CAPEX adicional exigido por ambas as fontes, pelo menos em escalas correspondentes a 

um único módulo. As tarifas de leilão apresentam uma série de vantagens que as tornam mais atrativas 

em comparação à geração própria.  
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6 RECOMENDAÇÕES DE TRABALHOS FUTUROS 

Com base nos resultados e limitações identificadas ao longo deste estudo, recomenda-se a 

realização de investigações futuras que possam complementar e aprofundar a compreensão sobre o 

potencial técnico, econômico e ambiental da produção de hidrogênio a partir de fontes renováveis em 

Minas Gerais. As principais direções sugeridas são: 

 

• Extensão da Análise de Ciclo de Vida (ACV) para as regiões economicamente atrativas na 

gaseificação: Embora a ACV tenha sido aplicada ao processo de gaseificação de resíduos de 

biomassa em Uberaba, a sua aplicação específica às outras microrregiões que demonstraram 

atratividade econômica permitirá uma avaliação mais detalhada do desempenho ambiental mais 

completo para o estado de Minas Gerais. 

• Inclusão da Análise de Ciclo de Vida para o processo de eletrólise: Recomenda-se a realização 

de uma ACV específica para o processo de eletrólise do tipo PEM, considerando tanto a energia 

solar fotovoltaica quanto a energia eólica como fontes de alimentação. Essa análise é 

fundamental para compreender os impactos ambientais totais associados à produção de 

hidrogênio via eletrólise, especialmente em relação à pegada de carbono e ao consumo de 

recursos naturais. 

• Aplicação de simulação de Monte Carlo para a análise econômica da eletrólise: A modelagem 

econômica da eletrólise pode ser significativamente aprimorada pela adoção de simulações de 

Monte Carlo, a exemplo do que foi realizado para a gaseificação. Essa abordagem permitirá 

identificar os parâmetros de maior sensibilidade e incerteza na determinação do LCOH, 

contribuindo para uma análise de risco mais robusta. 

• Análise da infraestrutura logística para o transporte de hidrogênio: Uma etapa essencial para a 

viabilidade prática da produção de hidrogênio em larga escala é o estudo da infraestrutura 

existente e necessária para o transporte do vetor energético. Assim, recomenda-se uma análise 

detalhada das rotas potenciais de escoamento do hidrogênio das microrregiões produtoras — 

muitas vezes isoladas — até os centros consumidores, levando em conta a disponibilidade de 

dutos, estradas, ferrovias e possibilidades de armazenamento intermediário. 

 

Essas recomendações têm o potencial de contribuir significativamente para a consolidação do 

hidrogênio como vetor energético estratégico em Minas Gerais, fornecendo subsídios técnicos e 

científicos para políticas públicas e decisões de investimento mais bem fundamentadas. 
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