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RESUMO

A producéo brasileira de etanol atinge volumes superiores a 20 bilhdes de litros ao ano, sendo
que para cada litro de alcool produzido sdo gerados cerca de 13 litros de vinhaca, residuo do
processo de destilacdo para obtencao do etanol. Devido a alta concentracdo de carga organica
desse residuo, algumas propostas para destinacdo deste € 0 reaproveitamento dessa matéria
por meio da fertirrigacdo, porém, esta atividade ao longo do tempo confere ao solo e aos
mananciais proéximos caracteristicas indesejaveis. Considerando o grande volume de vinhaca
produzido, é necessario que novas tecnologias tragam solucfes e melhores resultados para o
tratamento desse residuo com alta carga organica. O tratamento anaerobio da vinhaca vem
demonstrando ser uma linha de tecnologia muito vantajosa entre as possiveis opc¢des de
tratamento. Além conseguir uma remocdo aproximada de 50% da carga organica desse
residuo, ha a geracdo de metano e hidrogénio, gases combustiveis que podem ser
reaproveitados como energia no processo. Entendendo, portanto, essa necessidade, este estudo
realizou a avaliacdo de um modelo cinético adaptado, tendo como base 0 ADM1, através da
sua simulacdo na plataforma EMSO, analisando as variaveis e coeficientes que regem a
cinética da fase acidogénica para a producdo de hidrogénio. Nos modelos avaliados, para o
reator em batelada foi possivel verificar uma previsdo da tendéncia das reacdes com o
modelo, apresentando, para o consumo de substrato avaliado entre os dados do modelo e os
dados experimentais um r2 de 0,97. A producdo de hidrogénio avaliada para o reator em
batelada teve convergéncia com os resultados experimentais avaliados, apresentando r? de
0,95. Dessa forma, o modelo batelada conseguiu prever os dados experimentais ao longo do
tempo. Para 0 modelo APBR, os dados modelados conseguiram convergir com a curva do
modelo para os dados de pH, com variacdo média em 9% entre os valores. N&o foi possivel
chegar a uma conclusédo sobre 0 modelo conseguir descrever o comportamento do reator para
a producdo de hidrogénio e consumo de substrato, visto que os dados experimentais nédo
apresentaram uma tendéncia, de qualquer forma, a variacdo entre os valores experimentais e

modelados para as duas variaveis foi de 7%.

Palavras-Chave: Vinhaca. Digestdo anaerobia. Plataforma de simulagdo. Modelos cinéticos.



ABSTRACT

The ethanol production in Brazil overtake volumes of 20 billion of litters per year and for
each litter of alcohol is produced about 13 litter of vinasse, waste from distillation for alcohol
production. Due the high charge of organic matter in this waste, some proposals for the
destination of vinasse is the reuse of this in the fertigation, although this activity over time
provide to soil and water sources nearby undesirable characteristics with respect to quality.
Taking account the volume of produced vinasse, it’s necessary that new technology bring
solutions and better results for the treatment of this waste with high charge of organic matter.
The vinasse anaerobic treatment has been showing as an option of technology very
advantageous among the other possibilities of treatment. The treatment gets about 50% of
organic matter removal and also can produce hydrogen and methane, two combustion gases
that have the possibility of them use as energy in the process. In this context, new studies for
the feasibility and structuring of the factor and variables of the vinasse treatment process
bring great benefits and readiness for the real application. Understanding, therefore, this
requirement, the research realize an evaluation of a kinetic personalized model, based on
ADML1, through the simulation in EMSO platform, finding the parameters and calibrating the
variables e coefficients that takes the Kkinetics of acidogenic stage for the hydrogen
production. In a model built for batch reactor, was possible to verify the preview of reaction’s
tendency, showing, for the substrate uptake data, comparing between the experimental data
and the model data a r2 of 0,97. The hydrogen production evaluated for the batch reactor had a
convergence with the experimental results, getting a r2 of 0,95. In this way, the batch model
could preview the experimental data over time. For APBR, the modified model results was
able to converge with the experimental data for pH, with a variation of 9% between the
values. It has not been possible to reach a conclusion if the model can describe the behavior of
the reactor for hydrogen production and consumption of substrate, whereas the experimental
data did not show a trend, anyway, the variation between experimental and modeled values

for both variables was about 7%.

Key Words: Vinasse. Dark fermentation. Simulation platform. Kinetic models.
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1 INTRODUCAO

A vinhaca, que € o residuo liquido gerado nos processos de fermentacdo e destilacéo
para producéo de etanol, vem sendo estudada devido a grande dificuldade de destinacdo desse
residuo. O seu grande potencial poluidor devido ao seu alto teor de matéria organica vem
provendo material para pesquisas com o0 intuito de incorporar a necessidade de tratamento
desse residuo uma solucéo para as industrias sucroalcooleiras. Este € o caso de estudo desta
pesquisa, que pretende, em uma das etapas de tratamento para a reducdo da concentragdo de
matéria organica da vinhaga, utiliza-la como fonte para producéo de hidrogénio.

Mesmo com uma alta geracdo desse residuo por producao de etanol, em média 13L de
vinhaca para cada 1L de etanol produzido (BNDES; CGEE, 2008; WILLINGTON;
MARTEN, 1982), a principal destinacdo final da vinhaca adotada pelas empresas
sucroalcooleiras no Brasil ainda é a fertirrigacdo das lavouras, a qual ocorre em sua grande
maioria sem qualquer tratamento prévio desse residuo. A realizacdo continua dessa atividade,
sem qualquer estudo ou estrutura adotada para minimizar o potencial poluidor da vinhaca,
pode levar a danos a qualidade do solo e &gua, seja em corpos hidricos préximos a area de
realizacdo da atividade ou do proprio lencol fredtico local. Sendo assim, ha uma necessidade
urgente de novas alternativas de destinacdo e tratamentos vidveis para solucionar esse passivo
ambiental que vem se desenvolvendo nesse setor industrial.

Dentre as tecnologias disponiveis para o0 tratamento e o reaproveitamento da vinhagca,
destaca-se 0 emprego da digestdo anaerébia. O tratamento para a remocao de matéria organica
(DQO) da vinhaca a partir do processo anaerdbio, em geral, atinge eficiéncias superiores a
50%, além de apresentar vantagens como a baixa geracdo de lodo, o baixo consumo de
energia e a possibilidade de geracdo de compostos com alto potencial combustivel, como o
metano e hidrogénio, em comparacdo com o tratamento aerébio (LEITAO et al., 2006;
MOHANA; ACHARYA; MADAMWAR, 2009; WILKIE et al., 2000.).

Yu et al. (2002), citam que o uso de hidrogénio como fonte de energia limpa é
promissor por apresentar vantagens ao uso dos combustiveis convencionais por ndo gerar
poluentes além de ter um alto poder calorifico. Segundo Nath e Das (2004), o hidrogénio
apresenta maior retorno no ambito energético, chegando a possuir um poder calorifico 2,75
vezes maior do que os hidrocarbonetos.

Baseando-se na possibilidade de produgdo de hidrogénio proveniente do tratamento

anaerdbio de efluentes com carga organica e no contexto do necessario tratamento da vinhaca
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antes da sua disposicdo no solo, o presente trabalho tem a proposta de avaliar o modelo
cinético para a digestdo anaerdbia, o “Anaerobic Digestion Model N°.1” (ADM1) do IWA
Task Group for Mathematical Modelling of Anaerobic Digestion Processes escrito por
Batstone et al., aplicando-o especificamente para a digestdo anaerdbia da vinhaga na producéo
de hidrogénio em um reator com leito empacotado.

O modelo foi aplicado na plataforma de simulagdo EMSO - Environment for Modeling,
Simulation, and Optimization e avaliado com o intuito de realizar a calibragem dos dados
obtidos de modo a ser utilizado como uma ferramenta para previsdo e aperfeicoamento de

operacOes da fase acidogénica, inerente ao processo de tratamento anaerobio.
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2 OBJETIVOS

O presente estudo tem por objetivo principal a adaptagcdo e avaliagdo de um modelo
cinético adaptado do ADM1, originalmente modelado para reator ideal continuo de mistura
perfeita, para a producdo de hidrogénio proveniente da fase acidogénica da anaerobiose em
reator continuo com leito fixo, utilizando como substrato a vinhaga da cana de agucar.

Para a concretizagdo do objetivo principal, foram tracados os seguintes objetivos
especificos:

a)  Obter um modelo cinético mais simples adaptado do ADM1 da fase acidogénica

operado em batelada para producéo de hidrogénio;

b)  Avaliar o modelo adaptado de acordo com dados experimentais ja existentes, para
a sua posterior adequacdo para reator continuo;

c)  Obter um modelo cinético adaptado do ADM1 da fase acidogénica para producédo
de hidrogénio para reator anaerébio operado em modo continuo com leito fixo
tendo como base um modelo de mistura perfeita;

d) Avaliar o modelo adaptado de acordo com dados experimentais ja existentes,
levando em consideracdo os parametros e forma de operacéo utilizados pelo autor

do experimento, comparados com os utilizados no ADM1.
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3 REVISAO BIBLIOGRAFICA

A producéo de etanol, independentemente do tipo de matéria-prima utilizada, ocorre
em duas etapas principais: a fermentacdo da fonte de acucar, formando o vinho que € uma
solucdo alcodlica, e a destilagdo do vinho, processo no qual hd a producdo do etanol, mas
onde também hé a geracdo do residuo chamado vinhaca, que € o liquido remanescente apds a
destilacdo. A vinhaca resultante destes processos pode variar em sua composi¢cdo, como
qguantidade de matéria organica degradavel (DQO) e também de componentes néo
biodegradaveis, mas tendem a apresentar, segundo Silva, Griebeler e Borges (2006), em sua
totalidade, elevadas concentragdes de matéria organica, nitrato e potassio e meio acido e
corrosivo, devido ao emprego do acido sulfarico nas dornas de fermentacdo, e elevada
temperatura de descarte apés a destilagéo.

A destinacdo desse residuo apresenta hoje uma das grandes problemaéticas para as
indUstrias sucroalcooleiras, pois além de suas caracteristicas poluentes, a vinhaga € gerada em
grande quantidade comparativamente a quantidade de etanol produzida. Essa relacdo depende
do processo e operacdo utilizados, mas os valores usualmente utilizados para essa relacdo sdo
de 10 a 15 litros de vinhaca por litro de etanol produzido. Considerando uma producgéo de 20
bilhdes de litros de etanol ao ano, com perspectiva de crescimento, as industrias brasileiras do
setor tem a responsabilidade de destinar ao ano cerca de 300 bilhGes de litros de vinhaca
(FREIRE; CORTEZ, 2000).

A principal forma de destinacdo adotada pelas sucroalcooleiras é o aproveitamento
desse residuo através da fertirrigacdo como forma de nutrir o solo dos proprios canaviais que
suprem a industria, uma vez que esse apresenta altos teores de matéria organica e nutrientes,
principalmente potassio (CUNHA et al., 1981). Porém, sem a adogdo de qualquer estrutura ou
procedimento definido apds um estudo para essa destinacdo, e sem um acompanhamento da
transformacdo dos meios onde esse residuo é aplicado, como ocorre na maioria dos casos,
essa atividade pode trazer grandes prejuizos ao meio ambiente local.

Os valores de matéria organica presentes na vinhaca de cana de agucar, de acordo com
Mutton, Rossetto e Mutton (1987), podem ir de 20 a 35g de DQO/L para vinhaga proveniente
do caldo de cana e melago, respectivamente. Esses valores representam a demanda de

0Xigénio necessaria para a oxidacdo da matéria organica, ou seja, sua decomposi¢cdo. Dessa
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forma, se a vinhaca entrar em contato com meios aquéticos, esta podera consumir uma
quantidade muito grande do oxigénio dissolvido na agua, podendo causar a mortandade de
peixes entre outros seres vivos que dependem do oxigénio em sua respiracdo. Como
parametros de comparacdo do potencial poluidor, a DQO de esgotos domésticos que sdo hoje
um grande problema ambiental em muitas cidades por estes poluirem os meios aquéticos, dos
quais a prépria cidade depende para seu sustento hidrico, chega a valores altos quando a DQO
é de 0,8¢/L.

Outro problema relacionado a aplicagdo da vinhaca na forma de fertirrigacdo sdo as
mudancgas significativas na qualidade dos solos que recebem grandes volumes desse residuo e
absorvem parte de suas caracteristicas. Os solos tratados com a vinhaca pela fertirrigacdo
apresentam uma melhoria em sua caracteristica fértil para a vegetacdo, porém podem
apresentar lixiviacdo, além de alteracbes no pH natural do solo, dependendo das
caracteristicas do solo (SILVA; GRIEBELER; BORGES, 2006).

Devido a todos os impactos descritos acima & que encontramos hoje um grande
esforco do setor produtor de agucar e alcool em conjunto com pesquisadores para encontrar
novos meios de destinacdo, tratamento ou até novas utilidades para este residuo, permitindo
que esse seja reutilizado ou até reciclado de forma a otimizar o ciclo da industria
sucroalcooleira por meio de novas tecnologias.

O tratamento anaeroébio da vinhaga vem sendo estudado por muitos pesquisadores, 0s
quais vem encontrando resultados positivos em relacdo aos valores de remocdo de matéria
organica alcancados. Wilkie et al. (2000) e Ferraz Janior (2013) conseguiram valores
préximos a 50% de remogdo da DQO.

O tratamento anaerdbio possui outros atrativos como 0 baixo consumo energético e
baixa producdo de lodo em comparagdo com o tratamento aerdbio, além da possibilidade de
producdo de gases combustiveis como metano e hidrogénio que podem ser incorporados no
ciclo de producdo da prépria sucroalcooleira para producgdo de calor ou energia.

A vinhaga gerada a partir de melago de cana apresenta maiores concentracdes de
matéria organica em comparacao ao de caldo de cana, o que faz se apresentar, sem uma
andlise mais aprofundada, mais interessante em termos de producdo de compostos
energéticos, porem, com a analise dos compostos dos dois tipos de vinhaca é possivel
verificar que a proveniente do melaco possui elevados teores de compostos de baixa
biodegradabilidade em comparagéo a vinhaca proveniente do caldo de cana, o que faz dessa o
residuo com maior perspectiva de aproveitamento energético por meio do tratamento

anaeraébio.
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H& um grande interesse atualmente na producdo do biohidrogénio, denominacdo para
0 hidrogénio gasoso formado por meio do metabolismo de microrganismos, pois o hidrogénio
apresenta um poder calorifico 2,5 vezes maior que os hidrocarbonetos e 1,5 vezes maior que 0
metano. Além disso, é um gas que ndo gera poluentes na sua combustdo gerando apenas agua
(H20).

Alguns estudos estdo avaliando o uso de dois tipos de tratamento anaerobio da
vinhaca, por reatores acidogénicos e metanogénicos, visando a producdo de hidrogénio,
concomitante com a producdo do metano, 0 que gera um aproveitamento energético ainda
maior, conforme apresentado por Ferraz Junior (2013) que conseguiu uma producdo de
energia de 27,5% superior no sistema combinado em comparacdo ao sistema metanogénico
unico.

Visto que a aplicacdo rotineira da vinhaca sem tratamento prévio no solo através da
fertirrigacdo € um processo reconhecido como o padrdo de destinagdo desse residuo e, tendo
hoje vastos trabalhos desenvolvidos sobre o impacto poluidor dessa atividade, €
imprescindivel que esse setor desenvolva atividades e pesquisas para adog¢do de novas

tecnologias com o intuito de alterar a visdo negativa dessa atividade em ambito nacional.

3.1 Aproveitamento energético e a producéo de hidrogénio

As pesquisas por uma nova fonte de energia que possibilite a substituicdo aos
hidrocarbonetos tem tido grande representacdo devido a fonte escassa e aos problemas
politicos com relacdo ao abastecimento energético com o petréleo. Dessa forma, o
biohidrogénio se apresentou como uma possibilidade inovadora para atendimento a demanda
energética global que tende a aumentar, sendo considerada uma fonte de energia renovavel,
podendo ser gerada no processo de tratamento de &guas residuarias, e para 0 meio ambiente
visto ser um combustivel que libera em sua queima nada mais que vapor de agua.

H& trés formas definidas para obtencdo do biohidrogénio: a biofotolise,
fotodecomposicao e fermentacdo acidogénica. Os dois primeiros processos sao classificados
como fotobiologicos, por precisarem de luz para serem realizados, enquanto a acidogénese
apresenta-se mais vantajosa, pois ndo necessita da luz como doadora de energia para as suas

reacOes, possui uma taxa de producdo maior e uma taxa de crescimento microbioldgico bem
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melhor que a dos outros processos, permitindo o uso de residuos sélidos e efluentes como
substrato (ACEVES-LARA et al., 2008).

A fermentacdo € a designacdo para o processo metabolico anaerobio de leveduras ou
bactérias, a qual é formada por cinco principais etapas: hidrolise, acidogénese, acetogénese e
metanogénese, sendo que varios caminhos podem ser percorridos até chegar ao composto
final da digestdo da matéria organica. A Figura 1 abaixo demonstra as vias metabolicas

possiveis dentro da anaerobiose:

Residuo complexo particulado e biomassa inativa

> Inertes
—> .
particulados
Y

Carboidratos Proteinas Gorduras
| Inertes sollveis
A F v *
Monossac. Aminoac. AGCL

N z
] v

Propianato ¢ ' Hva, Hbu

Acetato H,

< »

— W
L CH4, COz

Figura 1 - Fluxograma dos processos bioquimicos envolvidos na digestdo anaerobia.
Legenda: (1) acidogénese de agucares; (2) acidogénese de aminodcidos, (3) acetogénese de AGCL
(Acidos Graxos de Cadeia Longa); (4) acetogénese de propionato; (5) acetogénese de butirato (Hbu) e
valerato (Hva); (6) metanogénese acetoclastica; (7) metanogénese hidrogenotrofica.

Fonte: Adaptado de Batstone et al. (2002).

Conforme visto na Figura 1, o hidrogénio pode ser produzido por microrganismos
acidogénicos e acetogénicos, podendo ser formada na digestdo de compostos mais complexos
como carboidratos, proteinas e gorduras e de compostos de média complexidade em relacdo
ao processo da digestdo, como cadeias longas de acidos graxos, o propionato, acido butirico e

acido valérico.
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As principais espécies de microrganismos produtores de hidrogénio identificados no
processo de acidogénese do carboidrato séo Enterobacter, Bacillus e Clostridium (HAWKES
et al.,, 2002). De acordo com levantamentos realizados em estudos sobre a rentabilidade
energética de cada espécie, foi desenvolvida a Tabela 1 com os microrganismos estudados e

os valores de conversdo em hidrogénio:

Tabela 1 - Comparativo da producédo de hidrogénio por diferentes microrganismos.

Producéo de hidrogénio por diferentes microrganismos

Microrganismo Producéo de hidrogénio
(mol de H, / mol de glicose)
Clostridium beijerinckii 2,81
Enterobacter cloacae 1,86
Citrobacter sp. 2,5
Escherichia coli 2,0

Fonte: Adaptado de Shida (2008) e Vardar-Schara, Maeda e Wood (2008).

Os microrganismos acima contemplados nas pesquisas apresentam caracteristicas
diferentes de acordo com as restricbes para seu metabolismo. Os microrganismos
Enterobacter, Escherichia coli, Citrobacter sp. sdo consideradas fermentativas facultativas,
pois conseguem metabolizar pela fermentacdo ou pela respiracdo aerdbia, dependendo das
caracteristicas do meio, enquanto o Clostridium sp. é considerada anaerobia restrita, ou seja,
consegue realizar seu metabolismo somente pelo processo de fermentacdo, sendo sensivel as
concentragdes de oxigénio presentes no meio (VARDAR-SCHARA; MAEDA; WOOD,
2008).

Apesar de apresentar rendimentos mais baixos na conversdo de glicose em H, as
espécies facultativas tém vantagens para realizacdo de experimentos, pois conseguem manter
suas atividades caso tenham contato acidental com o oxigénio e possuem uma velocidade de
crescimento e producdo de H, maior. (VARDAR-SCHARA; MAEDA; WOOD, 2008).

Segundo Aceves-Lara et al. (2008), as reacdes acidogénicas associadas a producédo de
hidrogénio assumindo a composi¢do da biomassa equivalente a C4H;O,N, assim como é feito
na literatura de estudos da area, como por exemplo por Chen et al. (2006), sdo descritas na
Tabela 2.
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Tabela 2 - Reac¢des acidogénicas em condicGes anaerdbicas.

Representacdo das equacbes quimicas das reagdes no processo de acidogénese

CeH1206 + 1,07H,0 + 0,28NH; > 0,28C,H,O,N + 1,63C,H,0, + 3,26H, + 1,63CO;,

CeH1206 + 1,63H, + 0,28NH; > 0,28C,H;0,N + 1,63C;Hq0O, + 2,18H,0

CsH1206 + 0,22NH; > 0,22C,H,O,N + 0,85C4Hg0, + 1,71H, + 1,71CO, + 0,45H,0

CeH1206 + 0,26NH; > 0,26C,H,O,N + 0,54C,H,0, + 0,54C;3H¢0, + 0,28C,H0, + 1,11CO,+ 1,11H, + 0,45H,0

CeH1206 + 0,11NH; >  0,11C,H;O,N + 1,43C,H,0, + 0,06C3H¢O, + 0,5C4H;O, + 0,53CO,+ 0,74H,

Fonte: Furigo Janior, 2009.

A fermentacdo inicia-se com a quebra da molécula de glicose ou de outro substrato
fornecido para o meio. A via glicolitica é realizada tanto no metabolismo dos organismos
facultativos quanto dos organismos anaerobios estritos, a partir dessa etapa do processo,
muitas vias metabdlicas podem ser seguidas (ZANINE; OLIVEIRA; SANTQOS, 2007).

Para os anaerobios facultativos a conversdao maxima da glicose em hidrogénio é de 2
mol de H; por mol de glicose (VARDAR-SCHARA; MAEDA; WOOD, 2008), enquanto para
anaerobios estritos sdo produzidos 2 mols de hidrogénio por mol de glicose na oxidacdo dos
produtos da glicose, e mais 2 mols de hidrogénio por mol de glicose podem ser produzidos na
quebra da glicose, dando um total de 4 mol de H, por mol de glicose, apesar desse valor ndo
ser alcancado na pratica (FURIGO JUNIOR, 2009). Abaixo seguem as reacdes quimicas

resultando em diferentes produtos devido a existéncia de diversas vias metabolicas:

CeH1206 + 2 H,O - 2 CH3COOH +2CO, +4 Hy (1)
CeH1206 + 2 H,O - CH3COCH3+3CO,+4H, (2)
CeH120s = CH3CH,CH,COOH+2CO,+2H, (3)

Vardar-Schara, Maeda e Wood (2008) afirmam que os maiores rendimentos obtidos
para producdo de H, sdo quando o acetato ou acetona sdo os produtos, enquanto 0os menores
rendimentos sdo verificados quando ha a produgdo de A&lcoois, por estes carregarem
hidrogénio em algumas ligagfes nas suas moléculas. Logan, Kim e Ginkel (2002) fizeram a
analise estequiométrica das maximas conversées que poderiam ser obtidas de diferentes

substratos em hidrogénio e verificaram uma conversdao maxima da sacarose de 8 mols de H,
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por mol de sacarose e de 4 mols de H, por mol de glicose. Os resultados para outros

substratos estdo resumidos na Tabela 3.

Tabela 3 - Producdo de H, a partir de diferentes substratos.

Substrato (S) H, produzido Méaximo H, Converséo (%)
(mol/mol de S) produzido
(mol/mol de S)
Glicose 0,92 4 23
Sacarose 1,8 8 23
Amido de batata 0,59 4 15
Lactato 0,01 2 0,5
Celulose 0,003 4 0,075

Fonte: Logan, Kim e Ginkel (2002).

O substrato a ser selecionado deve possuir disponibilidade, baixo custo e uma boa
biodegradabilidade, sendo a glicose um dos principais substratos apontados como um
substrato adequado para a producdo de hidrogénio (CHEN, 2008). Como no presente trabalho
a situacdo é inversa, pois estamos avaliando se a vinhaca, que é um residuo, apresenta uma
boa producdo de hidrogénio, verificando uma opcdo Gtil para aproveitamento dessa, ndo
teremos um substrato préximo do ideal para a biodigestdo, pois este apresentara quantidades
de residuos inertes, compostos de dificil biodegradabilidade, podendo conter até compostos
inibitérios do processo de biodigestdo que deverdo ser ponderados para o desenvolvimento
desse estudo.

Ha outros fatores, além da biomassa e o tipo de substrato, que influenciam para a
conversdo do H, nos processos metabdlicos fermentativos, dentre eles os fatores de destaque
sdo as concentracOes de entrada do substrato, valores baixos de pH, acimulo de hidrogénio
dissolvido no meio, altas pressdes parciais de hidrogénio e a producgéo de lactato a partir do
piruvato, que competird com a reacao de producdo do hidrogénio, (LOGAN; KIM; GINKEL,
2002; VARDAR-SCHARA; MAEDA; WOOD, 2008).

Tem sido demonstrado que a variacdo no pH acarreta em significativas alteracbes nas
taxas de producéo dos diferentes componentes finais da acidogénese, pois um pH abaixo de 5
pode induzir a esporulacao das bactérias, segundo Rodriguez et al., 2006.

O tempo de detencdo hidraulica (TDH) que € o tempo de residéncia do liquido no reator
determinado, para reatores continuos, pela razdo entre a vazdo (Ex.: m3dia) e o volume do
tanque (Ex.: m?) e a carga organica volumétrica aplicada (COVa), que é definida como sendo
a quantidade de matéria organica (Ex.: Kg DQO) que ¢ alimentada por unidade de volume do
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reator (Ex.: m®) por unidade de tempo (Ex.: dia). também se apresentam como importantes
fatores influenciadores na produgdo do hidrogénio conforme Logan, Kim e Ginkel (2002) e
Ferraz Junior (2013) demonstraram em suas pesquisas.

Apesar de a fermentacdo ser um processo relativamente simples para a obtencdo do
hidrogénio, a principal dificuldade com relacdo ao controle do processo estd em selecionar
culturas de microrganismos que ndo consumam o hidrogénio em seu metabolismo, como as
bactérias metanogénicas e sulforredutoras que consomem o hidrogénio para producdo de
metano e sulfeto (ALVES; ABREU, 2004).

H& estudos que estdo pesquisando os reatores anaerébios de duas fases, que séo
reatores onde a acidogénese e a metanogénese ocorre em reatores separados, evitando o
consumo do hidrogénio e intensificando a producdo de cada gas nos respectivos reatores.
Ferraz Junior (2013) conseguiu bons resultados com este tipo de formatacdo dos reatores,
aumentando além de tudo, a producdo do metano, em compara¢do com a estrutura para 0

reator misto.

3.2 Reatores e seus diferentes regimes de operacao

Os limites em que ocorrem as rea¢des quimicas sdo chamados reatores. Todos 0s
reatores, seja para processos quimicos ou bioquimicos, obedecem alguns regimes de operagédo
0s quais vao caracterizar a cinética do reator e irdo influenciar diretamente nas reacGes
quimicas e/ou bioguimicas que ocorrerdo em seu volume Gtil (volume do reator ocupado por
um meio, geralmente pelo meio liquido, onde os componentes presentes poderao reagir).

Na pratica, as condi¢bes em um reator sdo geralmente significantemente diferentes do
gue 0s requisitos para reatores ideais utilizados na definicdo das cinéticas de reacdo.
Normalmente, um reator em escala ndo € um sistema fechado com temperatura, pressdo e
composigdo uniformes em sua totalidade, o que o diferencia de um reator ideal. Estas
condi¢gdes podem raramente ou nunca ser conhecidas mesmo em reatores experimentais,
projetados para a medicao de taxas de reacdo (DAVIS; DAVIS, 2003). Por isso, sdo utilizadas
as equacOes para reatores ideais para a modelagem das cinéticas de reacdes e, posteriormente,
é realizada alguma adaptacdo no modelo de acordo com dados experimentais obtidos no

reator estudado especificamente.
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Na verdade, a cinética de reacdo ndo pode ser medida diretamente em um sistema
fechado, nos reatores, a composicdo do sistema varia com o tempo e a cinética de reacdo
entdo ¢ inferida ou calculada a partir destas medicoes.

Os reatores podem ser classificados quanto ao seu regime hidraulico e, conforme
Levenspiel (1999), sdo consideradas trés principais formas de operacdo hidraulica para

reatores, as quais sdo apresentadas, a seguir:

a) Operacdo em batelada ou descontinuo (BSTR — Batch Stirred Tank Reactor)

Esse reator ideal caracteriza-se por apresentar um fluxo descontinuo, ndo ha entrada
ou saida durante o processo, além de se considerar a mistura perfeita ou completa, ou seja,
para um reator ideal considera-se que ndo ha variagbes espaciais na concentracao,
temperatura, pressdo ou velocidade de reacao dentro no reator.

Um reator em batelada possui a seguinte configuracdo de balango de massa, conforme

a Figura 2:
REATOR EM BATELADA
Q .
: Balanco de massa para 0 composto i
\D Acumulo = entrada — saida + geracdo — consumo
d(cy)
—_— 0 - 0 + Vr
d() =
Em que: C; é a concentracdo de i
t é o tempo
r é a velocidade de reacdo para i, sendo positivo no caso de
geracéo e negativo no caso de consumo

O V é o volume Gtil do meio de reacdo de i
Q € a vazdo volumétrica

\fs

Figura 2 - Configuragdo e balango de massa de reator operado em batelada.
Fonte: Da autora.

b) Operacdo em reator continuo de mistura perfeita (CSTR — Continuous-Stirred Tank

Reactor):
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Esse reator ideal caracteriza-se por apresentar fluxo continuo de entrada e saida de
reagentes e mistura completa, em todos os pontos do reator a temperatura, pressdo e
concentracdo sao as mesmas, seja proximo da entrada do fluxo ou proximo da saida. Para um
reator estacionario, os fluxos de entrada e saida sdo idénticos, ndo alterando o volume util do
reator.

Um reator de fluxo continuo de mistura perfeita com regime permanente possui a

seguinte configuracdo de balango de massa, conforme a Figura 3:

REATOR CONTINUO DE MISTURA PERFEIRA (CSTR)

Q )
Balango de massa para 0 composto i
\D Acumulo = entrada — saida + geragdo — consumo
\4
0 = QCo —  QG(1) *  Vn
Em que: C; é a concentracdo de i no tempo t especifico
AAAAAAAANAAANARARAAAAAN Co € a concentracao inicial de i
t é o tempo
r € a velocidade de reacdo para i, sendo positivo no caso de
geracao e negativo no caso de consumo
K V é o volume atil do meio de reacéo de i
Q é a vazao volumétrica
— Q

Figura 3 - Configuragdo e balango de massa de reator continuo de mistura perfeita.
Fonte: Da autora.

c) Operacdo em reator tubular ou reator de fluxo pistonado (PFR — Plug Flow Reactor):

Esse reator caracteriza-se por apresentar forma tubular com fluxo continuo pistonado,
no qual a reacdo quimica ocorre a medida que 0s reagentes escoam através desse tubo. A taxa
de reacdo quimica varia ao longo do tubo, criando um gradiente de concentragdo na direcdo
axial do reator. Para o reator ideal o escoamento do fluido é ordenado, ndo havendo mistura
ou sobreposicdo de nenhum elemento de volume no seu interior seja radialmente ou

axialmente.
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Considerando que as propriedades do fluido variam de acordo com a sua evolugédo ao
longo do tanque, a referéncia torna-se a sua localizagéo de acordo o comprimento do tanque.
Assim o fator diferencial sera dL, sendo L o comprimento do reator.

Um reator de fluxo pistonado com regime permanente possui a seguinte configuracéo

de balanco de massa, conforme a Figura 4:

REATOR DE FLUXO PISTONADO

fr et { Balanco de massa para 0 composto i

Acumulo = entrada — saida + geragdo — consumo
R Ui ey 0 = QCo — (QCo— Qd(C)) * mnAcd(L)

| Em que: C; é a concentracdo de i no tempo t especifico
--------------- Cio € a concentracgdo inicial de i
T { ri € a velocidade de reacdo para i, sendo positivo no caso de
geracao e negativo no caso de consumo
A é a area circular do reator
Q é a vazao volumétrica
L é comprimento do reator
F é a vazdo massica

Q

Figura 4 - Configuragdo e balango de massa de reator continuo de fluxo pistonado.
Fonte: Da autora.

E importante enfatizar que os reatores em escala industrial estdo longe de seguir um
regime padréo ideal conforme as teorias apresentadas acima. Todos 0s reatores com operacao
de CSTR ou batelada apresentam pontos mortos, onde ndo apresentam mistura e as reacoes
sdo escassas. E todos os reatores com operacdo de PFR apresentam mistura, difusdo e
dispersdo desviando do padrdo ideal de fluxo pistonado.

Além desses regimes ideais, devemos considerar que alguns reatores ndo seguem
exatamente esses padrdes, como é caso dos reatores com leito fixo (Ex.: APBR — Anaerobic
Pack Bed Reactor) ou mesmo leito movel (Ex.: MBBR — Moving Bed Bio-Reactor) e o0s
reatores que apresentam diferentes composic¢des (concentragdes) durante o seu fluxo como é o

caso do reator de manta de lodo (UASB — Upflow Anaerobic Sludge Blanket).
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3.3 Modelagem cinética e 0o ADM1

Os modelos matematicos auxiliam de maneira veemente os trabalhos laboratoriais e de
escala piloto, conseguindo prever, quando bem acurado, comportamentos que na pratica
poderiam levar um tempo muito longo para se obter os dados. Além disso, em escala plena, 0s
modelos também podem auxiliar na operacao, na tomada de decisdes em casos de incidentes
inesperados, nos calculos de automacéo da operacdo, definicdo de estabilizacdo das reaces e,
finalmente, otimizag&o dos resultados e diminuigéo dos custos.

O modelo cinético é um modelo que utiliza a estrutura dos modelos matematicos,
levando em conta o balanco, variaveis e constantes fisico-quimicos, bioquimicos, energéticos,
de massa e do comportamento hidrico que ocorrem dentro de um reator. Esses modelos
ordenam e interligam as varidveis de estado, as variaveis externas e os pardmetros do sistema.
Em resultado, obtém-se um sistema de relacfes que se espera poder descrever adequadamente
0 processo (FLOR, 2006; JEPPSSON, 1996).

Os modelos cinéticos podem explicar o comportamento da fermentacdo
quantitativamente através da descricdo da relacdo entre as principais varidveis e podem
fornecer informacdes Uteis para as analises e operacdo do processo de fermentacdo. (MU;
WANG: YU, 2006).

Segundo Garcia (2003) e Jeppson (1996), na condicdo em que ao se realizar 0s
balancos de massa, energia e quantidade de movimento, for considerado um volume de
controle infinitesimal ao invés de se realizar para todo o volume do reator, a estrutura
matematica pode ser formulada por meio de equacGes diferenciais, caracterizando assim o
modelo dindmico.

Uma forma de aprofundar na modelacdo da producdo do hidrogénio é utilizando uma
estequiometria variavel de produtos no processo de digestdo anaerdbia (ACEVES-LARA et
al., 2008), ou seja, a utilizacdo de diferentes condic¢Oes para a producdo do hidrogénio. Em
situacbes dindmicas, entretanto, a vantagem de utilizar uma estequiometria variavel nao foi
demonstrada claramente ja que as simula¢fes foram proximas aquelas obtidas por modelos
com estequiometria fixa, e nenhum dado experimental foi disponibilizado para validar a
aproximacédo (RODRIGUES et al., 2006).

Aceves-Lara et al. (2008) afirmam que muitas aproximacdes foram desenvolvidas para
modelar a produgdo anaerdbia de biohidrogénio, como estudos cinéticos utilizando a equagdo
modificada de Gompertz (CHEN et al., 2006; MU; YU; WANG, 2007), a equacao modificada
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de Monod (CHEN et al., 2006; LIN et al., 2007; ZHENG; YU, 2005) e a cinética de dois-
substratos (WHANG et al., 2006) para modelos estaticos. Ainda segundo ACEVES-LARA et
al. (2008), umas das Ultimas aproximacdes adaptou um modelo anteriormente desenvolvido
para a completa digestdo anaerdbia, 0 ADM1, ou Modelo da Digestdo Anaerobia 1 da IWA.
Porém, segundo Peiris et al. (2005), os dados experimentais ndo foram muito bem acurados
para ambos, producdo de biohidrogénio e concentragdo dos intermediérios na fase liquida.

O ADM1 é um modelo cinético abrangente o qual insere em toda a sua estrutura a
biodigestdo anaerobia de compostos variados, desde a hidrolise, quebra de compostos
complexos, até os produtos finais da fermentacdo, os quais dependem das vias metabdlicas
escolhidas. Dessa forma, no proprio artigo, Batstone et al. (2002) deixam claro que o ADM1
tem como principal objetivo modelar de forma aproximada toda a digestdo anaerdbia, porém
para a verificacdo de etapas em menor escalas alguns ajustes ao modelo deverdo ser
realizados.

O ADML1 considera na sua modelagem reagentes, produtos e intermediarios sujeitos a
reacdo, é composto por varidveis dinamicas na fase liquida e na fase gasosa, que estdo
distribuidas por 19 processos definidos, que sdo etapas da biodigestdo considerando o
crescimento e decaimento celular.

O ADM1 aborda dois meios onde as reacbes bioquimicas e fisico-quimicas
acontecem, o meio liquido e 0 meio gasoso, sendo que o seu balanco global foi originalmente
realizado para um reator CSTR (Continuous Stirred Tank Reactor), ou reator continuo de
mistura completa.

As equacdes bioquimicas sdo a base dos modelos e € possivel representar um sistema
anaerobio utilizando apenas essas equacgdes. Porém, para descrever os efeitos das reacbes
bioquimicas no estado do meio sdo inseridas as equacdes fisico-quimicas (como pH e
transferéncia de gases), as quais influenciam no resultado bioquimico. Dessa forma, o
processo de conversdo da digestdo anaerébia no modelo ADM1 foi divido em duas principais
partes, as equacdes que modelam as reacBes bioquimicas e as equacfes que modelam as

equac0es fisico-quimicas.

3.3.1 Reagdes bioquimicas adotadas no ADM1
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Implantadas no modelo ADM1 como processo irreversivel. Englobam a catélise por
enzimas intra e extracelulares que degradam a matéria organica disponivel; a desintegracao de
componentes (como biomassa morta) aos constituintes particulados e sua subsequente
hidrolise transformando em mondmeros sollveis ocorrem extracelularmente; a digestdo de
materiais solUveis pelos microrganismos é intracelular e esse processo resulta em crescimento
de biomassa ou decaimento.

As equacgdes das reacOes bioguimicas apresentadas por Batstone et al. (2002) no
Modelo ADML1, sdo apresentadas a seguir em etapas para facilitar o entendimento do modelo,

sendo que estdo inclusas as reacgdes de inibi¢do consideradas para cada etapa:

a) Desintegracao:

Séo reacBes bioguimicas realizadas extracelularmente. Nesta etapa os particulados
complexos, para uma maior facilidade ao modelo, sdo considerados homogéneos e é
considerado que apds o processo de desintegracdo, formam apenas carboidratos, proteinas e
lipidios, como forma de facilitar 0 modelo matematico, visto que o processo de hidrolise de
compostos mais complexos englobaria varios novos fatores a modelagem (BATSTONE, et al.
2002).

Essa consideracdo é aproveitada também para incluir a biomassa desintegrada dentro
do balango novamente.

A ordem de reacdo para a desintegracdo é considerada de primeira ordem, conforme

equacao geral demonstrada abaixo:

rip = fxi (Kji - Xip) (4)
Em que:
r; é a velocidade de reacdo para o composto particulado i (Kg DQO.L™.d™);
f.i é a constante de conversdo do composto i para o produto x (Kg DQO. Kg DQO™);
kii € a constante da velocidade de reacéo para 0 composto i na etapa j, neste caso, para a
etapa de desintegrago (d™);

Xi é a concentracdo do composto particulado i de interesse (Kg DQO.L™).

b) Hidrolise
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ApoGs a desintegragdo, ainda extracelularmente, os carboidratos, proteinas e lipidios
s&o consumidos no processo de hidrolise produzindo monossacarideos (glicose), aminoacidos
e acidos graxos de cadeia longa, respectivamente.

As reacOes de hidrélise também sdo consideradas de primeira ordem e também podem

ser representadas pela Equacéo 4.

c) Acidogénese

Nesta etapa as bactérias acidogénicas podem utilizar agucares, proteinas ou lipidios
para seu metabolismo, formando propionato, butirato, valerato, acetato e hidrogénio, o lactato
e o etanol ndo foram considerados como produtos resultantes da acidogénese ja que estes sao
rapidamente degradados a acidos organicos e acetato, ndo afetando o balanco geral das
reacoes.

Considera-se que as reagdes desta etapa sigam a cinética de Monod, porém foi inserido
na equacéo desta etapa de reacdo um fator de inibicdo que pode ocorrer por pH, concentracao
de hidrogénio no meio e auséncia de nitrogénio inorganico. A equacao geral para as reacdes

de acidogénese segue:

ri = Km,i . Sil(KsitSi) . Xi. Y 1) (5)
Em que:
kmi € a constante de velocidade méxima de reacéo (d™);
Ksi é a constante de saturacdo (Kmol.m™);
Si é a concentragdo do composto dissolvido i (Kg DQO.m™);
X; é a concentragdo da biomassa produtora de i (Kg DQO.m™);

lj é fator de inibic&o para a etapa j do processo (adimensional).

d) Acetogénese
O processo de acetogénese € metabolizado pelas bactérias acetogénicas, as quais
convertem os acidos graxos de cadeia longa, o propionato e os acidos butirico e valérico em
dois componentes: o hidrogénio e o acetato.
Nesse processo também foi considerado que a ordem de reacdo segue o modelo de
Monod, no qual também foi inserida a equacdo de inibicdo, sendo, portanto, representada

também pela Equacéo 5.
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Nesta etapa as inibi¢des incluidas no processo sdo por pH, competi¢do pelo consumo
de valerato e butirato, excesso de amonia e hidrogénio livres e auséncia de nitrogénio

inorganico.

e) Metanogénese

A metanogénese pode ser definida como acetocléstica, quando hd o consumo do
acetato como substrato, ou hidrogenotrofica, quando ha o consumo do hidrogénio como
substrato. E a etapa final da decomposic&o pela fermentagdo, na qual os produtos finais s&o
CH4 e CO..

As reacOes também seguem a cinética de Monod, podendo essa etapa da anaerobiose
ser representada matematicamente pela Equacdo 5 e também sdo consideradas as inibices
por pH, competicdo pelo consumo de valerato e butirato, excesso de aménia e hidrogénio

livres no meio e auséncia de nitrogénio inorganico.

f) Inibicdes
Conforme citado nas fases acidogénicas, acetogénicas e metanogénicas, 0 ADM1 considera
alguns tipos de inibigcdo, sendo que esses diferentes tipos ocorrem em etapas diferentes,
segue abaixo as inibigdes consideradas com as respectivas etapas afetadas e equacOes de

representacéo:

e Inibicdo por hidrogénio e amonia livres
As concentracdes de hidrogénio e amdnia livres podem ser consideradas inibitdrias nas fases
acetogénicas e metanogénicas, podendo afetar o equilibrio eletrolitico do meio. A inibicédo é

representada pela seguinte equacao:

1

Iy = (6)

1+ S;/K;

Em que:

Inng € 0 fator de inibigéo calculado para as concentracdes de hidrogénio e aménia livres
(adimensional);

S, é a concentragdo do inibidor (Kg DQO/m3);

K, é a constante de inibicdo (Kg DQO/m™).
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e Inibicédo por pH

As inibicdes por pH podem ocorrer em todas fases bioquimicas intracelulares,
acidogénese, acetogénese e metanogénese. Ha dois tipos de inibigdo por pH, a primeira a ser
descrito pela equagdo € a inibicdo quando ocorre para um pH alto e para um pH baixo, a

segunda € a inibi¢do que ocorre somente com o pH baixo.

142 x 10~ 95®HLL—PHyL)

lono = 1+10(PH-PHYL) 410@HLL-PH) (7)
_ __ o (PH-DPHyL 2 =
Ly = exp{ 3 (pHUL—le[) } ou o =1 ®
para pH < pHu; para pH > pHu.

Em que:

pH. é o valor de pH abaixo do pH ideal, quando ha inibicdo de 50% dos
microrganismos para a primeira equacao; para a segunda equacao representa o valor
baixo de pH quando ha 100% de inibicdo (adimensional);

pHyL é o valor de pH acima do pH ideal quando ha inibicdo de 50% dos
microrganismos para a primeira equacao; para a segunda equacao representa o limite no
qual qualquer valor acima ndo apresenta inibicdo e abaixo do pHy, inicia-se a inibigéo

(adimensional).

e Inibicdo por competicdo da digestdo do valerato e butirato
A inibicdo por competicdo do uso do valerato ou butirato como substrato ocorre nos

microrganismos acetogénicos. A inibicdo segue a seguinte configuracdo matematica:
1
lvp = 1+51/S; )

Em que:
Si € a concentracdo do substrato de interesse i (Kg DQO/M™);

S: € a concentracdo de C4.

e Inibicdo por auséncia de nitrogénio inorgénico
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A inibicdo por auséncia de nitrogénio inorganico no meio afeta todas as fases
intracelulares do processo de digestdo anaerdbia, pela falta do composto para formacgéo e de

biomassa. Abaixo segue a equacgao que rege essa inibicao:

1
T 14Ky/S;

Ly (10)

3.3.2 Reagdes Fisico-quimicas adotadas no ADM1

Implantadas no modelo como processo reversivel (HAc <> Ac- e H+). Esses processos
ndo sdo mediados biologicamente e englobam a associacdo/dissociacdo ibnica e a
transferéncia de liquido-gés. A precipitacdo pode ser considerada um processo fisico-quimico,
no entanto nao esté incluida no modelo. As reaces fisico-quimicas podem ocorrer no meio

liquido ou gasoso e sdo separadas da seguinte forma:

a) Equilibrio quimico do meio aquoso
Nesta etapa da modelagem, todos os cétion e anions derivados dos substratos e

produtos sdo contabilizados para realizacdo do balango quimico do meio. O equilibrio
quimico entre as espécies de anions e cations, de acordo com o ADM1, é conduzido pela
constante de equilibrio quimico (K,,;) referente as concentracdes dos pares idnicos abaixo:

-H" (SK") e OH" (Sow);

- Propionato (Sy) e ion ani6nico do proprianato (Sy);

- Butirato (Spy) € ion anibnico do butirato (Spy);

- Acetato (Syc) e ion anidnico do acetato (S,.);

- Valerato (Sp) e ion anionico do valerato (Sva);

- CO; (Scop) € ion anibnico HCO3™ (Shco);

- NH3 (Snh3) € fon cationico NHs" (Snhs');

O balango quimico tem relevancia na modelagem da biodigestdo anaerdbia, pois tem
influéncia direta no pH e, portanto, nas velocidades de rea¢cfes, uma vez que foi estabelecido

que ha inibicdo por pH para todas as rea¢fes bioquimicas intracelulares.
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Desta forma as equacfes que calculam esse balanco quimico dindmico existente no

meio liquido sdo dadas a seguir:

Sac- _ Spro— _ Sbu- _ Sva-

0 = Scat+ + Snha+ — Shcoz- — an—

fDQOac fDQOpro fDQObu fDQOva

(11)

Em que:

0 que é o fator de equilibrio entre os céations e &nions do meio sem considerar o H*

(Kmol.m™);

Seqe+ € @ cOncentracio de outros cations no meio afora o H* (Kmol.m™);

Shnas€ aconcentracdo do cation amoniaco no meio (Kmol.m™);

Sheos— € @ concentragdo HCO3 no meio (Kmol.m™);

S,c € a concentracdo de acetato anidnico no meio (Kmol.m™);

Spro— € aconcentracdo de propionato anidnico no meio (Kmol.m™);

S, & a concentracdo de butirato anidnico no meio (Kmol.m™);

S,q_ € a concentragdo de valerato aniénico no meio (Kmol.m™);

S.n— & aconcentracdo de outros &nions no meio (Kmol.m™);

fpooac € 0 fator de demanda quimica de oxigénio (DQO) para 0 composto acetato (Kg
DQO/Kmol);

fpoopro € 0 fator de demanda quimica de oxigénio (DQO) para o composto propionato
(Kg DQO/Kmol);

fpoobu € 0 fator de demanda quimica de oxigénio (DQO) para o composto butirato (Kg
DQO/Kmol);

fpoova € 0 fator de demanda quimica de oxigénio (DQO) para o composto valerato (Kg

DQO/Kmol);

Os fatores de demanda quimica de oxigénio sdo utilizados no ADM1 quando é
necessario alterar as concentracdes de Kg DQO/m3 para Kmol/m3,
As equacOes que controlam as concentragcdes dos pares de acordo com o equilibrio

quimico sdo dadas a seguir:

11 = Ko p- (Si-(Kai + Sns) — Ko i) (12)
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Em que:

ri € a taxa de conversdo do composto i para O Seu respectivo par anidnico
(Kg DQO.m>.d%);

Kap € a constante dinamica entre os pares quimicos (Kmol.m?.d™);

Si. é a concentrag&o do composto anionico de i (Kg DQO.m™);

Ka,i é a constante de equilibrio quimico entre composto i e seu par anidnico (Kmol.m™);

Sh+ é a concentragdo de H* no meio (Kmol.m™).

E importante citar que para o par CO, e HCO3, para a concentragio do composto ndo
ibnico, foi considerada a concentracao total, foi utilizado, portanto, o valor da concentracéo

do carbono inorganico total (Sic).
Finalizando, como o equilibrio quimico nos fornece o valor de pH, que é calculado pela

concentragéo de H”, temos:
Sy = —2+ 2,07 + 4K, (13)

Em que:
Sh+ é a concentracdo de H* no meio (Kmol.m™);

K. é a constante de equilibrio da 4gua, H* e OH™ (Kmol.m™);

b) Balanco de massa para um reator CSTR
O reator utilizado para modelagem do ADM1 é um reator de mistura completa com

fluxo continuo. Dessa forma o seu balanco segue a seguinte descri¢éo:
Acumulo = Entrada — Saida + Geragio — Consumo (14)

Passando para a denotacdo cinética teremos:

asi

— = % (Si,IN — Si) + i (15)

Em que:
Si é a concentragdo do composto i de interesse (Kg DQO/m3);
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g é a vazao volumétrica (m3/d);
V € o volume (til do reator (m3);
Si,in € a concentracgdo de entrada do composto i (Kg DQO/m3);

ri € a velocidade de reacédo para o composto i (Kg DQO/m3. d);

c) Taxa de transferéncia liquido-gas
Nas equacOes de transferéncia do meio liquido para o gasoso foram considerados 0s
componentes gasosos H,, CO, e CHy4. Segundo o que foi adotado o ADM1, a fase liquida

e a fase gasosa em equilibrio podem ser representadas pela Lei de Henry:

KHinas;,i -Sig=0 (16)

Em que:
Ky é a constante da Lei de Henry para o componente i (Kmol.m™.bar);
Pgas,i € @ presséo parcial do gas i no meio gasoso (bar);

Siq é a concentrago do gés i dissolvido no meio liquido (Kmol.m™).

A temperatura tem grande influéncia no valor de Ky, ou seja, no equilibrio dos meios,
sendo importante a avaliacdo do valor utilizado de acordo com a temperatura dos meios.

A taxa de transferéncia foi descrita pela seguinte equacéo abaixo de Stumm e Morgan
(1996), a qual leva em conta o equilibrio dos meios, além das propriedades do liquido e do

gés:

rri = Kra(Sia - foooiKriPgas,i) (17)

Em que:

rri é a velocidade de transferéncia do meio liquido para o gasoso (Kmol.m™.d™);

kia é a constante de transferéncia de massa entre os meios liquido e gasoso (d™);

fogoi € o fator de demanda quimica de oxigénio (DQO) para o composto i (kg
DQO/Kmol);

d) Equacoes da fase gasosa
As equacdes da fase gasosa sdo bem similares a fase liquida, porém nesta fase existem

somente varidveis dindmicas. De acordo com as equacdes descritas para a transferéncia
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de massa, 0s gases produzidos na biodigestdo anaerdbia sdo H,, CO, e CH,4. Dessa forma,

a equacdo que define a concentracéo dos gases ao longo do tempo é:
ngas,i/dt = Sgas,i . ans /Vgas (Sid - fDQOiKHiF)gas,i)-Vliq/Vgas (18)

Em que:
Sgas,i € a concentracdo do gas i (Kg DQO.m™ para H, e CH, e Kmol C.m™ para CO,);
Qgas € a vazdo de gas (Nm3.d™);

Vgas € 0 volume de gas no headspace do reator (m3);

e) Equacéo de concentracdo do Carbono Inorganico
Em muitos casos o carbono inorganico é a fonte de carbono ou um produto do
catabolismo ou anabolismo nos processos de consumo de agucares, aminoacidos, propionato,
acetato e hidrogénio. Nesses casos, Batstone et al. (2002) recomendam expressar a
concentracdo dinamica do carbono inorganico dentro do balangco de carbono. Sendo que se
deve escolher um processo e fazer o balango de todos 0s componentes que contribuem para o
carbono inorganico:
Vsicj = - >.Civiyj;  i=1-(i-1), (i+1)-24 (19)
Em que:
Vsic,j € a concentracao dindmica de carbono inorganico
C é a concentracdo de carbono do componente i (kgmolC / KgCOD);
vij sao as velocidades das reagdes de conversdao em C para o componente i na fase j;
I s&0 0os componentes analisados definidos conforme a Tabela 4 a seguir;

J € a etapa do processo anaerobio definida conforme a Tabela 4 a seguir.

No artigo do ADM1, as equacdes das velocidades de reacdo e matriz estequiométricas
para as reagOes bioguimicas sdo dadas pela Tabela 4. Nesta tabela estdo apresentadas as
equacOes para os componentes sollveis, em formato correlacionado entre 0s eixos: no eixo
horizontal estdo representados os compostos estudados, no eixo vertical esquerdo estdo
discriminados o0s processos e no eixo vertical direito estdo dispostas as equacOes de
velocidade das reacdes para o composto em interesse dentro do processo determinado. As
equacdes das taxas de reacOes fisico-quimicas (como a transferéncia liquido-gas) ndo sdo
incluidas nessa tabela. Todos os pares acido-base, incluindo os &cidos organicos, sao

representados como a soma das concentragcdes do par acido/base (Por exemplo: Sic = Scoz +
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SHcos- € Sac = Sac- + SHac)- Onde os fatores de conversdo dos produtos referente aos substratos
sdo usadas, elas séo referidas como frod, subs), 0 balango de DQO esta implicito na matriz.



Tabela 4 - Coeficientes das velocidades das reagdes bioquimicas e equacdes das velocidades cinéticas do ADMZ1para compostos soltveis (i=1-12; j=1-19).

Componente - i 1 2 3 4 5 6 7 8 9 10 n 12 Taxa (p‘.kg CoD.m3.d")
i Processo | S. S St Se Siu sm sn S Sem su: Sin S,
1 Desintegragéo 'd.xc kdsxc
2 Hidrolise carboidratos 1 kh)d ,chxch
3 Hidrdlise proteica 1 yd pr
4  Hidrdlise lipidica £ Thyy khyd i
. - y . 5
5  Consumo de aglcares -1 (1.yw)fw'm (1.ysu)fpmu (1.YW)]im (1-Y w}fh:.w ,.a%'-ucrm -(Yw) NI”c | " —-——-Ks‘:sx_,l,
e - Cyv, O
§  Consumo de aminoécidos -1 (1.)"“']/“.n (1.)"‘)[“‘“ (1.)"){“‘” (1.}'“){'51“ (1.}"»)4'2'"I M-;m ] Nu.(Yu) Nbx Ko ma Ke+S X. 0
5
7  Consumo de AGCL -1 (1Y, 0.7 (1-7,)03 (Vi) Nigc Knh K :su Xiala
8  Consumo de valerato -1 (1-Y,)0.54 (1-¥,)0.31 (1-¥,)0.15 Vo) Moo bt 508 i:s_.’is.
i 1
9 Consumo de butirato -1 (1-}'“) 08 (1'Y°4) 0.2 "Yoc) Nbac Kase Ky + 5. X m'
Consumo de propianato e 2 Y = Civivo . T
10 prop 1 (1 YW)O.57 (1 Ypm) 0.43 Y Vel (Ym) Nose Ko K-S Xoals
Consumo de aceat z A Cvin - S
11 Consumo de acetato 1 (1-Y,) o v N Kz PR wh
o - Cyv, S /
12 Consumo de hidrogénio -1 (1'Ym) .'-wz'n-« 12 =V Nyge ma2 Ks +Sp Xsaly
13 Decaimento de Xs, kdoc Xst){w
14 Decaimento de Xaa kdac.mxu
15 Decaimento de X k“; .1
16  Decaimento de X km;(c‘xo‘
17 Decaimento de Xpo Kac Xorepeo
18 Decaimento de Xac S oo Xacae
o ¥
10 Decaimento de X2 S K
E &C.Xh?xh?
3 o
S8 8 = ) 4
g _ . § i o G 5 — o o _ 8 B 8 g \.‘2\;
g7 7 T 59 < 7 ST g7 5 7 ; g 7 T 2 g&
5 e 8 & e S5 E& &8 TE %e £& £k Sk sk 2 sf°¢
s o 3 5 0 s O 23 s o <9 £ a T 0 ° 0 £z % £ ZzZ
%8 3 O 88 §8 s O %8 s 9 '-E8 E O s 2 s 2 %8 8 £ 5%
£ o = © & 2 ; = £ b s W
£ £2 3% s% 3% 2% 3% 8% 8% 5E £f ¥ zILnL

Fonte: Batstone e Keller. (2003).
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O processo de interesse neste presente trabalho, com relagdo a Tabela 4, é o processo
de consumo de acgucares, linha 5. Para verificacdo das equacgdes bioquimicas que irdo atender
o trabalho, determinamos 0os compostos de interesses: 1— acucar como substrato; 5, 6, 7 e 8
que sdo os compostos gerados de interesse, os Acidos Organicos Volateis e hidrogénio; e a
coluna 10- carbono inorganico, por influenciar os parametros fisico-quimicos no modelo,
além de englobar o CO,.

A distincdo entre o substrato disponivel e o total de demanda quimica de oxigénio
(DQO) €é muito importante, j& que uma considerdavel fracdo da DQO pode ndo ser
anaerobicamente biodegradavel (GUSSET; BELSER, 1982 apud BATSTONE et al. 2002, p.
5)'. O fator de biodegradabilidade é uma das mais importantes caracteristicas da DQO do
efluente. Por isso, a unidade adotada para os compostos organicos com relacdo a sua
concentracdo é o Kg DQO.m™, uma vez que os valores obtidos e utilizados estardo se
referindo somente ao que pode ser biodegradado.

Um efluente com a composicao total de componentes organicos degradaveis é raro de
se encontrar. Geralmente, o termo substrato é utilizado para indicar a DQO degradavel,

enguanto a parte inerte é representada pelos inertes solUveis e particulados.

3.3.3 A modelagem do ADM1 na fase acidogénica visando a producao de H;

O modelo ADM1 tem sido vastamente estudado, mas ndo é frequentemente aplicado e
ndo possui um vasto histérico para a modelagem da producdo do hidrogénio, no entanto
algumas pesquisas tém realizado a modelagem desta etapa a partir do ADM1 realizando
algumas pequenas modificacdes quando necessario.

Penumathsa et al. (2008) também apresentaram um modelo modificado do ADM1
com uma aproximacgao para estequiometria variavel. A aproximacdo foi construida pelos
dados experimentais de um reator CSTR alimentado com concentracdes variavel de sacarose
e foi considerada uma taxa de conversdo de hidrogénio e taxa de crescimento da biomassa
dindmica de acordo com a concentracdo dos &cidos volateis ndo dissociados. Segundo

Penumathsa et al. (2008), o modelo modificado teve uma boa conversdo com os dados

1 GUSSET; BELSER, 1982 apud BATSTONE et al., 2002, p.5.
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experimentais utilizando os valores padrdes do ADM1 para os pardmetros do modelo sem
utilizar pardmetros proprios além da implementagdo da estequiometria varidvel.

Ntaikou, Gavala e Libertatos (2009) desenvolveram um modelo modificado com base
no ADML1 para descrever a producdo do biohidrogénio pela bactéria Ruminococcus albus
consumindo glicose. Foram desenvolvidas equagdes matematicas que descrevem as interacdes
entre 0s metabdlitos e os efeitos da pressdo parcial do hidrogénio na degradacdo do formato,
as quais foram inseridas no processo acidogénico do ADM1. O modelo modificado conseguiu
apresentar uma boa precisdo para descrever a producédo de hidrogénio em um reator continuo
para os diferentes tempos de detencdo hidréulica.

O estudo realizado mais recentemente por Gadhamshetty et al. (2010) comparou dois
modelos cinéticos, 0 modelo de Gompertz e um modelo adaptado do ADML1 para a producao
de biohidrogénio por meio de oito diferentes reatores em batelada tratados diferentemente
devido a variacdo de temperatura, liberacdo de gas para a atmosfera, concentragdo e tipo de
substrato, tipo de biomassa, agitacdo e tamponamento do pH. Foi obtido um 6timo resultado
para a modelagem com o modelo adaptado ADM1, sendo que o modelo calibrado também
conseguiu predizer a producdo de DQO, acetato e o butirato (GADHAMSHETTY et al.,
2010).

O modelo adaptado de Gadhamshetty et al. (2010) considerou um sistema simplificado
de equacOes baseadas no ADM1 para representar a fase acidogénica para a producdo de
hidrogénio, porém desconsiderou o equilibrio quimico e a transferéncia gasosa. Os valores
para descrever a variacdo de pH foram medidos experimentalmente com frequéncia
determinada, sendo esses valores inseridos nos modelos para cada periodo determinado.

A producdo de hidrogénio foi mais sensivel para o pH_ . do que para 0 pHy.. Essa
observacao da potencial influéncia do baixo pH para a producédo de hidrogénio esta de acordo
com a literatura, segundo Cheong e Hansen (2006), pois 0 pH baixo aumenta a necessidade de
energia para o transporte dos acidos ndo dissociados para dentro da célula e o consumo de
prétons também decresce a disponibilidade da coenzima A e fosfato, causando uma
subsequente reducdo do fluxo de glicose pela glicélise (UENO; FUKUI; GOTO, 2007),
complementam ainda que para se maximizar a producao bioldgica de hidrogénio é necessario
diminuir a quantidade de produtos organicos, ou seja, minimizar a distribuicéo de elétrons.

Gadhamshetty et al. (2010) ainda realizou anélise de sensibilidade de acordo com o
modelo sugerido e conseguiu verificar uma grande influéncia quando os parametros kn, K,

Yx, fhosu, PHuL €, principalmente, o pHy .. Os outros parametros estudados, Kg, facsu, Tousu,
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foro,su N80 apresentaram influéncia na producgdo do hidrogénio. Na Figura 5 abaixo, seguem os

gréaficos a, b, c, d, f, g e h apresentados no artigo:
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Ferraz Janior (2013) realizou um estudo com o tratamento da vinhaga em reatores
anaerobios com operacOes diferenciadas visando a producdo de hidrogénio e metano em
reatores separados e ndo constatou, assim como Gahmshetty et al. (2010), uma relacdo clara
entre a producdo de hidrogénio e a concentracdo dos produtos intermediarios, pois verificou
que as maiores concentracdes de &cido acético e butirico, rotas preferenciais para producao de
hidrogénio, foram observadas nos reatores cuja produgdo de hidrogénio foi nula. Seguem as

rotas preferenciais para a producao de hidrogénio segundo Antonopoulou et al. (2008):

e Producdo de acido acético:
CeH1206+2H,0—2CH3COOH+2CO,+4H, (20)

e Producdo de acido butirico:
CeH12,0—CH3CH>,CH,COOH+2CO5+2H, (21)

A producdo do acido propidnico é uma via desfavoravel a producdo de hidrogénio de
acordo com a equacdo estequiométrica proposta por Antonopoulou et al. (2008) pois para
cada mol de &cido propidnico produzido, dois mols de hidrogénio sdo consumidos. Segue a

equacdo da via de producdo do cido propi6nico:

e Producdo de acido propionico:
CeH1206 +2H, —»2CH3CH,COOH+2H,0 (22)

3.4 Simulacéo na plataforma EMSO

A simulacdo auxilia na otimizacdo e validacdo de varios processos, pois por meio da
simulacdo é possivel fazer andlise de viabilidade dos sistemas operacionais, é possivel
verificar os pontos criticos podendo focar para melhoria dos resultados finais, diminuir
desperdicios, sustentar a operabilidade do sistema mantendo-o estavel e eliminando estados
indesejados que poderiam comprometer a produgdo dos processos. Dessa forma, a simulacao
de processos € uma ferramenta estratégica para o desenvolvimento, sendo, portanto, de suma
importancia tanto para o setor industrial quanto para o desenvolvimento de estudos no setor
académico (VRTherm, 2006).
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O EMSO - “Environment for Modeling, Simulation and Optimisation”, é uma
plataforma de simulagdo desenvolvida inicialmente na UFRGS no ano de 2000 e mantido
pelo projeto ALSOC (UFRGS, UFRJ, USP, Petrobras, Braskem, Ipiranga, entre outros.). O
EMSO é um sistema orientado por equacdes, 0 qual consegue resolver uma expressao com
varias relacBes numéricas entre muitas variaveis, como no caso de um modelo matematico
estruturado. Esta plataforma consegue uma conversdo répida auxiliando na otimizagéo
dindmica e resolve processos complexos com muitos reciclos.

Este tipo de plataforma possibilita a construcdo do sistema de equacdes diferenciais
caracteristicas do modelo com varidveis dindmicas, retornando assim as variacbes dos
resultados ao longo do tempo.

Para o estudo dos processos, deve-se realizar a insercdo dos métodos matematicos
selecionados para a resolucdo do sistema dentro das condicdes fornecidas pela plataforma,
além da resolucdo do sistema de equacgdes, ainda € possivel realizar a estimacdo de
pardmetros, analise de sensibilidade e validacdo do modelo (GONZAGA,; SILVA, 2007).

A plataforma EMSO realiza a simulacdo de modelos matematicos, 0s quais possuem
diferentes componentes que devem ser determinados e discriminados na linguagem do
programa. O EMSO entende os componentes do modelo que devem ser declarados
separadamente. Eles devem ser expressos no minimo com as seguintes composicoes:

a) Variaveis

e De estado: determinam o comportamento do sistema;

e A determinar;

e Especificadas: variaveis conhecidas.

Devem ser declaradas no campo chamado por “VARIABLES”.

A elas devem ser dados valores iniciais e as respectivas unidades, permitindo o
programa ter um inicio de resolucéo tendendo a convergéncia dos resultados.

Para sistemas com referéncias espaciais € importante determinar as condicdes de
contorno.

b) Parametros: dimensbGes geométricas e outras propriedades do processo, geralmente

conhecidas.

Devem ser declarados no campo chamado por “PARAMETERS”.

Os parametros sdo constantes utilizadas no sistema e a eles devem ser dados os valores
fixos e as respectivas unidades de acordo com a sua funcéo.

c) Equacbes: expressdes matematicas que relacionam as varidveis e parametros do

modelo.
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Devem ser declaradas no campo chamado por “EQUATIONS”.

As equacdes devem ser descriminadas separadamente, as quais conduzem as relacfes
matematicas entre todas as variaveis e parametros declarados no sistema.

A plataforma consegue solucionar um modelo que apresente um grau de liberdade igual
a zero, o que significa que a diferenca entre a quantidade de equacOes e a quantidade de
variaveis deve ser zero. Para cada unidade de varidvel a mais que a quantidade de equacdes,
conta-se 1 grau de liberdade. O numero de graus de liberdade pode ser reduzido através de
especificacbes, normalmente sdo especificadas as entradas do processo, mas pode-se também
especificar alguma variavel conhecida.

Em modelos dindmicos, além do nimero de graus de liberdade existe 0 nimero de graus
de liberdade dinamicos, os quais sdo 0 numero de estados independentes do processo. Na
maioria dos casos 0 numero de graus de liberdade dindmicos é igual ao nimero de equacbes
diferenciais. Para iniciar uma simulagéo dindmica, devem ser fornecidas condiges iniciais em
um numero igual ao de graus de liberdade dindmicos. Esses valores iniciais permitirdo que o0s
valores das variaveis diferenciais se convirjam para a solucdo do sistema.

Para a realizacdo do modelo e implantacdo no sistema, é importante que se sigam 0s
seguintes passos, segundo Secchi e Biscaia Jr (2009):

a) descrigé@o do processo e definicdo do problema;

b) teoria e aplicacdo das leis fundamentais;

c) hipoteses e consideracdes simplificadoras;

d) equacionamento;

e) andlise de Consisténcia,;

f) solucéo desejada;

g) matematica e computacao;

h) solucéo e validacéo.

Dentre estes passos, a definicdo dos limites do modelo e de consideracfes
simplificadoras facilitara ao programa chegar a resolucao, como defini¢cdes do tipo de reator,
se 0 meio € isotérmico, se 0 volume é constante, etc.

Ao solicitar ao programa que este solucione um modelo formado por equagbes que
foram inseridas pelo usuério, este realiza inicialmente a analise de consisténcia das equagdes e
componentes inseridos, fazendo a verificagdo dos graus de liberdade estaticos e dinamicos,
verificagdo de unidades, entre outras inconsisténcias que possam existir no modelo. Se houver

alguma inconsisténcia encontrada, o programa alerta e informa o que foi encontrado de
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inconsisténcia; se 0 modelo inserido estiver de acordo com as demandas, o programa liberaré
a0 usuério os resultados para as variaveis inseridas desejadas.

Para fazer com que o programa execute 0 modelo proposto adequadamente, € muito
importante que os valores iniciais das variaveis dinamicas sejam bem selecionados e
estudados, pois o programa tem um valor limite de tentativas a partir do valor inicial para
solugéo do sistema de equacgdes e com um valor muito longe do real pode fazer com que o
programa necessite de mais tentativas do que lhe é permitido para solucionar ou, até mesmo,
levar a divergéncia do resultado.

Finalmente, se o programa conseguir executar o modelo e apresentar que foi
solucionado com sucesso, 0 programa demonstrara os valores das variaveis dindmicas ao
longo do tempo de reacdo determinado pelo usuario através de graficos. Os diferentes valores
das variaveis dentro do intervalo de tempo determinado pelo usuario podem ser repassados

para o formato numérico para um melhor uso dos dados conseguidos pela plataforma.
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4 METODOLOGIA

O presente estudo foi embasado no “Anaerobic Digestion Model No.1” (ADMI)
desenvolvido originalmente para um reator de mistura completa por Batstone et al. (2002), a
fim de desenvolver o modelo cinético para um reator de leito fixo no processo de
acidogénese visando a producéo de hidrogénio.

A primeira fase do desenvolvimento deste trabalho teve como objetivo o estudo do
modelo ADM1 e das suas aplicagdes por diversos pesquisadores, verificando a relagdo entre
as suas variaveis e a implicacdo dos valores de cada constante utilizada no modelo para um
reator operado em batelada.

O escopo deste trabalho atende, dentro do processo geral da digestdo anaerdbia, a etapa
de acidogénese consumindo principalmente aclcares produzindo acetato, propionato, butirato
e hidrogénio. Dentro desta etapa, de acordo com o ADML1, ha processos bioquimicos e fisico-
quimicos que devem ser modelados matematicamente para conseguir uma previsao com
relagdo a cinética dessas reagdes.

A etapa de entendimento e aplicagio do modelo na plataforma de simulacéo,
denominada Etapa 1 do presente estudo, foi realizada tendo como base o trabalho realizado
por Gadhamshetty et al. (2010), o qual comparou o modelo baseado no ADM1 com o modelo
cinético de crescimento microbiano proposto por Gompertz, com o objetivo de representar a
producdo de hidrogénio, e &cidos volateis de cadeia curta a partir de sacarose. Como o estudo
supracitado realizou os experimentos em reatores operados em bateladas, este permitiu uma
maior facilidade para a modelacdo e, por consequéncia, um maior entendimento dos
parametros que mais afetam o processo. O modelo em batelada baseado no ADML1 foi
avaliado utilizando os dados do artigo como premissa.

Apos o entendimento do modelo e da sua aplicacdo na plataforma de simulagdo com
sucesso, foi realizada a modelacgéo utilizando o balango para um reator CSTR e realizando as
adaptacOes necessérias para caracterizagdo do leito fixo, a qual possui uma estrutura mais
complexa. Essa estrutura foi utilizada para modelar os dados da tese de Ferraz Junior (2013),
Etapa 2, que realizou a pesquisa em um reator de fluxo continuo com leito fixo empacotado,
tratando vinhaca visando a produgéo de hidrogénio em sua fase acidogénica.

Finalmente, o0 modelo adaptado do ADML1 foi avaliado utilizando como referéncia os

dados experimentais obtidos por Ferraz Junior (2013).
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Na Figura 6 é apresentado o fluxograma das etapas da metodologia utilizada no estudo
do reator acidogénico:

Estudo e entendimento do ADML e sele¢éo das
etapas importantes para a modelacdo da fase
acidoaénica

v

A 4

Estudo de modelo e realizacdo de adaptacdes
para um modelo em batelada, mais simples,
baseado no ADM1

v

Implantacdo do modelo no EMSO avaliagédo
dos resultados com os dados experimentais
existentes e parametros definidos pelo autor do
experimento

Figura 6 - Fluxograma da metodologia aplicada ao estudo do reator acidogénico utilizando o0 ADML.

Fonte: Da autora.

Avaliagédo negativa

Avaliagéo positiva

¢ ]

Estudo de modelo e realizacdo de adaptagdes
necessarias para um modelo mais complexo de
um reator continuo de leito fixo baseado no
ADML1, originalmente com balango de massa
paraum CSTR

v

Implantacdo do modelo no EMSO e avaliagdo
dos resultados com dados experimentais
existentes e parametros definidos pelo autor do
experimento

v

Avaliacdo final do modelo adaptado do ADM1
para um reator de fluxo continuo com leito fixo
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4.1 Modelagem da fase acidogénica da biodigestdo anaerobia

O presente estudo considera somente a etapa de acidogénese de todo o processo da
biodigestao anaerdbia, dessa forma, algumas equacées dos balangos apresentados pelo ADM1
ndo serdo inclusos na nossa modelagem.

A fase extracelular de desintegracdo e hidrélise ndo é considerada no nosso modelo,
dessa forma, definiu-se que ndo seria contabilizada a concentragcdo de particulados uma vez
que a sua inserc¢ao no sistema ndo acrescentaria para o objetivo final do estudo. Assim como a
biomassa que realiza a desintegracao e hidrolise também nao foi considerada.

O substrato de interesse é a vinhaca, portanto, considerou-se que o substrato prevalente
seria a glicose ou sacarose, as quais seguem a Vvia acidogénica, e considerou-se 0s seguintes
produtos finais: propionato, acetato, butirato e hidrogénio.

Outra importante informacgéo para entendimento da diferenca entre 0 modelo ADM1
completo e este modelo, é que, como é adotada apenas a etapa da acidogénese, 0 modelo nao
engloba o consumo dos produtos citados acima, circunstancia que ocorre nos processos da
acetogénese e metanogénese. Sendo assim, todos os parametros e equacOes de reacOes da
acetogénese e metanogénese também foram desconsiderados.

4.2 Etapa 1 — Estudo do modelo ADM1 para um reator em batelada

Nesta etapa foi realizada a modelagem da fase acidogénica na biodigestdo anaerobia
visando a producdo de hidrogénio em um reator em batelada. Essa modelagem utilizou o
ADM1 como base, realizando pequenas alteragdes simplificadoras e alterando o balanco de
massa para um reator em batelada, visto que o modelo ADML é aplicado para reatores CSTR.

A modelagem do reator em batelada fez parte deste estudo como etapa de aprendizado,
com o intuito de entender o Anaerobic Digestion Model N°1, compreender o funcionamento
da plataforma de simulacdo EMSO, bem como a implementacdo de um modelo dentro do
software para que ele apresente a simulacdo e também validar os dados a partir dos dados
apresentados na simulagéo.

O estudo foi realizado com os dados do artigo publicado por Gadhamshetty et al.

(2010), no qual os autores estudaram a aplicacdo do modelo ADM1 em compara¢do com 0
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modelo de Gompertz, para a producéo de hidrogénio. O presente estudo focou na avaliagdo do
modelo ADM1 mantendo os trabalhos dentro do escopo.

Gadhamshetty et al. (2010), operou oito reatores em diferentes situacdes variando
condicdes de pressdo, temperatura, tipo e concentracdo de substratos, fonte do inoculo e
mistura do reator. Para o estudo desta dissertacdo, foi escolhido o reator denominado IPR22,
em que o sistema ndo possuia tamponamento, pois dessa forma conseguimos realizar a
modelagem livre do pH e com agitacdo, visando manter a condicdo de reator em batelada
(BSTR). Além dessas condicdes, os autores utilizaram os dados experimentais deste reator
especifico para a calibracdo dos parametros do modelo.

O reator com volume de 175mL foi alimentado com sacarose a 10g DQO.L™ e foi
mantido a temperatura de 22°C, com liberacdo intermitente da pressdo no headspace (area
ocupada por gases no reator) e inoculo tratado em calor.

A modelagem de um reator batelada foi realizada, primeiramente, para ser possivel
trabalhar com um modelo mais simples no balanco geral (sem entrada e saida), utilizando as
equac0es de reacdes bioquimicas e fisico-quimicas do Modelo da Digestdo Anaerdbia N°1.

E importante citar que para esta fase, ndo foram consideradas as concentracdes de
carbono inorgénico geral. N&do foram calculadas as transferéncias dos gases entre 0s meios
liquido e gasoso e pH foi calculado diretamente pela concentragdo de H* de acordo com o
equilibrio do pares idnicos no meio liquido. Isto porque, no préprio artigo utilizado como
referéncia, o autor também ndo modelou estes pontos, portanto, preferiu-se manter o padréo
da modelacdo visando ndo alterar muito as relacdes estabelecidas pelo modelo do artigo.

Para caracterizar as diferentes fases desse processo consideradas nesta primeira etapa, as
equacOes de modelagem serdo dividas conforme a seguir:

e Modelagem cinética do reator em batelada

e Modelagem cinética das reagdes bioquimicas do consumo do substrato para produgdo
de biomassa e o0s produtos considerados supracitados;

e Modelagem cinética das reaces fisico-quimicas de equilibrio quimico na fase liquida;

e Conversao das unidades de concentracdo utilizadas no ADM1.

4.2.1 Modelagem do balango de massa para o reator em batelada
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O balango geral de massa de todo reator é regido pela formula geral apresentada na
Equacdo 14, supracitada. Como o reator em questdo € um reator ndo continuo, ndo existe
entrada ou saida no reator. Desta forma a denotacao cinética se apresenta conforme a Equacgéo

23, a sequir:

= +n; (23)

Portanto, a concentracdo do composto em interesse no tempo (t) é relativa apenas a

velocidade de reacdo para a sua producdo (+r;) ou consumo (-r;).

4.2.2 Modelagem cinética das reacfes bioquimicas de consumo de substrato, producdo de

biomassa e compostos da acidogénese para reator em batelada

Conforme citado anteriormente, para a modelagem foram considerados os seguintes
produtos da acidogénese consumindo glicose: propionato, butirato, acetato e hidrogénio.

Para modelagem do consumo de substrato e producdo dos componentes acima citados
da fase acidogénica, considerou-se unicamente a inibicdo por pH para as atividades
biogquimicas.

A insercdo da inibicdo por pH no sistema foi realizada através da Equacdo 7, sugerida
pelo modelo ADM1 para as reagdes acidogénicas. O fator de IyHo foi entdo multiplicado as
expressoes de consumo ou producdo, impactando diretamente no resultado. Da mesma forma,
conforme orientagédo do estudo do modelo ADM1 foram adotados os valores de pHy. e pHLL
de 5,5 e 4, respectivamente, que conforme o estudo, podem ser adotados para as reacdes
acidogénicas e acetogénicas.

Dessa forma a equacdo geral para o consumo dinamico do substrato se apresenta da

seguinte forma:

dSSu — k Ssu
dt MSU K g cu+Ssu

Xsu-Ipno (24)

Em que:
Xsu € a concentracdo de biomassa da fase acidogénica consumidora do substrato (Kg
DQO.m™;
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A biomassa consumidora do substrato na fase acidogénica, é a biomassa produtora dos
compostos de interesse nessa fase da digestdo anaerdbia, portanto, essa variavel sera utilizada
para todas as reacdes bioquimicas do modelo proposto.

Para a produgdo de biomassa pelo consumo do substrato, sdo realizadas apenas
algumas adaptacOes necessarias na estrutura da equacao supracitada, de forma a conduzir que
0 substrato consumido forme a biomassa de acordo com a conversdo Yyg, € foi inserida a
equacdo da taxa de mortalidade celular proposta pelo ADM1. No caso do presente estudo o
valor utilizado para Ys, foi de 0.1 Kg DQO. Kg DQO™, valor adotado por Gadhamshetty et
al. (2010). Segue a equacéo geral (Equacao 26) para crescimento da biomassa proposta:

ax dSsu
at = Yx,su- (7) — kgec- Xsy (25)

Nesta etapa é inserida a diferenca de biomassa inativa pelo ultimo termo da equacgao,
onde k. é a constante de mortalidade celular. O valor adotado é de 0,02 d™*, de acordo com o
valor proposto no ADML1.

As equacOes para producdo do butirato, propionato, acetato e hidrogénio seguem o
modelo da Equacdo 26, modelo utilizado por Gadhamshetty et al. (2010), baseado nas
equacdes apresentadas no ADM1, porém utilizadas no balan¢o para o reator em batelada.
Foram adotados os mesmos valores dos fatores de conversdo utilizados no artigo de
Gadhamshetty et al. (2010) que foram conseguidos através de dados experimentais, como
seguem: facsu = 0,11, foysu = 0,54, forou = 0,03 € frosu = 0,19. Abaixo segue o exemplo para o

butirato:

das S
—2 = 1- Yx,su)-fbu,su- k $-Xsu-IpH0 (26)

m,bu: KsputShu
Nesta primeira etapa ndo foi considerado, assim como no artigo de Gadhamshetty et

al. (2010), a troca de gases entre 0s meios liquidos e gasosos para o hidrogénio.

4.2.3 Modelagem cinética das reacgdes fisico-quimicas de equilibrio quimico para reator em

batelada
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Para o equilibrio quimico da primeira parte deste trabalho ndo foi considerada a
concentracdo de carbono inorganico e dissolvido.

As equacbes que modelam o equilibrio quimico seguem a consideracdo do ADM1
onde a concentracdo dos componentes deionizados e ionizados devem desconsiderar aqueles
componentes que vivem no equilibrio dindmico. Devido a essa consideragdo temos, como

exemplo para o acetato, a equacédo abaixo:

SH+ . SAc—

Ka,AC - (27)

Sac - fDQOac

Em que:

Kaac é a constante de equilibrio quimico do par Ac- e HAc.

As equacdes de equilibrio quimico entre os pares j& mencionados na descricdo do
ADM1 seguem todas o mesmo modelo acima. Como o balanco do reator é mais simples, ndo
foram inseridos outros componentes para o balanco do equilibrio quimico, conforme a
equacdo proposta pelo ADM1, visto que o balanco realizado atendeu ao balanco para a
primeira etapa do trabalho.

Os valores utilizados para as constantes K, ac, Kapgue Kapr foram utilizados de acordo
com o proposto em ADM1, 1,74.10°; 1,5.10° e 1,32.10° Kmol.m, respectivamente.

Com a relacdo das equacbes das concentracbes dos pares anibnicos dos produtos
estudados, é possivel verificar o equilibrio em todo o meio, o qual foi obtido através da
adaptacdo da Equacédo 11:

Sac— _ SPTD— _ Shu— (28)

Sy, =S8 — _
H+ cat+ fpgoac  fpoopro  fpgobu

Conseguindo assim calcular a concentragdo de H* (Sy.) e obtendo assim o pH através
da equacéo a sequir:
pH = —log(Su+) (29)

O equilibrio quimico influenciard diretamente nas reacdes bioquimicas por meio da

inibicdo pelo pH que varia de acordo com a concentragdo do cation hidrogenidnico.
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4.2.4 Conversdo das unidades de concentracdo utilizadas no ADM1

No modelo ADM1, todas as concentracGes dos compostos que podem ser oxidados sao
reconhecidas pela unidade de Kg de DQO.m™. Essa adogdo se deve & necessidade de
considerar dentro dos célculos do modelo apenas o contetdo oxidavel da matéria, fazendo
diferenca entre o substrato e o inerte. Dessa forma, os erros s&o minimizados quanto as
concentracbes e conversdes resultantes dos componentes consumidos nos processos. No
entanto, em alguns momentos a utilizacdo dessa unidade pode dificultar quando ha a
necessidade de fazer alguma relagdo com compostos ndo oxidaveis. Para tanto, foi necessario
realizar o balan¢o de massa da oxidacéo de cada um dos compostos considerados no processo,
a fim de obter a relacdo com a outra unidade de concentracdo utilizada no modelo, Kmol.m™,

Para realizar essa relacdo entre as unidades foi necessario calcular a demanda quimica
de oxigénio para oxidar o composto de interesse. Segue as equacfes quimicas para calculo da

Demanda Quimica de Oxigénio necessaria para 0s compostos:
2H, + 10, 2 2H,0 (30)
Podemos dizer entdo que para a oxidacdo de 1 mol de hidrogénio é necessario 1 &tomo
de oxigénio. Como a massa atbmica do oxigénio é de 16 gramas, concluimos que a demanda
quimica para oxidacdo de 1 mol de hidrogénio é de 16 gramas de oxigénio ou 16g de DQO.
Dessa forma, passando para a base quilo, o fator de conversdo fpgo 2, € 16 Kg DQO/Kmol

H,. O mesmo célculo foi realizado para todos os compostos oxidaveis considerados no

estudo. Segue abaixo os calculos para o propionato, butirato e acetato respectivamente:
CH3CH,COOH + 3,50, - 3CO; + 3H,0 (31)

70 x 169/un. atdbmica = 112g; logo fpgopro = 112Kg DQO/Kmol de propionato
CH3CH2CH2COOH + 50, - 4CO; + 4H,0 (32)

100 x 16g/un. atdmica = 160g; logo fogo,nu = 160Kg DQO/Kmol de butirato
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CH3COOH + 20, > 2CO, + 2H,0 (33)

40 x 16g/un. atdmica = 64g; 1090 fpgo ac = 64Kg DQO/Kmol de acetato

4.2.5 Avaliacdo da etapa |

Ap0s a insercdo do modelo na plataforma de simulagdo, houve o processo de avaliagao
do modelo utilizado. Optou-se por avaliar os valores obtidos através do simulador em
comparacdo com os dados experimentais obtidos por Gadhamshetty et al. (2010), através de
um coeficiente de determinacdo (r2). Para tanto, foi necessario realizar a linearizacdo dos
dados, a qual foi obtida pela correlacdo entre os eixos X e Y, utilizando como dados para o
eixo Y os valores experimentais para determinados intervalos de tempo, e para o eixo X 0s
valores obtidos pelo modelo, no mesmo intervalo de tempo determinado. Assim, foi possivel
verificar o quanto os dados experimentais correlacionados com os dados do modelo se
dispersaram da igualdade, ou seja, se distanciaram da linha de equivaléncia entre X e Y, a
qual representa que Y/X=1, divisoria do plano formado por X e Y no angulo de 45°. Dessa
forma, foi possivel calcular o r2, entre a linha de equivaléncia entre X e Y e 0s pontos obtidos.

Conforme anteriormente explanado, o artigo em estudo nédo realizou a modelacao do
equilibrio quimico no meio liquido e, de acordo com as referéncias bibliograficas, esta fase do
modelo tem muita influéncia em todas as outras etapas do modelo. Dessa forma, estabeleceu-
se que um coeficiente de determinagdo (r?) acima de 95% seria um resultado positivo e
suficiente, garantindo que houve um bom entendimento do processo, permitindo passar para a

segunda e final etapa do trabalho.

4.3 Etapa 2 — Modelacéo de reator de fluxo continuo com leito fixo com base no modelo
ADM1

A etapa 2 foi a fase de aplicagdo do aprendizado na Etapa 1. Apos o entendimento do
modelo ADM1, da dindmica de uso da plataforma de simulagéo e avaliacdo dos resultados, o

estudo destinou-se para a fase de execucdo do proposto pelo objetivo principal, da adaptacédo
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do modelo ADM1 para a producgéo de hidrogénio por meio da vinhaga como substrato em um
reator com leito fixo, utilizando os dados experimentais obtidos da tese de Ferraz Janior
(2013).

Ferraz Janior (2013) realizou o estudo do tratamento vinhacga visando a producéo de
dois combustiveis o hidrogénio e o metano, utilizando reatores separados, um reator
acidogénico e outro reator metanogénico. Como o presente estudo tem como escopo a
producdo de hidrogénio pela fase acidogénica foram utilizados os dados apenas do primeiro
reator citado.

A tese foi realizada com o estudo de reatores com alimentacéo continua em diferentes
arranjos e regimes para a verificacdo da melhor situacdo para a producdo de hidrogénio. O
autor avaliou inicialmente a producdo do hidrogénio para diferentes suportes em reator com
leito empacotado (APBR) operados em condi¢do mesofilica (25°C). Foi verificado que os
leitos compostos por argila expandida e polietileno de baixa densidade apresentaram produgéo
volumétrica de hidrogénio cerca de 10 vezes maior que a producdo para os leitos com
particulas de carvdo vegetal e ceramica porosa. Para a fase seguinte Ferraz Janior (2013)
optou pelo leito de polietileno de baixa densidade, visto que ha na literatura muitos estudos
sobre o rebaixamento do leito e entupimento das saidas dos reatores com o uso do leito de
argila expandida. Dessa forma, o reator com leito de polietileno foi estudado em condig¢Ges
meso e termofilicas e, adicionalmente, foi realizada a variacdo da Carga Organica
Volumétrica aplicada (COVa). Verificou-se producdo continua nos reatores termofilicos, 0s
quais foram operados com variacdo de tempo de detencdo hidraulica e COVa. Os dados
experimentais com melhor resultado na segunda etapa de trabalho de Ferraz Junior (2013)
foram obtidos para o reator operado com 12 horas de TDH e COVa 72,4KgDQO.m>.d™*. A
condicdo 6tima foi obtida através da aproximacdo da curva polinomial com COVa de 84,2Kg
DQO.m™>.d™ e tempo de detencéo hidraulica (TDH) de 10h. As condicdes de 6tima operacao
resultaram em uma producdo volumétrica de hidrogénio (PVH) de 575,3mL H,L™*.d™ e
rendimento de hidrogénio de 1,4mol H,.mol™. Por Gltimo, as condicdes de 6tima operagdo,
foram impostas para operagéo do reator APBR, resultando em aumento de 18,2% e 14,2% da
producédo de hidrogénio. Os valores obtidos experimentalmente que foram utilizados neste
estudo foram obtidos atraves da operacdo do reator com um TDH de 12 horas, denominado
RT12, na segunda etapa da tese de Ferraz Junior (2013), que apdés 30 dias de reacdo
apresentou os melhores resultados para a producao de hidrogénio.

Foi verificado no estudo que o aumento da temperatura, ou o arranjo termofilico,

apresentou melhores condicdes para a producdo de hidrogénio, em acordo com referéncias
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bibliograficas, visto que 0 aumento da temperatura pode direcionar as vias metabdlicas para a
producéo de hidrogénio segundo Shin, Youn e Kim et al. (2004) e Kim e Kim (2012). Essa é
uma informacdo de grande importancia, visto que a modelagem realizada nesse estudo
selecionou somente a acidogénese como processo bioquimico, pois torna os dados mais reais
e aplicaveis ao modelo, visto que a via metabdlica ndo se diverge.

Dessa forma, foi modelado um reator considerando o processo da acidogénese apenas,
portanto, conforme citado anteriormente, ndo foram considerados o consumo dos compostos
organicos volateis ou do hidrogénio.

Os grupos de microrganismos produtores de hidrogénio predominantes no estudo foram
Clostridiales, Lactobacillales e Burkhoderiales, sendo que todos os reatores receberam o
mesmo indculo.

O reator de escala piloto possui volume util de 2,5L considerando a zona do leito do
reator, onde as reacgdes estdo em plena atividade. O reator foi alimentado com uma vazdo de
vinhaca de 4,6L.d™. A vinhaga foi coletada de uma industria sucroalcooleira e este residuo foi
amostrado mensalmente para a realizacdo das diferentes situacGes de biodigestdo do estudo

por Ferraz Janior (2013). Segue a Tabela 5 com a caracterizacdo da vinhaca:

Tabela 5 - Composi¢do da vinhaca utilizada como substrato das rea¢fes acidogénicas.

Parametros Umidades Valores
Carboidratos totais 2 B 1.1%09°
I-)(\)(-, y Felerada (3 am) < I— Qs 352 £2:6¢
DOO® s gL’ 0, 104=5°
DQO " sopivet (0.4% um 2L" O, 258 £4.5°
DBO:’ gL' O, 16.7=1.1°
coT’ K S 228=3.1°
Relacio DBOyDQO fiusds (3 - 0.5

NTK® gL'N 0.7= 002"
N. Amomiacal® g L N-NH, 0.05 £0.02°
Fosforo” g L P-PO, p? 0.16 £0.08
Sulfato g 'S0~ 1.4+0.3"

Fonte: Ferraz Junior (2013).

Para explicitar os passos para modelacdo deste reator na segunda etapa do trabalho, as
equacgOes de modelagem serdo dividas conforme a seguir:
e Balanco de massa para um reator de mistura perfeita (CSTR);
e Modelagem cinética das reac¢des bioguimicas do consumo do substrato para produgéo
de biomassa e 0s produtos supracitados;
e Modelagem cinética das reages fisico-quimicas de equilibrio quimico na fase liquida;

e Balanco do carbono inorganico;
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e Modelagem da vazéo de biogas e concentracdes de hidrogénio e gas carbonico.

4.3.1 Balanco de massa para um reator continuo de mistura perfeita (CSTR)

O reator de mistura completa € um reator com fluxo continuo, o qual, em sua teoria
ideal como visto na reviséo bibliogréfica, apresenta mistura perfeita.

Da mesma forma, a equacdo geral para o balango de massa é Equacdo 14. Para o reator
de mistura completa, todos os itens da equacdo de balanco devem ser considerados, uma vez
gue ha fluxo com entrada e saida de massa, ha a reacdo de producdo/consumo do composto
em questdo e, portanto, pode haver acimulo de composto dentro do reator.

O balanco do reator CSTR sera utilizado, mesmo o reator experimental ser um reator de
fluxo continuo com leito fixo, visto que ele é aplicavel para o efluente e para 0s componentes
que estdo dissolvidos no meio liquido, pois podemos considerar que o fluxo é continuo, ndo
ha retencdo, e que acontece a mistura no meio. Enquanto que para a biomassa que fica
aderida, serd necessario realizar algumas adaptac6es ao balango, as quais serdo mostradas na
modelagem das reac¢des bioquimicas.

Quando se adota a denotacdo cinética para um composto i, a equacdo se desdobra da

seguinte forma:

a(s; 1
o =2 (Si = S) £ (34)

Adaptando o modelo:

V.d(Sl- 74
o =SS £ V.m (35)

Sendo,

Q=" (36)

Podemos adotar:
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d Si
V.% =Q(Sp—S) V.1, (37)

Em que:

Si € a concentracdo do composto i de interesse (Kg DQO/m3 ou Kmol/m3);

té o tempo (h™);

Sio € a concentracdo inicial do composto i de interesse no t=0 (Kg DQO/m3 ou
Kmol/m?3);

76 o tempo de detencéo hidraulica (TDH) (h™);

ri é a velocidade de reacéo (Kg DQO ou Kmol.m=.h™);

V é o volume do reator sem considerar o headspace (m3);

Q é a vazdo do volumétrica na entrada e na saida do reator (m3.h™).

4.3.2 Modelagem cinética das reac6es de consumo de substrato para producéo de biomassa e

compostos da acidogénese para o balanco adaptado para reator de leito fixo

Para a modelagem nesta segunda etapa, foi considerado como produto da acidogénese
consumindo glicose, além dos produtos ja citados: propionato, butirato, acetato e hidrogénio,
0 etanol, visto que sua producéo foi verificada por Ferraz Junior (2013).

E importante ressaltar que a variagdo do modelo do reator batelada para o reator CSTR
se aplica somente para o balango de massa, as velocidades das reacdes (r;) ndo apresentam
interferéncia com relacdo a operacéo e regime do reator.

A inibicdo considerada nas reacdes bioquimicas para a fase acidogénica foi a inibicdo
pelo pH. As formulas utilizadas pelo ADM1 foram descartadas, visto que nas duas opcdes
sugeridas é necessario utilizar a funcdo log para célculo direto do pH, o que estava fazendo
com os resultados do sistema de equac@es divergissem em alguns momentos, dificultando a
simulacédo do modelo.

Assim, foi utilizada a fungdo da inibicdo de Hill adaptada para a concentracdo ions
hidrogénio, sugerida por Rosén e Jeppsson (2006). As equacOes sugeridas para célculo da

inibicdo por pH seguem:

K n
Ipnn = 5 —= (38)

- SH+n+ KpHn

Sendo:
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pHLL+pHUL

Em que:

lorn € a inibicdo por pH pela funcéo de Hill (adimensional);

Kpn € a constante de relagéo entre pHy. e pHui;

Os valores utilizados para pH__ e pHy. foram sugeridos por Batstone et al. (2002) para
a fase acidogénica em meio termofilico, os quais sdo 4,0 e 5,5, respectivamente. O valor de n
é sugerido por Rosén e Jeppsson (2006) para a utilizagdo da concentragdo de H* na funcéo de
Hill e ndo pelo uso do valor do pH. Como o presente estudo adotou a fungédo para a utilizacdo
da concentragdo de H”, o valor sugerido que é de n=3 foi adotado.

Dessa forma a equacéo geral para o consumo dindmico do substrato em reator CSTR

se apresenta da seguinte forma:

dSsy

V. =
dt

SS'U,
Q.Sguo— Q.S — V. k —— Xsu-Loun (40)

m,su-
KssutSsu

O valor de kms, é sugerido pelo ADM1 com o valor de 0,5KgDQO.m?, o qual foi
adotado. O valor de Ksg, foi afinado para a determinagéo dos resultados esperados do modelo.
Importante salientar que os valores de Kmsu, Kssu, IpHn, Xsu € Yxsu S€rdo 0s mesmos para todos
0s produtos da acidogénese, inclusive a biomassa, uma vez que a producdo depende
diretamente do consumo do substrato, havendo apenas o direcionamento dessa DQO
consumida pelos fatores de conversdo de cada um dos produtos.

Para a producdo de biomassa pelo consumo do substrato, foi considerado o coeficiente
de conversdo (Yysy) igual a 0,013, valor calculado por meio dos valores de Solidos Suspensos
Volateis aderido e de alimentacdo, e vazdo de DQO de entrada, dados verificados
experimentalmente por Ferraz Janior (2013). Segue abaixo a equacdo da concentragcdo da

biomassa para um reator CSTR:

dx Seu
V.2 = Q. Xo = Q- Xeu + V. Yo u Ko w2 Xeui- Tptin — Katec- Xsu-V (41)

m,su-
KssutSsu
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Nesta etapa, € inserida a diferenca de biomassa inativa pelo Gltimo termo da equacéo,
em que ke é a constante de mortalidade celular, o valor adotado foi de 0,00083h™, de acordo
com os dados sugeridos de Batstone et al. (2002) para a acidogénese.

O balanco para o CSTR considera que o TDH é o mesmo TDC (Tempo de detencao
celular), visto que, para este tipo de reator, a biomassa esta presente no volume liquido, sem
adesdo, portanto, o tempo de permanéncia da biomassa € o mesmo do efluente. O leito fixo
tem vantagem por apresentar o TDC>>TDH, permitindo uma melhor manutencdo da
biomassa ativa. Portanto, para conseguir realizar o balanco para a biomassa foi necessario
inserir um coeficiente que representa a perda de biomassa na vazao para o reator de leito fixo.
No presente estudo foi adotado que a perda de biomassa com a vazdo do efluente pode ser
desconsiderada, visto que a perda de biomassa por mortalidade celular geralmente engloba as
células perdidas para o meio liquido, por perderem a aderéncia ao leito fixo. Portanto a

equacéo utilizada para o modelo, adaptada da Equacéo 42, segue abaixo:

ax Ssu
V2= Q. Xo+ V. Yo (K s >Xsu.Ith — kgoe-Xsu-V

- m,su- "
t KS,su+Ssu

(42)

O valor de X, que representa a entrada de biomassa no sistema € considerado nulo,
pois ndo ha entrada de biomassa com o efluente do reator. O valor inicial adotado para X, foi
considerado igual a 34g DQO.m™, calculado pelos dados de SSV aderido, apés a inoculagéo
do reator. Portanto, a concentracdo de X, parte de 34g DQO.m™ e aumenta ou diminui ao
longo do tempo de acordo com a equacédo proposta acima.

As equacdes padrdo para calculo da concentracdo dindmica dos produtos butirato,

propionato, acetato, etanol e hidrogénio, seguem abaixo, com o exemplo para o butirato (Sp,):

dSpu _

Shu
V-? - Q-SbuO - Q-Sbu +V. (1 - Yx,su)-fbu,su- km,bu-#-xsu-Ith (43)

butSbu

Os fatores de conversdo fusu (acetato), fousu (butirato), fesyu (etanol) e forosu
(propionato) foram calculados através dos valores das concentracbes médias obtidas dos
produtos intermediarios, também proporcionados pelo estudo experimental de Ferraz Janior
(2013) resultando nos os valores 0,1462; 0,1831; 0,0504 e 0,1611, respectivamente. Para o
calculo do fator de conversdo de hidrogénio, foi verificada a afinacdo paramétrica para a

producéo de H,, resultando no valor de 0,05 para fy su.
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4.3.3 Modelagem cinética das reacdes fisico-quimicas de equilibrio quimico para o balanco

adaptado para reator de leito fixo

As equacdes que modelam o equilibrio quimico seguem as consideracdes do ADML.
Para obtencdo da concentracdo de cada composto: acido butirico, &cido acético e acido

propionico, foi utilizada a equacdo modelo abaixo, segue exemplo para o acetato anionico:

dSgc—
“ar . Rapb: (Sac-—- (Ka,ac + SH+) — Ka,ac-Sac) (44)

Os valores das constantes de equilibrio, Kaac, Kapu € Kapr, foram os mesmos utilizados
no ADM1: conforme ja apresentado para o balanco do reator em batelada.

Batstone et al. (2002) fazem uma consideracdo importante, de que 0s compostos em
equilibrio quimico dindmico devem ser reduzidos do valor total do composto,

desconsiderando os componentes dissociados. Segue exemplo do &cido acético:

Kqqe = Sac—- SH+ (45)

SHac - Sac—

Reorganizando os fatores para que o fator de interesse seja isolado:

Passo 1: Sac—- Kaac — Shac - Kaac = Sac—- Su+

(46)
Passo 2: Kaac- Shac = Sac— - Su+ + Kaac - Sac-

(47)
Passo 3: Kaac- Svac = Sac— - (Su+ + Kaac)

(48)
Equacao final: Sac—+ Su+ Y Kaae) — Kaac- Shac =0

(49)
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A equacdo final representa exatamente o Ultimo termo da Equacdo 44, o qual estd
multiplicado por K, , esta constante utilizada também no ADML1, tem a funcéo de caracterizar
as instantaneidade das reagdes de equilibrio quimico. Portanto, o valor a ser adotado deve ser
um valor alto o bastante para que aumente a velocidade da reacdo. Para K, no modelo
adaptado foi adotado o valor de 1.10" conforme ordem de grandeza sugerida no ADM1.

Para calculo do HCOg', também foi utilizada a Equacao 44, porém, sua composicdo é

demonstrada pela Equacéo 50, abaixo:

dSHco3-
8= = —Kap- (Sucos- - (Kacoz + Su+) = Kacoz-Sci) (50)

Em que:
SHcos. € a concentragdo de HCO3®

Sci € a concentracao de carbono inorganico dissolvido no meio liquido.

O valor adotado de K, ¢,2 foi 0 mesmo proposto pelo ADM1, 4,94.107,

A concentragdo de H* (Sp.) foi calculada por meio das equagbes 11 e 13. Os valores
para Scst € San também foram adotados conforme € proposto pelo ADM1, valores de 0,04 e
0,02, respectivamente.

O valor de K, =1.10"** para a constante de equilibrio da 4gua utilizado, foi aproximado
do valor apresentado no modelo ADML. Visto ser um valor muito pequeno, foi considerada

apenas a ordem de grandeza.

4.3.4 Balanco do carbono inorganico para o balanco de massa adaptado para reator de leito

fixo

A insercdo dos compostos inorganicos do carbono € de grande importancia para a
modelagem, uma vez que eles apresentaram grande influéncia no equilibrio quimico do
reator, além de alterar a relacdo de transferéncia entre os meios liquido e gasoso. Os

compostos considerados pelo ADM1 e também pelo presente estudo séo HCOjz e CO,
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dissolvido, os quais representam a concentracdo total de carbono inorgéanico (Sic) no meio

liquido no reator:

Sic = Scoza + Sucos- (51)

Para a realizagdo do calculo do carbono inorgénico total foi utilizada a equacdo proposta
pelo modelo ADM1.:

das,
V-d_fl = Q-SCIO - Q-SCI -V. (_Csu + (1 - Yx/su)- (fbu,su- Cbu + fpr,su- Cpr + fac,su- Cac) +
SS'U.
Yx,su- Cbac)- km,su-m-xsu- Ith - V. (_Cbac + Cxc)- kdec-Xsu -V. kLa,COZ- (SCOZd -
KH,COZ'R'T' SCOZg) (52)
Em que:

C, é a concentracéo de carbono inorganico (Kmol C.Kg DQO™);
Scozg € a concentragdo de CO; gasoso (Kmol C.Kg DQO™);

Cs, é a fracdo de carbono no substrato (Kmol C.Kg DQO™);

Chu € a fracdo de carbono no butirato (Kmol C.Kg DQO™);

C,r € a fracéo de carbono no propionato (Kmol C.Kg DQO™);

Cac é a fracdo de carbono no acetato (Kmol C.Kg DQO™):;

Chac é a fracdo de carbono na biomassa inativa (Kmol C.Kg DQO™);

Cyc é a fracdo de carbono na biomassa ativa (Kmol C.Kg DQO™).

Os valores utilizados das fraces das concentracdes de carbono nos compostos acima
listados foram os valores sugeridos pelo ADM1: Cg, = 0,0313; Cp, = 0,025; Cyr = 0,0268; Cyc
= 0,0313; Cpac = 0,0313 e Cy. = 0,02786.

Obtendo Sc; e Shcos- através das Equacbes 52 e 50, respectivamente, pode-se entéo
calcular a concentragdo do CO, dissolvido pela Equacdo 51. As unidades utilizadas para a
concentracdo desses compostos, uma vez que ndo sdo degradaveis, é quantidade de carbono

inorganico por volume, mais especificamente, Kmol C.m™.
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4.3.5 Modelagem da vazao de biogés e concentracdes de hidrogénio e gas carbonico para o
balanco adaptado para reator de leito fixo

As equacgbes para a modelagem dindmica da vazdo da producdo de biogéds e de
hidrogénio e gas carbbnicos sdo descritas abaixo nesta ordem:

R.T 1

Agas = ~5—p—+ Vg ((hwm- (Shza — Kinz- R T-Sgasnz)) +
(kLa- (Scozd - KH,COZ- R.T. Sgas,coz))) (53)

das .S Vii
gt 20000902 4 ) o g (Shod — Kigpze R T Sgasha)- oo (54)

gas gas
dSgas, dgas-Sgas, Vii
go50% = AT TR + kLa,coZ- (SCOZd - KH,COZ- R.T. Sgas,coz)-J (55)
dt Vgas Vgas

As Equac0es 53, 54 e 55 foram adaptadas da Equacdo 18, atraves da seguinte relacao:

Pyas = g.R.T (56)

Adaptando para o gas CO,, 0 qual a concentracao possui a unidade Kmol/ms:
Pgas,coz = Sgas,coz- R.T (57)

Adaptando para o gas hidrogénio, o qual a concentracao possui a unidade Kg DQO/m3:

Pyasnz = 2202 R.T (58)
fpgo,n2

Em que:

R é a constante universal dos gases (bar.m3.Kmol™*.K™);
T é a temperatura de operagéo (K);

n é o numero de mols do composto em interesse (Kmol);
Pam € pressdo atmosférica (bar);

PH2o € a pressdo de vapor d’agua (bar).
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Além das equagOes acima adaptadas do ADM1, foi inserida mais uma equagdo no
modelo para ser possivel avaliar os dados da vazdo de gas somente do composto H, em favor
da comparacdo com os dados de Ferraz Junior (2013), facilitando a verificacdo dos dados e

ajustes dos parametros. A Equacdo 59 a seguir, apresenta a equacgéo inserida no modelo:

RT 1

. Vliq- (KLa,hZ- PE (Shzd - KH,HZ- R.T. Sgas,hz)) (59)

ans,hz fDQo,hz J

Patm-PH20

O Vyas € 0 headspace adotado por meio dos dados da tese de Ferraz Janior igual a 0,5L.
A pressdo atmosférica e a constante universal dos gases sdo constantes com valores
determinados de 1,013bar e 0,083145bar.m3.Kmol*.K?! ¢ a pressdo de vapor d’agua foi
adotada em acordo com o0 ADM1 com valor igual a 0,06bar.

O valor adotado para Ky, foi adotado do artigo de Pauss et al. (1990), de 7,38.10™
Kmol.m™.bar?, que apresenta um estudo sobre a influéncia das constantes Ky e k., para a
transferéncia dos gases. O valor de k;, foi obtido também do estudo de Paus et al. (1990), o
qual avalia os valores k , em reatores com regimes e operacdes variadas e também para
diferentes compostos gasosos. Pauss et al. (1990) fazem uma explicacdo da fungdo do
coeficiente explicando que ele depende de duas caracteristicas diferentes para se compor,
primeiro k., que é funcdo da natureza do gas e das propriedades fisico-quimicas da fase
liquida, segundo a que representa a dependéncia das condi¢des hidrodinamicas existentes no
reator e da taxa de producdo do gas. Dessa forma, eles avaliaram o ki, para os reatores de
mistura completa, reator com manta de lodo e em reator com filtro em manta de lodo de fluxo
ascendente. Como o reator com filtro em manta de lodo se assemelha mais, em relacdo ao
regime de escoamento, ao reator estudado por Ferraz Junior (2013), reator com leito
empacotado, foram utilizados os dados estudados para o Gltimo reator citado, kKianz, € KLacoz,
com valores de 0,4 e 1,68(h™), respectivamente. Para Ky coz foi utilizado o valor de 0,0271
mol.L ™ .bar™, conforme sugerido no ADML.

Concluida esta fase preliminar, seguiu-se a fase de implantagdo das equac¢des do modelo
na plataforma EMSO verificando sua consisténcia e o seu desempenho numérico por meio de
simulacOes dos valores das variaveis em acordo com os valores obtidos experimentalmente.
Foram realizadas verificagcbes dos valores dos parametros utilizados, com a finalidade de

afinagdo paramétrica, as quais sdo discutidas no capitulo de resultados e anélises.
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Para finalizagdo do trabalho, da mesma forma que para a primeira etapa, os resultados
do modelo foram avaliados com os dados experimentais obtendo o r2 pela linearizagdo com a
correlacédo dos dados alocados para os eixos X e Y.

Da mesma forma, definiu-se que um r2 igual ou maior que 95% significa que o modelo
consegue descrever o sistema experimental para a fase acidogénica de um reator continuo

com leito fixo.
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5 RESULTADOS E DISCUSSAO

O modelo estruturado para um reator em batelada foi analisado com os dados do artigo de
Gadhamshetty et al. (2010), “Modelagem da fermentacé@o para produgdo do biohidrogénio: Modelo
baseado no ADML1 vs. Gompertz Model”. Foram analisados os dados experimentais do consumo do
substrato e da producdo de H, fornecidos pelo artigo supracitado em comparagdo com as curvas
fornecidas pelo modelo. Na Figura 7 é apresentado o grafico comparativo entre 0 consumo de
substrato previsto pelo modelo implantado no EMSO e os dados experimentais de consumo de
substrato do artigo de Gadhamshetty et al. (2010):
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Figura 7 - Gréfico com dados experimentais de consumo do substrato obtidos do artigo de Gadhamshetty et al.
(2010) comparados com os dados de consumo de substrato modelado para reator BSTR.
Fonte: Da autora.

Foi possivel verificar uma boa convergéncia dos dados com um fator de determinagdo
r2=0,9764, acima do valor esperado, conforme explicitado nos métodos de avaliagdo do
modelo. Dessa forma, pode-se considerar que 0 modelo consegue descrever o0 comportamento

do sistema para consumo do substrato.

Na primeira etapa também foi verificada a producdo de H,. Gahamshetty et. al. (2010)

apresentaram os dados de producdo acumulada do hidrogénio em (mL). Como o modelo
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inserido no EMSO utilizou como base a concentracdo em g/L, foi necesséria realizar a
conversdo dos valores para a base volumétrica para a produgdo da curva do grafico

apresentado na Figura 8, a seguir:
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Figura 8 - Grafico com os dados experimentais de producdo acumulada de hidrogénio obtidos do artigo de
Gadhamshetty et al. (2010) comparados com a produgdo acumulada de hidrogénio modelada para
reator BSTR.

Fonte: Da autora.

Para a producdo de hidrogénio, os resultados do modelo para o reator em batelada, em
comparagdo com os dados experimentais, mostraram semelhante comportamento. Foi possivel
obter um r2=0,9522, podendo ser considerado que a curva do modelo consegue descrever o
desempenho do reator nas condi¢fes em estudo.

No artigo de Gadhamshetty et al. (2010), os autores utilizaram os valores de 5,5 e 6,5
para pHy . e pHu., respectivamente, conseguindo obter melhor convergéncia entre os dados
do modelo adaptado do ADM1 e os dados experimentais. Dessa forma, os autores
aumentaram o limite da inibicdo por baixo pH, fazendo com que essa tenha uma maior
abrangéncia para as faixas de pH das reacdes. Conforme apresentado pelos mesmos autores,
em andlise sensitiva dos parametros do ADM1 ja demonstrado nesta dissertacdo na revisao
bibliogréfica, verificou-se uma grande sensibilidade do sistema para a producéo do hidrogénio
para os parametros pHy. e pHy.. Para o modelo deste trabalho, manteve-se os valores de pH, .
e pHuL do artigo de estudo, de 5,5 e 6,5, respectivamente, um pouco acima do sugerido pelo
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ADM1 que é de 4,0 e 5,5. Provavelmente foi possivel manter estes valores uma vez que para
0 modelo deste trabalho foi inserido o equilibrio quimico com influéncia direta no valor do
pH, porém, como a ideia foi de obter um modelo mais simples nesta primeira etapa, nao
foram inseridos no balanco nem o carbono, nem o nitrogénio, podendo ser o motivo da

necessidade do aumento dos limites de inibigao.

Como segunda fase da pesquisa, foi desenvolvido o modelo para um reator APBR,
adaptado de um CSTR, em acordo com o modelo ADM1. O modelo implantado na
plataforma de simulacdo EMSO foi avaliado com relacdo aos resultados experimentais da tese
de Ferraz Junior (2013), para verificacdo da capacidade do modelo descrever o
comportamento bioquimico e fisico-quimico de alguns elementos de interesse dentro do

reator.

O modelo desenvolvido demonstrou possuir alguns entraves quanto a variacdo de
parametros e aos valores iniciais a serem adotados para as varidveis, pois apresentou
divergéncia de resultados com algumas pequenas alteracdes em alguns desses termos. Essa
constatacdo foi verificada devido a plataforma EMSO possuir um limite de analises para 0s
dados, sendo que se ndo for verificada uma convergéncia das informacgdes até o limite de
rodagens do software, ndo haverd simulagdo. Por isso, h4 importancia na determinacdo de
valores iniciais coerentes permitindo que o programa consiga alcancar a convergéncia dos

resultados.

E importante relembrar que a modelagem n&o considera o material inerte e nem o
material particulado. A DQO particulada removida passou pelo processo para sua composicao
soltvel e foi, posteriormente, removida. Dessa forma, toda a DQO removida pode ser
considerada como porcdo soluvel. O valor maximo de conversdo conseguido pelo
experimento de Ferraz Junior (2013) foi de 68% da DQO afluente, com DQO remanescente
de 11,3gDQO/L e o valor minimo de conversdo foi de 11% com DQO remanescente de
31,49DQO/L. A média de conversdo foi de 35%, com DQO remanescente média de
22,8gDQO/L. Conforme os dados expostos acima e conforme a Figura 9, é possivel verificar
uma grande variacao dos valores durante o experimento o que dificulta obter um modelo, pois
¢ dificil identificar uma tendéncia para esses dados. A Figura 9 apresenta o grafico de
consumo da DQO produzido pelo modelo na plataforma EMSO em comparagdo com 0s
dados experimentais obtidos por Ferraz Janior (2013):
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Figura 9 - Gréfico do consumo modelado da DQO da vinhaca comparado com os dados obtidos
experimentalmente por Ferraz Janior (2013).
Fonte: Da autora.

O consumo da DQO degradavel do modelo chegou ao valor maximo 43%, com uma
DQO remanescente de 20,2gDQO/L. O consumo médio foi de 40%, com DQO remanescente
de 21,2gDQO/L. O modelo obteve uma tendéncia do consumo da DQO ap6s 2 horas de
reacdo, mantendo os valores entre 20 e 22gDQO/L. Conforme ja comentado, os dados
experimentais divergiram bastante de uma tendéncia, além disso os valores que foram
obtidos, através de um resultado a cada 2 duas horas, ndo permitiram uma avaliacao estatistica
dos dados em relacdo ao modelo. Dessa forma, ndo é possivel avaliar se 0 modelo consegue

ou ndo caracterizar o consumo de DQO para 0 experimento estudado.

A consideracdo realizada de ndo haver perda de biomassa pelo fluxo liquido foi um
conceito muito importante, uma vez que o reator estudado para a obtencdo dos dados
experimentais possui leito fixo. Como é de conhecimento o TDC dos reatores com biofilme é
bem maior que o seu TDH, diferentemente dos reatores com biomassa ndo aderida, como € o
caso do reator CSTR. Sem a adogdo dessa consideracdo o modelo entenderia que toda a
biomassa estaria saindo junto com a vazdo e os dados divergiriam muito dos dados

experimentais, ndo havendo praticamente consumo do substrato.
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Utilizando a consideracdo para que o TDH<<TDC, o modelo conseguiu chegar a
conversdo de DQO prdxima da média da converséo pelos dados experimentais, de 40% contra
35%, respectivamente. Porém alguns pontos de atencdo devem ser considerados, pois em caso
da avaliacdo do modelo com outros dados experimentais poderiam levar a alguma divergéncia
de resultados. Alguns pardmetros utilizados sdo indicados para microrganismos mesofilicos e
ndo para termofilicos. Como sabemos também, o modelo tem uma sensibilidade muito grande
para o equilibrio quimico, sendo que também alguns parametros utilizados sdo recomendados

para situaces mesofilicas.

Os valores das constantes de equilibrio quimico (K,i) dos compostos foram utilizados
conforme a sugestdo do ADML, para condicGes de opera¢do para microrganismos mesofilicos
e ndo foram encontrados valores de constantes de equilibrio para os pares dos &cidos
organicos volateis em temperaturas mais altas. Foi encontrado apenas o célculo para a
constante de equilibrio da agua (Ky,) para diferentes temperaturas, equacao também fornecida
pelo estudo do ADM1, porém devido a ordem de grandeza do nimero ser muito pequena, essa

alteracdo ndo apresentou mudanca consideravel nos resultados.

Batstone et al. (2002) exp6em em seu estudo a existéncia de inibicdo por auséncia de
nitrogénio inorganico. Essa hipotese foi descartada visto que a vinhaga possui grande
quantidade de compostos de nitrogénio em sua composic¢ao, possibilitando a formagdo de
compostos inorganicos da substancia citada. Por outro lado, ndo foi considerado balanco para
0 nitrogénio inorganico neste estudo, visto ndo possuirmos dados suficientes para a sua
realizacdo. Esse fator pode ter interferéncia nos dados, uma vez que o equilibrio quimico tem
grande influéncia para os valores de I, €, este por consequéncia, € de suma relevancia para 0s

resultados bioquimicos.

E possivel verificar que a alteracdo da faixa de inibicdo pelo pH influencia
significantemente para o consumo do substrato, conforme ja discutido na primeira etapa do
trabalho para o reator em batelada. No caso desta segunda etapa do trabalho, decidiu-se por
adotar outra forma de inser¢do do l,4 sem o célculo do pH e, portanto, sem a defini¢éo de
pH.. e pHyL. Porém, ainda o equilibrio quimico manteve a sua intervencédo direta nas reagdes
bioquimicas, pois o I,y é calculado e varia de acordo com a concentragdo de H*. Saravanan e
Sreekrishnan (2006) afirmam que a concentracdo dos acidos volateis ndo ionizados sao
considerados limitantes para a taxa de consumo de substrato, uma vez que estes sdo funcéo do

pH e concentragdo total de &cidos volateis.
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Como o pH tem uma grande influéncia nos resultados obtidos, sendo que no caso deste
modelo ele é calculado indiretamente pela concentracdo de H”, a sua simulagdo também é de
grande importancia para a verificacdo das condi¢cdes encontradas no reator. Segue a Figura 10

com o grafico do pH modelado comparado com os dados obtidos por Ferraz Junior (2013):
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Figura 10 - Gréfico do pH modelado comparado com os dados obtidos experimentalmente por Ferraz Jnior
(2013).
Fonte: Da autora.

O pH apresentou um resultado razoavel apesar de manter os seus valores abaixo dos
valores experimentais de pH em cerca de 9% em praticamente todo o periodo da reacdo de
acordo com os valores médios do experimento e do modelo. Mais uma vez, deve ser lembrado
que ndo foi realizado o balanco de equilibrio quimico para os compostos nitrogenados, o que
pode levar a uma tendéncia do pH diferente dos valores reais.

Para a avaliacdo da producédo de hidrogénio foi inserido no modelo o calculo da vaz&o
de gas do hidrogénio, sem parametros novos que poderiam influenciar nos resultados, apenas
para que o modelo fornecesse o resultado simulado mais facilmente, visto que Ferraz Janior

(2013) realiza a avaliacéo da producdo de H, pela vazao de hidrogénio em L.d™.

Conforme o grafico apresentado na Figura 11, a seguir, o modelo atingiu uma
producdo méxima de hidrogénio de 1,32L.d™" e uma média de producéo de 1,23. Enquanto
que os dados apresentados por Ferraz Janior (2013) atingiram uma producdo média de 1,15 e

maxima de 2,3L.d-.
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Figura 11 - Grafico da vazdo de hidrogénio modelada comparada com os dados obtidos experimentalmente por
Ferraz Janior (2013).
Fonte: Da autora.

A variacdo entre as médias dos valores experimentais e modelados é de 7%. Foi
possivel verificar uma grande variacdo dos resultados experimentais que, conforme ja
mencionado, é desfavoravel aos modelos matematicos, impossibilitando para esta fase do
trabalho avaliar se 0 modelo consegue ou ndo descrever o comportamento do reator para a

producéo de hidrogénio.

Fatores importantes para serem avaliados no caso de uma posterior avaliacdo com
outros dados experimentais sao os valores de ki, 0s quais foram retirados de um estudo para
um reator com regime mais proximo do reator com leito empacotado, porém os valores nao
foram apresentados para condi¢bes termofilicas e ndo foram encontrados dados dessa
constante em estudos especificamente para o residuo da vinhaca como meio liquido e para os
gases CO, e H, a 55°, sendo esse parametro dependente das propriedades do meio liquido e

gasoso.

Em estudo realizado por Tartakovsky et al. (2007), os autores realizaram a analise de
sensibilidade para o modelo ADM1, para os parametros Ks e k, para a sacarose,
aminoacidos, AGCL, butirato, propionato e acetato e a constante de transferéncia dos gases
(KLa). Como os dado foram obtidos de um reator com controle de pH, os parametros para este

fator ndo foram avaliados. Os autores evidenciaram que 0 K, possui um grande impacto
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quando comparando com 0s outros pardmetros para a vazdo de biogas. Frigon e Guiot (1995)
fizeram a avaliagéo da transferéncia de gases para diferentes configuracdes de reatores UASB
e anaerébios com filtro, e encontraram valores de ki, que variaram de 0,79 a 20,86 h™* para o
hidrogénio, fazendo também variagdes com taxas de recirculacdo dos gases. O que representa
que a pressao parcial do hidrogénio também tem grande influéncia para a producéo do biogés,
ou seja, a forma de operacdo da retirada do biogés do reator pode influenciar para a vazdo

deste.

Outro fator importante a ser discutido é que o modelo ADM1 ainda defende um modelo
para reator CSTR, consentindo um padréo de mistura completa, um fator que néo contribui
para 0 seu uso para reator com leito fixo, visto haver concentracfes variadas de componentes
e biomassa nesses reatores, e pH variados fora e dentro dos biofilmes, conforme foi verificado
por Saravanan e Sreekrishnan (2006).
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6 CONCLUSAO

Foi possivel concluir que as reacBes fisico quimicas envolvidas no céalculo do pH,
inserido no sistema através do célculo com o balango quimico da concentragdo de H*, tem
grande influéncia em todos 0s processos e, portanto, apresenta uma sensibilidade muito
grande para os seus parametros envolvidos.

O modelo ADM1 originalmente para um CSTR adaptado para o reator APBR necessita
de novas avaliacbes com mais dados experimentais que permitam determinar se 0 modelo
consegue ou nédo descrever o comportamento do reator.

Foi possivel verificar que o modelo apresentou uma boa coeréncia com os dados de pH
experimentais, com variacdo média de 9%, podendo ser considerado um bom resultado visto
que os valores de pH serem de pequena grandeza.

A definicdo de ndo adotar perda de biomassa com o fluxo liquido no balan¢o massico
para a vazdo de saida, € muito importante, possibilitando obter TDC>>TDH, condi¢do em
acordo com o regime dos reatores de leito fixo.

Para uma melhor avaliacdo do modelo foi verificado que parametros com aplicacdo
mais especifica sdo necessarios para permitir melhores resultados para modelos cinéticos mais
caracteristicos, como é o caso deste estudo que utilizou a vinhaca para a producdo de
hidrogénio em operacéo termofilica para um reator com leito empacotado. Os parametros de
equilibrio quimico (Ky;) para componentes ndo iénicos dos acidos organicos volateis (AOV)
devem ser analisados para diferentes condi¢es, como o caso da operacgdo termofilica.

Da mesma forma, para o ki, s80 necessarios mais estudos que apresentem valores mais
especificos de acordo com as operagdes aplicadas, pois ele pode afetar significantemente os

valores de producao de hidrogénio.
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APENDICE A — Rotina do modelo inserido na plataforma EMSO
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Neste Apéndice é apresentada a rotina inserida na plataforma EMSO para a simulagdo

do modelo adaptado por este estudo:

using "types";

FlowSheet FDM_din

PARAMETERS
L as Real;

vs as Real;

F as Real;

V as Real;

Pe as Real;
gGmax as Real;
ksl as Real;
Yxs as Real,
fHAC as Real;
fHBuU as Real;
fHPr as Real;
fHEt as Real;
fH2 as Real;
R1 as Real,
SHmd as Real;
Kaac as Real;
Kabu as Real;
Kapr as Real,
KaCO2 as Real;
Scat as Real;



San as Real;
Kw as Real;
pHLL as Real;
pHUL as Real;
n as Real,
KpH as Real;
Cy as Real;
Cpr as Real,
Cbu as Real;
Cac as Real;
Cbac as Real;
kdecy as Real;
Cxc as Real,
KHCO?2 as Real,
KHH2 as Real;
klaCO2 as Real,
klaH2 as Real;
T as Real;

R as Real;
Patm as Real;
PH20 as Real;
ro as Real;

g as Real,

K as Real;

SET

F=0.19#4,6L/d->0,19 L/h
V=25
qGmax = 0.218;
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ksl =0.5;

Yxs =0.013,;

fHAC = 0.1462;
fHBuU = 0.1831;
fHPr = 0.1611;
fHEt = 0.0504;

fH2 = 0.05;

Kaac = 0.000017378;
Kabu = 0.0000151,
Kapr = 0.0000132;
KaCO2 = 0.000000494;
Scat = 0.04;

San =0.02;

Kw = 0.00000000000001;
pHLL =4.0;

pHUL =5.5;

Cy =0.0313;

Cpr =0.0268;

Cbu =0.025;

Cac =0.0313;
Cbac = 0.0313;
kdecy = 0.00083;
Cxc =0.02786;
KHCO2 =0.0271;
KHH2 = 0.000738;
klaCO2 = 1.68;
klaH2 = 0.4;
T=2328;

R =0.083145;
Patm = 1.013;
PH20 = 0.06;
K=10000000000;
n=2;

KpH = 0.000018;



VARIABLES

y1 as Real;#substrato kgDQO/m3

y2 as Real;#ac. acético kgDQO/m3

y3 as Real;#ac. butirico kgDQO/m3

y4 as Real;#ac. propiénico kgDQO/m3
y5 as Real;#etanol kgDQO/m3

y6 as Real;#h2 dissolvido kgDQO/m3

y7 as Real;#biomassa kgDQO/m3

y8 as Real;#acetato ac- Kmol/m3

y9 as Real;#butirato bu- Kmol/m3

y10 as Real;#propianato pr- Kmol/m3
y11 as Real;#H+ Kmol/m3

y12 as Real;#C inorganico Kmol C/m3
y13 as Real;#CO2 dissolvido Kmol C/m3
y14 as Real;#HCO3 Kmol C/m3

y15 as Real;#COgas Kmol C/m3

y16 as Real;#H2gas KgDQO/m3

y17 as Real;#vazdo gas L/d

y18 as Real;#vazdo H2 L/d

y19 as Real;#% conversdo de DQO biodegradavel

#valores de entrada
yli as Real,

y2i as Real;

y3i as Real;

y4i as Real,;

ybi as Real;

y6i as Real;

y7i as Real;

y12i as Real,

IpH as fraction;

#pH as ph;
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EQUATIONS

IpH = KpH”n/(KpH”n+(y11)"n);
#pH=-log(y11);
#if pH < pHUL
#then IpH = (1+2*10"(0.5*(pHLL-pHUL)))/(1+10"(pH-pHUL)+10"(pHLL-pH));
#else IpH = 1;
#end
V*diff(yl)*'h' = F*yli-F*yl -
V*gGmax*(y1/(ksl+yl))*y7*KpH"n/(KpH"n+(y11)"n);
V*diff(y2)*'h' = F*y2i - F*y2 +V*(1-
Yxs)*fHAc*qGmax*(y1l/(ks1+yl))*y7*KpH" n/(KpH”n+(y11)"n);
V*diff(y3)*'h' = F*y3i- F*y3 +V*(1-
Yxs)*fHBu*qGmax*(y1/(ks1+yl))*y7*KpH"n/(KpH"n+(y11)"n);
V*diff(yd)*'h' = F*ydi - F*y4 +V*(1-
Yxs)*fHPr*qGmax*(y1/(ks1+yl))*y7*KpH"n/(KpH"n+(y11)"n);
V*diff(y5)*'h' = F*y5i - F*y5 +V*(1-
Yxs)*fHEt*qGmax*(y1/(ks1+y1))*y7*KpH" n/(KpH”n+(y11)"n);
V*diff(y6)*'h' = F*y6i - F*y6 +V*(1-Yxs)*fH2
*gGmax*(yl/(ks1+yl))*y7*KpH"n/(KpH"n+(y11)"n);
V*diff(y7)*'h' = F*y7i
+V*Yxs*qGmax*(yl/(ks1+yl))*y7*KpH"n/(KpH”n+(y11)"n)-V*kdecy*y7;
diff(y8)*'h' = -K*(y8 *(Kaac+yll)-Kaac*y2);
diff(y9)*'h' = -K*(y9 *(Kabu+yl11)-Kabu*y3);
diff(yl0)*'h' = -K*(y10*(Kapr+yll)-Kapr*y4);
yll = -(Scat-San -y8/64-y9/160 -y10/112-y14)/2+0.5*sqrt((Scat-San -y8/64-
y9/160 -y10/112-y14)"2+4*Kw);
V*diff(y12)*'h' = F*yl12i - F*y12 -V*(-Cy+(1-
Yxs)*(fHPr*Cpr+fHBu*Cbu+fHAc*Cac)+Yxs*Cbac)*qGmax*(y1/(ks1+yl))*y7*KpH"n/(K
pH” n+(y11)"n)



KHCO2*R*T*y15);
y13
diff(y14)*'h'
diff(y15)*'h'
diff(y16)*'h'
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-V*((-Cbac+Cxc)*kdecy*y7)-V*klaCO2*(y13-

= yl2-yl4;
-K*(y14*(KaC0O2+y11)-KaCO2*y12);
-(y15* y17/(0.5))+klaCO2*(y13-KHCO2*R*T*y15)*2.5/0.5;
-(y16* y17/(0.5))+klaH2* (y6 -KHH2 *R*T*y16)*2.5/0.5;

yl7 = (R*T/(Patm-PH20))*2.5*(klaCO2*(y13-KHCO2*R*T*y15)+klaH2*(y6-
KHH2*R*T*y16)/16); # vazédo de biogas
yl8 = (R*T/(Patm-PH20))*2.5*(klaH2*(y6-KHH2*R*T*y16)/16); # vazdo de

hidrogénio L/d

y19 = 100%(35.2-y1)/35.2;

SPECIFY

yli=35.2;
y2i = 0;
y3i=0;
y4i =0;
y5i = 0;
y6i = 0;
y7i=0;

y12i = 0.1427774793921;

INITIAL

yl =35.2;
y2=0;
y3=0;
y4 =0;
y5=0;
y6 =0;
y7 = 34,



y8 =0;

y9=0;

y10 =0;

y11 =0.0000003;

y12 = 0.1427774793921,
y15 = 0;

y16 =0;

yl7 =0;

y18 = 0;

OPTIONS
TimeStep = 1;
TimeEnd = 30;
TimeUnit = 'd’;
Dynamic =true;

end

Estimation Ajuste as FDM_din
ESTIMATE

# PARAMETER
UPPER UNIT
gGmax 0.5

EXPERIMENTS
# DATA FILE WEIGTH
"data5.dat" 1

end

LOWER

START

0 100

TYPE
"fit'";
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