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RESUMO

O lancamento de aguas residudrias de maneira inadequada representa sérios problemas para a
maior parte das cidades do Brasil ¢ do mundo. Estas podem ser tratadas de forma conjugada
pelo processo de digestdo anaerdbia, resultando no aproveitamento energético e na redugdo de
impactos ao meio ambiente. Nos ultimos anos, tem-se observado um grande aumento no
emprego da tecnologia anaerdbia, principalmente pelos reatores de fluxo ascendente e manta
de lodo (UASB). O desenvolvimento de modelos matematicos com a capacidade de
reproducdo de problemas vivenciados na pratica vem se tornando uma ferramenta cada vez
mais importante para se projetar e operar de forma eficiente um reator anaerdbio. A
elaboragdo de modelos auxilia para maior estabilidade do processo e aceitagdo da tecnologia
anaerobia. Este trabalho tem como finalidade realizar a modelagem e simulagao do substrato e
da biomassa de tratamento anaerdbio de dguas residudrias em um reator de mistura completa
utilizando modelos de Monod e Andrews e o software cientifico para computagdo numérica
Scilab versdo 5.5.2. Calculou-se o perfil das concentragdes de substrato e biomassa no reator,
para um periodo de 20 dias, utilizando modelo de Monod e o modelo de Andrews com
diferentes valores de constante de inibicdo (K;). Com os mesmos dados utilizados para
simulagdes anteriores, calculou-se o perfil da concentracdo de substrato e concentragdo de
biomassa, sabendo-se que a vazdo dobra apés o décimo dia. Os resultados das simulagdes
mostraram que o modelo de Andrews apresenta uma cinética mais lenta quando comparada ao
modelo de Monod. Esse efeito acontece em virtude da presenga do fator de inibicdo que
diminui a velocidade de crescimento celular. Porém, quando a concentragdo de substrato (Cs)
for inferior ao valor da constante (K;) , o valor do termo de inibicdo (Cs/K;) da equacdo tende
a zero. Logo, ndo ha influéncia do termo sobre o valor da cinética microbiana. O
comportamento do modelo de Andrews se torna similar ao modelo de Monod. Com o
aumento da vazdo, a velocidade de crescimento aumenta, o sistema gasta menos tempo para
alcangar o estado estacionario, mesmo com o fator de inibi¢do, pois aumentar a vazao ¢ uma

maneira de reduzir concentragdes inibitorias de compostos toxicos.
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1. INTRODUCAO

O langamento de esgoto bruto nos corpos d’dgua pode provocar a degradacdo de
ecossistemas, prejuizos econdmicos e afetar a saude publica. Por isso, antes de alcangar os
corpos aquaticos as aguas residudrias devem e precisam sofrer algum tipo de tratamento e
purificagio (GUIMARAES e NOUR, 2001). Para diminuir esses impactos novos processos de
tratamento surgiram com varios tipos de reatores. Nos ultimos trinta anos, os processos de
digestdo anaerdbia passaram a ser empregados na etapa secundaria de tratamento de aguas
residudrias (PROSAB, 1999). A partir disso, foram realizados varios estudos que atualmente

estdo em pleno desenvolvimento.

Em relagdo ao tratamento de esgotos domésticos, tem-se observado um grande
aumento no emprego da tecnologia anaerobia, especialmente pelos reatores de fluxo
ascendente e manta de lodo (UASB). Certamente que, nesse caso, o emprego da tecnologia
anaerobia depende significativamente da temperatura dos esgotos, em razdo da baixa
atividade dos microrganismos anaerdbios em temperaturas inferiores a 20°C e por ser invidvel
0 aquecimento dos reatores. Uma vez que os esgotos domésticos sao muito mais diluidos que
os efluentes industriais, tendo como resultado baixas taxas de produgdo de gds metano,
tornando antieconomica o seu uso como fonte de energia para aquecimento. Dessa maneira, o
tratamento anaerobio de esgotos domésticos torna-se mais interessante para os paises de clima
tropical e subtropical, que sdo, sobretudo os paises em desenvolvimento (CHERNICHARO,
1997) .

Alguns aspectos conferem aos reatores anaerdbios um enorme potencial de aplicagdo
no tratamento de aguas residuarias concentradas ou diluidas, como baixa produgdo de solidos,
baixos custos de implantacdo e operacdo, tolerdncia a elevadas cargas organicas, baixo
consumo de energia, e possibilidade de operagdo com elevados tempos de retencao de solidos
e baixos tempos de detencdo hidraulica. Em virtude das condi¢des climdticas, a utilizacdo dos
reatores anaerdbios torna-se mais interessante para o Brasil, o pais ganha posi¢ao de destaque
no cenario mundial, em relagdo a aceitacdo e dissemina¢do de reatores anaerdbios, em
especial dos reatores de fluxo ascendente e manta de lodo (UASB). Mas ha desvantagens em
relacdo a tecnologia anaerébia como remoc¢do insatisfatoria de nutrientes (nitrogénio e
fosforo) e patdogenos, grande instabilidade dos reatores anaerobios, em virtude dos choques de
carga organica e hidraulica, presenca de compostos téxicos ou falta de nutrientes

(CHERNICHARO, 1997).



De acordo com LYBERATOS et al. (1999), SIMEONOV (1999), o desenvolvimento
de modelos matematicos com a capacidade de reproducdo de problemas vivenciados na
pratica vem se tornando uma ferramenta cada vez mais importante para se projetar e operar de
forma eficaz um reator anaerdbio. Ainda segundo esses autores o desenvolvimento de
modelos auxilia para maior estabilidade do processo e aceitagdo da tecnologia anaerobia.
Segundo BORZANI et al. (2001), a modelagem matematica e simulagdo tem como finalidade
prever o comportamento dindmico e estaciondrio do processo, incluindo condigdes nao
testadas empiricamente, permitindo a determinacdo das condi¢des Otimas de operagdo do
processo, ajudando no projeto e ajuste de algoritmos de controle , onde o0 modelo matematico

criado torna-se integrante do mesmo.

Para realizar a modelagem do processo fermentativo é necessario escolher o modelo
cinético que melhor representa o processo. Os modelos cinéticos sugerem como as variaveis
em estudo influenciam na velocidade de crescimento dos microrganismos, geragdao de produto
e consumo de substrato. Geralmente sdo complexos em virtude das diversas reagdes quimicas
e bioquimicas que acontecem no processo fermentativo (DUTTA, 2008). No caso de aguas
residudrias, a complexidade ¢ ainda maior, porque a mesma possui, geralmente, composi¢ao
varidvel com o decorrer do tempo, com concentragdes também varidveis. Isso atrapalha a
modelacdo e a obtencao de modelos que representem satisfatoriamente o comportamento dos
reatores. Além disso, quando o processo anaerobio ¢ considerado, as interagdes entre os
microrganismos tornam o problema ainda mais complexo e, normalmente, simplificagdes

precisam ser feitas para viabilizar a andlise (ZAIAT, 2003).



2. OBJETIVOS
2.1. Objetivo Geral

Realizar a modelagem e simulacdo do substrato e da biomassa de tratamento anaerdbio de

aguas residudrias em um reator de mistura completa utilizando modelos de Monod e

Andrews.

2.2. Objetivos especificos:

Realizar uma revisao bibliografica sobre processo de digestao anaerdbia.

Realizar a simulacdo utilizando os modelos matematicos de Monod e Andrews em um
reator de mistura completa sem recirculagdo.

Realizar a simulagdo com os modelos de Monod ¢ Andrews alterando a vazio de
entrada no décimo dia.

Compara¢ao dos resultados na simula¢do do substrato e da biomassa obtidos entre os

dois modelos matematicos.



3. REVISAO BIBLIOGRAFICA

3.1.Processos de conversao de sistemas anaerobios

A digestao anaerébia ¢ um processo fermentativo complexo, constituido por diversas
reacdes, onde cada uma ¢ realizada por uma bactéria especifica (CAMPOS, 1999). Ainda que
o processo seja considerado como de duas etapas, acidogénica e metanogénica este pode ser
subdividido em diversas rotas metabolitas, mencionadas nos paragrafos seguintes
(CHERNICHARO, 1997). A Figura 3.1 mostra um esquema dos diversos processos que

acontecem na digestdo anaerobia.

Organicos Complexos
[Carboidratos, Proteinas,
Lipideos).

l Bactérias fermentativas
i (Hidralise)

Organicos Simples
{Acucares, Aminoacidos,
Peptideos)

Bacterias fermentativas
(Acidogénese)

Acidos Organicos

Bacterias Acetogénicas
(Acetogénese)

Bacténas acetogénicas produtoras de hidrogénio FL|

Hz + COz == == . s = Acetatc |<
Bacténas acetogénicas consumidoras de hidrogém

Bactérias Metanogénicas
{Metanogénese)

e CH, + CO, |4

Metanocgénicas Metanogénicas

Hidrogenotraficas Acetotroficas
Bactérias Redutoras de

Sulfato (Sulfetogénese)
............................... s vl HES -+ CDE I E—

Figura 3.1. Rotas metabdlitas e bactérias envolvidas na digestdo anaerdbia (com redugdo de

sulfato) (GUIMARAES e NOUR, 2001).
3.1.1. Hidrolise

O processo de hidrolise consiste na conversdo do material particulado complexo em

materiais dissolvidos de baixo peso molecular. Esta conversdo ¢é realizada pelas exo-enzimas



excretadas pelas bactérias fermentativas hidroliticas. As proteinas sofrem degradacdo através
dos (poli) peptideos para gerar aminodcidos. Os carboidratos se convertem em agucares
soluveis e os lipideos sdo transformados em glicerina e dcidos graxos de cadeia longa. Em
diversas situagdes, a velocidade de hidrdlise pode ser a fase limitante para todo o processo da
digestdo anaerdbia, ou seja, a velocidade de transformag¢do do material particulado para

biogas ¢ limitada pela velocidade de hidrolise (CAMPOS, 1999).

Os principais géneros de bactérias hidroliticas no processo de digestdo anaerdbia sdo:
Clostridium, Micrococcus e Staphylococcus , que produzem lipase, para hidrolise de lipideos
e acidos graxos. Bacteroides, Butyvibrio, Clostridium, Selenomonas, Streptococcus,
Fusobacterium, Proteus , Peptococcus e Bacillus, que produzem proteases, para hidrdlise de
proteinas e aminoacidos. Staphyloccoccus, Clostridium, Acetivibrio, Eubacterium, que
produzem amilases, para hidrolise de polissacarideos e acglcares de baixo peso molecular

(CHERNICHARO, 1997).
3.1.2. Acidogénese

Os materiais dissolvidos, produzidos na etapa de hidrdlise, sdo absorvidos nas células
das bactérias fermentativas e, posteriormente a acidogénese, sdo liberados como compostos
mais simples, como acidos orgénicos, especialmente acético, propidnico e butirico, alcoois,
cetonas, dioxido de carbono e hidrogénio, e novas células bacterianas. A fermentacao
acidogénica ¢ feita por um grupo variado de bactérias, das quais a maior parte ¢ anaerobia
obrigatoria. Contudo, algumas bactérias sdao facultativas e podem metabolizar material
organico pela via oxidativa. Isso ¢ fundamental nos processos de tratamento anaerdbio de
esgoto, pois o oxigénio dissolvido presente, poderia se tornar toxico para as bactérias
metanogénicas se ndo fosse retirado pelas bactérias acidogénicas facultativas (CAMPOS,

1999).

Os principais géneros de bactérias acidogénicas em reatores anaerdbios sdo:
Clostridium, Bacteroides, Butyribacterium, Eubacterium, Ruminococcus, Propionibacterium,
Lactobacillus, Pseudomonas, Streptocccus, Desulfobacter, Micrococcus, Bacillus e
Escherichia. Os compostos produzidos pela a¢do das bactérias acidogénicas sdo substratos
fundamentais para bactérias acetogénicas e para as bactérias metanogénicas

(CHERNICHARO, 1997).



3.1.3. Acetogénese

A etapa de acetogénese consiste na oxidagdo de compostos organicos intermedidrios,
como propionato e butirato, oriundos da acidogénese, em substratos para formacdo de
metano: acetato, hidrogénio e dioxido de carbono (CAMPOS, 1999). As bactérias
responsaveis por esse processo sdo as bactérias sintroficas acetogénicas e sdo assim chamadas
em virtude da existéncia das mesmas depender da atividade de microrganismos consumidores
de hidrogénio. Os géneros de bactérias sintréficas presentes em digestores anaerdbios sao

Syntropphobacter e Syntrophomonas (CHERNICHARO, 1997).

Contudo, a geracdo de acetato provoca enorme producdo de H,, resultando no
decréscimo do pH do meio aquoso. Além disso, a produgdo de acetato a partir de propionato e
butirato ¢ termodinamicamente dificultada pela presenca de altas concentragdes de hidrogénio
dissolvido e acetato. Assim, as reagdes acetogénicas somente irdo acontecer se forem
mantidas baixas concentracdes de hidrogénio e acetato, e isso é alcangado através de

microrganismos consumidores de acetato e hidrogénio (CHERNICHARO, 1997).
3.1.4. Metanogénese

O metano ¢ gerado pela agdo das bactérias metanogénicas acetoclasticas, que utilizam
acetato como fonte de carbono e energia gerando gas carbonico e metano, através da redugao
de acido acético ou através da redugdo de dioxido de carbono pela agdo das bactérias
hidrogenotroficas, que usam o gas carbonico, como fonte de carbono e aceptor final de
elétrons , e o hidrogénio, como fonte de energia . Nestas condi¢des, parte do gas carbonico

reage com hidrogénio para gerar metano (CHERNICHARO, 1997).

Além dos processos que induzem a geragdo de biogas, podem ocorrer outros processos
no reator anaerdbio. Neste ndo se acha oxigénio dissolvido, no entanto pode ter oxidantes
alternativos, que possibilitam o desenvolvimento de bactérias que utilizam o catabolismo
oxidativo. Estes oxidantes sdo o nitrato e o sulfato. O nitrato pode ser utilizado como
oxidante, sendo reduzido para nitrogénio molecular em processo chamado desnitrificagdo, e o
sulfato pode ser reduzido para sulfeto. A sulfetogénese ¢ bastante importante na pratica,
porque a concentragdo de nitrato geralmente descoberto nos esgotos sanitarios € baixa, porém
o sulfato pode estar presente em altas concentragdes, ora por sua presenca natural na agua, ora
em virtude de processos industriais que utilizam formas de sulfato, como acido sulfarico em

destilarias de alcool (CAMPOS, 1999).



3.2. Fatores que influenciam a digestdo anaerdbia

No processo de digestdo anaerdbia de compostos organicos ha uma associagdo entre os
microrganismos acidogénicos, acetogénicos e metanogénicos. O equilibrio dessa associagao
pode ser verificado pela analise dos 4cidos organicos, visto que estes acidos sdo os principais
substratos e produtos dos microrganismos dessa associacdo. Quando bactérias acetogénicas e
arqueas metanogénicas estdo presentes em numero suficiente, ¢ as condi¢des ambientais
dentro do processo de tratamento sdo favoraveis, estas usam os acidos intermedidrios ou
acidos organicos ligeiramente quando estes sdo gerados. Como consequéncia, os acidos nao
se acumulam além da capacidade neutralizadora da alcalinidade no meio, o pH ¢ mantido
numa faixa benéfica as metanogénicas e o processo anaerobio ¢ considerado em equilibrio.
Porém, caso as bactérias acetogénicas e as arqueas metanogénicas nao estiverem presentes em
quantidades consideraveis, ou se estiverem expostas a condigdes ambientais desfavoraveis,
estas ndo terdo capacidade de usar os 4cidos intermedidrios, na mesma taxa na qual sdo
gerados pelas bactérias acidogénicas, sucedendo numa acumulacdo de 4cidos no sistema.
Nessas circunstancias, a alcalinidade ¢ consumida ligeiramente e os 4cidos livres, ndo

neutralizados, ocasionam a redu¢do do pH (CHERNICHARO, 1997).
3.2.1. Aspectos termodinamicos

As mais importantes reagdes bioquimicas desenvolvidas no processo de digestdo
anaerobia e suas respectivas variagdes de energia livre, a 298 K, 1 atm e pH=7,0 sao

mostradas na Tabela 3.1.

Segundo a Tabela 3.1, os microrganismos acidogénicos sdo os mais beneficiados
energeticamente, € como consequéncia, possuem baixo tempo minimo de geracao e as mais
altas taxas de crescimento do consorcio microbiano. As reagdes acetog€nicas nao sao
termodinamicamente favoraveis nas condi¢des padrao (AG®” > 0). No entanto, elas acontecem
de forma natural em reatores anaerébios, e isso somente acontece devido a interacdo de
microrganismos acetogénicos e metanogénicos, como mostrado pela combinag@o das reagdes
6, 9 e 10. A reacdo global (12) comprova que a conversdao de propionato na presenca de
bactérias metanogénicas ¢ termodinamicamente favoravel, no entanto, resulta em somente
56,6 kJ/mol de propionato. Essa quantidade de energia tem que ser dividida entre as trés
espécies de bactérias envolvidas, ou seja, acetogénica (reagdo 6), metanogénica acetoclastica
(reagdo 9) e metanogénica hidrogenotréfica (reagdo 10), o que € justificada pela pequena taxa

de crescimento de microrganismos ( AQUINO e CHERNICHARO, 2005).



Tabela 3.1. Comparagdo energética de algumas reagdes comuns na degradagao anaerdbia.

Etapa Reagio AGo' Eq.
Acidogénese C H, O, + 2H,0 — 2CH COO + 2CO, + 2H' + 4H, -206 kJ/reagio 3
(1) glicose acetato
CH O, + 2H,— 2CH,CH,COO" + 2H,O + 2H" -358 k]/reacio 4
glicose propionato
CH, O, — CH,CH,CH,COO +2CO, + H" + 2H, -255 kJ/reagio 5
glicose butirato
Acetogénese CH,CH,COO" + 3H,0 — CH,COO" + HCO, + H" + 3H, +76,1 kJ/reagio 6
(I1) propionato acetato
CH,CH,COO" + 2HCO,; — CH,COO" + H* + 3HCOO 4722 kJ/reagio 7
propionato acetato
CH,CH,CH,COO" + 2H,0 — 2CH,COO + H' + 2H, +48,1 kJ/reacio 8
butirato aceato
Metanogénese CH,COO" + HO — CH,_ + HCOJ' -31 kJ/reagio 9
(1) acetato metano
H,+% HCO,/+ %4 H' - % CH, + ¥ HO -33,9 kJ/reagaio 10
hidrogénio metano
HCOO + % HO "% H' = % CH, + % HCO, -32,6 kJ/reagio 11
formiato metano
CH,CH,COO" + 3H,0 — CH,COO" + HCO,  + H" + 3H, AG"= +76,1 6)
(propionato) (acetato)
CH,COO + HO — CH, + HCO, AG*= -31 ©)
(acetato) (metano)
3H, + 0,75 HCO, + 0,75 H' = 0,75 CH, + 225 HO AG®"=-33,9 (x 3) = -101.7 (10)
hidrogénio) (metano)

CH,CH,COO + 1,75 HO — 1,75 CH_ + 1,25 HCO, + 0,25 H" AG®= - 56,6 kJ/reagio  (12)

(propionato) (metano)

Fonte: AQUINO e CHERNICHARO, 2005.

De acordo com ECKE e LAGERKVIST (2000), bactérias sintréficas acetogénicas
convertem compostos organicos intermediarios como propionato e butirato em acetato,
hidrogénio e didxido de carbono e possuem esse nome devido a sua existéncia depender da
atividade de microrganismos consumidores de hidrogénio. Entretanto, sob condi¢des padrao
(298 K e 1 atm) as reacgdes intercedidas pelos microrganismos acetogénicos somente tornam-
se exergonicas (AG® < 0), caso o hidrogénio seja removido e sua pressdo seja mantida a
baixos niveis, entre 10° ¢ 10 atm. Para que essas reagdes acontegam, é preciso que haja
crescimento de bactérias redutoras de protons, além de dependerem do consumo de

hidrogénio por outros microrganismos.



Como o AG® das reagdes acetogénicas ¢ positivo nas condi¢des padrdo, as reagdes
acetogénicas somente acontecerdo caso a concentragdo de produtos (hidrogénio e acetato),
permanecer em baixas concentragdes através dos microrganismos consumidores de acetato e
hidrogénio, como mostrado na (equacdo 12). Em processos de tratamento de esgoto, a
remocdo de hidrogénio ¢ realizada, sobretudo por microrganismos metanogénicos
hidrogenotroficos, e também por bactérias redutoras de sulfato, enquanto que a remogao de
acetato somente ¢ realizada pelos metanogénicos acetoclasticos, que se multiplicam

vagarosamente (AQUINO e CHERNICHARO, 2005).

Segundo AQUINO e CHERNICHARO (2005), em virtude das reagdes acetogénicas
operarem proximo da condi¢do de equilibrio (AG proximo a zero), a inibicao ¢ facilitada pelo
acumulo de produtos (acetato, hidrogénio) no meio liquido, e, logo, provavelmente o acimulo
de propionato e butirato aconteca por causa de limitagdes termodindmicas. Contudo,
provavelmente por ndo observarem as condi¢des 6timas de crescimento também comprometa
expressivamente os microrganismos acetogénicos, que de forma andloga aos microrganismos
metanogénicos, apresentam baixas taxas de crescimento. De acordo com (CHERNICHARO,
1997), a presenga de acidos organicos no efluente do reator demonstra uma condigdo instavel,
ao invés de uma deficiéncia proveniente da tecnologia anaerdbia. O acumulo de acetato,
propionato e butirato ndo pode ser visto como impossivel, mas como um sinal de que uma ou

mais etapas do consércio anaerdbio esta sendo comprometida.
3.2.2. pH

O pH do meio afeta a taxa de crescimento dos microrganismos, visto que influencia o
seu metabolismo, especialmente no que se refere a utilizagao das fontes de carbono e energia,
as reagdes de sintese e a produgcdo de metabolitos extracelulares (SAKHAROVA e

RABOTNOVA,1976).

As bactérias metanogénicas possuem crescimento 6timo na faixa de pH entre 6,6 ¢ 7.4,
ainda que se possa alcangar estabilidade , na geracdo de metano, numa faixa maior de pH,
entre 6,0 ¢ 8,0. Valores de pH menores que 6,0 e maiores que 8,3 precisam ser evitados, visto
que estes podem impedir a formagdo de metano pelos microrganismos. O pH 6timo depende
do tipo de microrganismo que participa do processo de digestdo, bem como do tipo de

substrato (CHERNICHARO, 1997).
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Os diferentes grupos de bactérias possuem atividade mdxima para valores de pH nao
muito distintos , as bactérias hidroliticas e acetogénicas possuem pH 6timo em torno de 7,0 e
7,4 , ja as bactérias produtoras de acidos possuem pH 6timo entre 5,0 e 6,0 , possuindo uma

tolerancia maior em valores mais baixos ( LEMA ¢ MENDEZ, 1988).
3.2.3. Alcalinidade

A importancia da alcalinidade ¢ manter o sistema sempre em equilibrio, para que nao
haja variagdo do pH mesmo com a produgdo de hidrogénio. A alcalinidade total de um
sistema (AT) ¢ a soma das alcalinidades devida ao bicarbonato (AB) e aos proprios acidos
volateis (AV): AT = AB + 0,85 x 0,833 x AV onde 0,85 ¢ a porcentagem de acidos volateis
que sdo detectados, e 0,833 ¢ o fator de transformacdo de CH3;COOH para CaCOs;. O
nitrogénio amoniacal, em concentragdes altas, colabora para a formagao de alcalinidade, entdo
auxilia também na estabilizagdo do processo. Para o ajuste do pH € preciso que se adicione cal

até se alcancgar o pH entre 6,7 ¢ 6,8 (SOUZA,1984).

A alcalinidade do sistema sendo suficientemente alta ocorre o tamponamento do pH
no reator, impedindo assim que o aciimulo dos &cidos organicos volateis resulte na redugado
de pH. Uma faixa de alcalinidade entre 2500 a 5000 mg CaCOs3/L ¢ considerada desejavel
(SOUZA,1984).

3.2.4. pH, alcalinidade e acidos volateis

Um certo fator, em circunstancias adversas, ocasiona desequilibrios no processo em
virtude da elevada sensibilidade das bactérias metanogénicas. Nestas condi¢des, os acidos
volateis continuam a ser gerados e ndo sdo adequadamente transformados em metano. O
aumento da concentrac¢do de acidos volateis no material em digestdo ocasiona uma redugdo no
pH do meio, quando a alcalinidade ndo ¢ bastante alta. O grande problema est4 na redugao de
pH, a valores abaixo de 6,8, porque isto beneficia as bactérias acidogénicas, cujo pH 6timo

esta em torno de 5,5 a 6,0, podendo provocar a perda total do reator (SOUZA, 1984).
3.2.5. Temperatura

As bactérias metanogénicas tem grande sensibilidade a mudancas, especialmente, ao
aumento de temperatura, logo, precisa ser evitado. O processo de digestdo anaerdbia pode
acontecer nas faixas mesofila, entre 15 e 45°C, ou terméfila, entre 50 e 65°C de temperatura.

Na faixa mesofila o processo ocorre bem em temperaturas de 30°C a 40°C (temperatura 6tima
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entre 30 e 35°C), e na faixa termofila, a temperatura 6tima, onde o crescimento ¢ maximo, se
encontra entre 57 e 62°C. Mais fundamental do que a operacdo em temperatura 6tima, ¢ a

operacdo sem mudancas expressivas de temperatura (SOUZA, 1984).

3.3. Caracteristicas dos esgotos
3.3.1. Demanda Bioquimica de Oxigénio ( DBO)

Segundo JORDAO e PESSOA (2011), a maneira mais usual para se estimar a quantidade
de matéria organica presente ¢ através da determinagdo da Demanda Bioquimica de Oxigénio
(DBO). A DBO estima a quantidade de oxigénio requerida para estabilizar, através de
processos bioquimicos, a matéria organica presente numa amostra, depois de um determinado

periodo de tempo, para efeito de comparacao 5 dias e uma temperatura padrao de 20°C.

De acordo com VON SPERLING (2005), a estabilizacdo completa da matéria organica
leva muito tempo, em termos praticos, diversos dias (aproximadamente 20 dias ou mais para
esgotos domésticos). Esta corresponde a2 Demanda Ultima de Oxigénio (DBOy). Contudo,
para impedir que o teste de laboratdrio fosse demorado, e possibilitar a comparagao de varios
resultados, convencionou-se realizar a analise no 5° dia, para esgotos domésticos o quinto dia
pode ser relacionado ao consumo total final (DBOy), e a temperatura padrdo de 20°C, visto
que temperaturas diferentes intervém na velocidade do metabolismo bacteriano, causando

alteragao nas relagdes entre a DBO de 5 dias e a DBO tltima.

Segundo JORDAO e PESSOA (2011), a determinagio de DBO ¢ fundamental para
conhecer o nivel de polui¢do de uma agua residuaria, para dimensionamento de uma estagao
de tratamento de esgotos ¢ medi¢do de sua eficiéncia. Quanto mais alto nivel de polui¢dao
organica, mais alta a DBO do corpo d’dgua, em paralelo, ao passo que acontece a

estabilizagdo da matéria organica, a DBO diminui.
3.3.2. Demanda Quimica de Oxigénio (DQO)

O teste de Demanda Quimica de Oxigénio mede a quantidade de oxigénio necessaria
para oxidacdo quimica da matéria organica. Logo, o valor encontrado indica indiretamente a

quantidade de matéria organica presente (VON SPERLING, 2005).

O teste de DBO se diferencia do teste de DQO pelo fato de estar relacionado a uma
oxidacdo bioquimica da matéria organica, feita completamente pelos microrganismos,

enquanto o de DQO esta relacionado a oxida¢do quimica da matéria orgénica, realizada por
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meio de um forte oxidante (dicromato de potassio) em solucdo acida (VON SPERLING,
2005). Valores altos da relagio de DQO/DBO ¢ uma indicagdo para tratamento fisico-
quimico, e valores baixos indica maior facilidade para tratamento biolégico (JORDAO E

PESSOA, 2011).

Os principais beneficios do teste de DQO residem no fato de ser realizado de 2 a 3
horas e seu resultado sugerir a quantidade de oxigénio necessaria para estabilizacdo da
matéria organica. Contudo, no teste de DQO sdo oxidadas, tanto a fracdo biodegradavel,
quanto a fragdo inerte da matéria organica do efluente. O teste superestima, logo, o oxigénio a
ser consumido no tratamento biologico do efluente, 0 mesmo nao informa a taxa de consumo
da matéria organica no decorrer do tempo e também alguns compostos inorganicos podem

sofrer oxidagdo e intervir no resultado (VON SPERLING, 2005).

A utilizagdo das andlises de DQO tem aumentado cada vez mais em virtude das
vantagens de se obter uma resposta mais rapida e por manter uma relacdo quase constante
com a DBO, para um mesmo tipo de 4gua residudria. Alguns instrumentos foram criados
recentemente pra medir a DQO, sendo ndo apenas bastante eficientes, mas também de alto
custo, no entanto o teste ¢ feito em torno de 2 minutos, com uma reprodutibilidade de + 3%

(JORDAO E PESSOA, 2011).
3.3.3. Solidos Totais

Segundo JORDAO e PESSOA (2011), solidos totais ¢ a matéria solida que permanece
como residuo apos a evaporagao a temperatura de 103°C. Para VON SPERLING (1996), os
solidos podem ser classificados conforme seu tamanho e estado, como sélidos em suspensdo e
solidos dissolvidos, conforme suas caracteristicas quimicas, como solidos volateis e solidos
fixos e conforme sua decantabilidade, como sélidos em suspensao sedimentaveis e s6lidos em

suspensao nao sedimentaveis.

Os solidos em suspensao constituem a parte retida, quando uma quantidade de amostra
de esgoto ¢ filtrada com auxilio de uma membrana filtrante adequada, geralmente um filtro de
fibra de vidro com porosidade de tamanho igual a 1,2 pm, e os sélidos que passam pelo filtro
constituem a matéria solida dissolvida que pode estar em solugdo ou sob a forma coloidal

(JORDAO E PESSOA, 2011).

Quando os solidos sdo submetidos a temperatura alta (500 = 50 °C), a parte organica

sofre oxidag@o, permanecendo depois da combustdo somente a fragdo inerte, que nao sofreu
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oxidagdo. Os solidos volateis correspondem uma estimativa da matéria organica nos sélidos,
ja os solidos ndo volateis ou fixos constituem a matéria inorganica ou mineral (VON

SPERLING, 2005).

Os solidos sedimentaveis sdo aqueles que possuem a capacidade de sedimentar em 1
hora. O valor ¢ dado em mg/L, medido no cone Imhoff. A parte que ndo se sedimenta

corresponde aos s6lidos ndo sedimentaveis (VON SPERLING, 2005).
3.4. Representagdo da biomassa e do substrato

Geralmente, a concentragdo de microrganismos ¢ representada em termos de sélidos em
suspensdo (SS), visto que a biomassa ¢ composta de sélidos que ficam suspensos no reator
quando ha crescimento disperso. Entretanto, nem toda massa de sélidos tem participagdo na
conversao do substrato organico, existindo uma fra¢do inorganica que ndo realiza fungdes em
termos do tratamento biologico. Dessa forma, a biomassa é constantemente expressa em
termos de solidos em suspensdo volateis (SSV). Estes representam a fragdo organica da
biomassa, visto que a matéria organica pode ser volatilizada, isto é, convertida a gas por

combustao (oxidagao) (VON SPERLING, 1996).

O substrato considerado é, normalmente, a principal fonte de carbono e energia. Em meios
complexos, possuindo grande quantidade de substratos, deve-se considerar o substrato que
limita a velocidade de crescimento celular. Pode—se também representar a concentracdo de
substrato em termos de demanda quimica de oxigénio (DQO) ou demanda bioquimica de

oxigénio (DBO) (ZAIAT, 2003).
3.5. Cinética da Digestao Anaerdbia

A cinética bioquimica de um processo corresponde ao estudo da velocidade de
crescimento celular seguida do consumo de substrato e da geragdo de produtos. De acordo
com FORESTI et al. (1999), as taxas de crescimento precisam ser apresentadas em termos
matematicos por modelos que descrevam de forma clara e eficaz os processos. O
conhecimento das variaveis cinéticas ¢ fundamental para modelar um processo bioquimico,
possibilitando a avaliagdo das taxas de remocdo de substrato, geracdo de produtos e de

crescimento de biomassa nas condigdes determinadas (ZAIAT et al, 1997).

H4 uma grande dificuldade em se descrever matematicamente as cinéticas de

conversao biologica, em virtude da complexidade dos substratos e ao envolvimento de varias



14

populacdes bacterianas. Além disso, os parametros cinéticos sdo especificos para um
consorcio microbiano crescendo em determinada agua residudria sob certas condigdes
ambientais. Esse fato ¢ um dos grandes problemas na modelacdo dos processos anaerdbios
empregados ao tratamento de aguas residudrias. Ndo h4 pardmetros universais, € quanto mais
etapas do processo anaerobio sdo usadas no modelo, maior a quantidade de constantes que

deverdo ser estimadas (ZAIAT, 2003).
3.5.1. Cinética do crescimento de microrganismos

De acordo com CHERNICHARO (1997), apesar do crescimento dos microrganismos
ser um processo complexo, acompanhado de forma direta aos requisitos ambientais
indispensaveis ao crescimento, geralmente pode ser descrito com auxilio de modelos
matematicos simples. A teoria de crescimento de microrganismos se fundamenta em trés
relagdes essenciais como taxa de crescimento, coeficiente de produgdo celular e relagdo entre

concentragao de substrato ¢ taxa de crescimento.

Segundo VON SPERLING (1996), o perfil de crescimento padrido de bactérias,
mostrado na Figura 3.2, ¢ dividido em quatro fases: a fase lag, fase de crescimento

exponencial, fase estaciondria e fase de decaimento bacteriano.
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Figura 3.2. Curva de Crescimento Bacteriano (METCALF e EDDY, 2003).



15

Na fase de retardo ou lag, as células estdo se adaptando a seu novo ambiente, a0 novo
substrato fornecido. Essa fase pode ser encurtada, no caso de despejos domésticos tipicos, na

qual bactérias ja contrairam o imprescindivel aparelhamento enzimatico.

Durante a fase de crescimento exponencial, as células se dividem numa velocidade
constante. O nimero de células cresce de forma linear, justificando a denominacdo de fase
logaritmica. Existe um excesso de substrato no meio, fazendo com que a velocidade de
crescimento seja maxima, limitada somente pela habilidade dos microrganismos de assimilar
o substrato. Juntamente com a velocidade maxima de crescimento, ha também a velocidade

maxima de remocao do substrato.

Na fase estaciondria, o substrato comega a ficar escasso no meio ¢ a taxa de

crescimento bacteriano € igual a taxa de mortandade. Logo, a quantidade de células

permanece temporariamente constante.

Na fase de decaimento bacteriano, a disponibilidade de alimento no meio ¢ diminuida.
Neste caso, predominam as caracteristicas da respiracdo enddgena, na qual as bactérias sdo
obrigadas a usar o seu proprio protoplasma celular como fonte de substrato. Com a morte das
células, isso possibilita que os nutrientes se disseminem no meio, sendo utilizado como

alimento para outras células.

Segundo METCALF e EDDY (1991), a fase de crescimento exponencial ¢ a mais
interessante e essencial no perfil de crescimento de microrganismos. Em virtude da taxa de
digestao da matéria organica em processos de tratamento bioldgico de efluentes ser funcao da
quantidade de microrganismos presentes. A fase menos atraente € a fase de retardo, pela taxa

de crescimento ser nula.
3.5.2. Crescimento Bruto Especifico

Segundo VON SPERLING (1996), o crescimento bacteriano pode ser dado em fun¢do
da concentracdo de bactérias em um determinado tempo no reator. Tal relagdo pode ser

definida como:

dlx _ C, (3.1
dt _M'X (')

em que:

Cx= concentracdo de microrganismos no reator, SS ou SSV (mg/L)
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u=taxa de crescimento especifica (d )
t = tempo (d)

A equagdo 3.1 € para o crescimento sem limitacdo de substrato. A relagdo entre a taxa
de crescimento de microrganismos e o efeito do substrato pode ser expressa através da

equacao de Monod, como mostrado na equacao 3.2:

= s 3.2
.u_.uméx-Ks_l_CS ()

em que:
Lmsx = taxa de crescimento especifico méxima (d™)
Cs= concentragdo do substrato ou nutriente limitante (mg/L)

K = constante de saturag¢do, a qual ¢ definida como a concentragdo do substrato para a qual
H=Hmax2 (mg/L)
O modelo de Monod é o mais utilizado para representar o crescimento dos

microrganismos em um sistema continuo (ZAIAT, 2003).

A equagdo 3.2 ¢ empregada somente em condig¢des especificas, principalmente para
sistemas com biomassa finamente dispersa e com substratos bastante conhecidos. Nutrientes e
micronutrientes também precisam estar presentes (CHERNICHARO, 1997). A Figura 3.3

mostra a representagdo grafica desta equacao.

l'l'mé.x

K¢ S

Figura 3.3. Taxa de crescimento especifica em fun¢do da concentragdo de substrato limitante

(ZAIAT, 2003).
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A relacdo estabelecida pela equagdo 3.2 apresenta uma cinética de saturagdo em que
todas as substancias, exceto o substrato limitante, estdo presentes em abundancia. Além do
mais, os produtos formados ndo se acumulam em concentragdes suficientes para haver
inibicdo da reagdo. No inicio, o substrato encontra-se em concentragdes altas no meio e a taxa
de reagio encontra-se por volta do seu valor maximo. A medida que o substrato é consumido,
a taxa de reacdo ¢ reduzida gradativamente, proporcionalmente a concentragdo de substrato,
alcancando um valor minimo, em virtude da baixa disponibilidade de substrato no meio. A
constante de saturacdo (Ks) corresponde ao valor da concentragdo de substrato, para o qual a
taxa de crescimento ¢ a metade da taxa de crescimento maxima (u=pmax/2). Esta constante
indica a ndo afinidade da biomassa por um certo tipo de substrato. Para se alcangar altas
redugdes da concentragdo do substrato no tratamento de esgotos, ¢ preferivel que este
substrato seja usado por microrganismos que tenham baixos valores de Ks (CHERNICHARO,
1997).

Combinando a equagdo 3.1 e 3.2 obtém-se a equagdo geral que relaciona o

crescimento bacteriano e o uso do substrato.

dCy Cs

T .uméx-m-CX (3.3)

Segundo VON SPERLING (1996), a maior vantagem da equagdo de Monod consiste
na sua estrutura, que possibilita representar de maneira continua a faixa de variagdo entre os
extremos de falta e abastamento do nutriente no meio. Logo, dependendo do valor de Cs, a
equacdo pode representar de forma aproximada as cinéticas de ordem zero e as de primeira

ordem, e também a transic¢ao entre elas.

Quando o valor da concentragdo de substrato é muito maior que o valor de Kg, Kgpode

ser desprezado no denominador da equacao 3.4. Logo, esta se reduz a:

U = Umax (3'4)

Neste caso, a taxa de crescimento | € constante, igual a taxa de crescimento maxima
Umix- A reagdo segue uma cinética de ordem zero, na qual a taxa de reacdo independe da

concentracao de substrato.
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O oposto pode acontecer quando o valor da concentragdo de substrato ¢ muito menor
que o valor de Ks. Nesta situa¢do, Cg pode ser desprezado no denominador da equagdo 3.5.

Consequentemente, se reduz a:

Cs
u= “méx-?s (3.5)

Ja que pmax € Ks sdo constantes, o termo (Ums/Ks) pode ser considerado uma nova

constante, K. Sendo a equagdo reduzida a:

Neste caso, a taxa de crescimento € proporcional a concentragdo de substrato. Assim, a
reacdo segue uma cinética de primeira ordem. Esse caso ¢ tipicamente de tratamento de
efluente domésticos em reatores de mistura completa, onde a concentracdo de substrato no

meio € reduzida, em virtude dos requisitos de reduzidos valores para o efluente.
3.5.3. Decaimento Bacteriano

As relagdes mostradas anteriormente fazem referéncia ao crescimento bruto da
biomassa. Entretanto, como as bactérias ficam nos sistemas de tratamento por mais de um ou
dois dias, passa agir também a fase de metabolismo endégeno. Isso implica em que as células
vivas sejam destruidas por alguns mecanismos que atuam na fase de respiracdo enddgena
(VON SPERLING, 1996). A taxa de decaimento pode ser definida como um processo de

primeira ordem, conforme a equagao 3.7:

dCy
W: _Kd-CX (37)

em que:
Kq= coeficiente de respiragdo endogena (d™)
3.5.4. Crescimento Liquido

De acordo com VON SPERLING (1996), o crescimento liquido ¢ encontrado através da soma

das equagdes 3.1 € 3.7:

dCy
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ou:

dCy Cs

i ———. Cy — K. 9
dt HUmax K5+C5 CX d CX (3 )

3.5.5. Produgéo de solidos
a) Producdo bruta

A produgdo de biomassa pode ser apresentada também em fung¢do do substrato usado.
Quanto mais substrato for digerido, maior serd a taxa de crescimento de bactérias (VON

SPERLING, 1996). Essa relagao pode ser definida como:

dCy dCs

F = YX/S.E (310)

em que:
dCg/dt= taxa de remocgao de substrato (mg/L.d)

Y x;s=coeficiente de producdo de biomassa (mgSSV/mgDQO emov)
b) Producao liquida

A equagdo 3.10 retrata o crescimento bruto de microrganismos, sem considerar a
reducdo da biomassa em virtude da respiragao enddogena. Segundo VON SPERLING (1996),
ao se introduzir a respiracdo enddgena, a producdo liquida de sélidos passa a ser definida
como:

dCy dCs

E: YX/S.E—Kd.CX (311)

¢) Taxa de remogao de substrato

Segundo CHERNICHARO (1997), a taxa de remogdo de substrato corresponde a
capacidade de transformacdo de substrato pela biomassa, por unidade de tempo, sendo

definida pela relacao a seguir:

dcs 1 dCy 210
dt _YX/S' dt (3.12)
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A remogao de substrato estd associada ao crescimento bruto da biomassa. Conforme a

equacdo 3.1. Substituindo-se dCx/dt por u.Cx na equagdo 3.12, tem-se:

dCs U

ou:

dCs C  Cy

S e —— X (314
dr  Hmae e e Yx), 314

O uso de substrato (DQO) ¢ acompanhada da produ¢do de biomassa (Y) e metano (1-

Y), conforme a equagdo 3.15:

dCp dCs
—= (1- YX/P). —5 (3.15)

onde :
dCp/dt= varia¢ao da produ¢dao de metano (CHy), por unidade de tempo(gDQOcn4/L.d)
Y xp=coeficiente de producdo de biomassa (gSSV/gDQOemov)

3.6. Modelagem do substrato e da biomassa em um reator de mistura completa

3.6.1. Balango de massa em um reator

O balango de massa de reatores anaerobios compreende a entrada e saida de materiais
no reator e reagoes cinéticas de produgdo e consumo de substrato e biomassa. Como o balango
de massa fundamenta-se na lei da conservagdo de massa, a quantidade de material acumulado
deve ser igual a quantidade de material que entra menos a quantidade que sai mais a
quantidade produzida menos a quantidade consumida dentro de um volume qualquer

(TCHOBANOGLOUS e SCHROEDER, 1985).
Acimulo = Entrada — Saida + Produgao — Consumo (3.16)

Matematicamente, essa relagdo pode ser representada como:

da(c.v)
dat

=Q.Co— Q.C+ 1,V —1c.V(3.17)

em que :
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C= concentragdo do composto em um tempo t (mg/L)
Co= concentragdo afluente do composto (mg/L)
V=volume do reator (m®)

Q= vazdo (m’/dia)

t=tempo (dia)

rp,= taxa de reagdo de producdo de compostos(mg/m’*dia)
r= taxa de reagio de consumo de compostos (mg/m’*dia)

A equacdo 3.17 pode ser representada também da seguinte forma:
C.—-+V.—=0.C,—Q.C+nr,.V —1..V(3.18)

Em reatores biolodgicos, considera-se como constante o volume do reator (dV/dt=0),

simplificando-se assim a equagdo 3.18:

dc
V.2 =0.C=Q.C+nV =1V (3.19)

3.6.2. Modelagem do substrato e da biomassa em um reator de mistura completa

considerando modelo de Monod

As interagdes que acontecem num reator de fluxo continuo e mistura completa sem

recirculacdo podem ser representadas na Figura 3.4.

AFLUENTE REATOR / EFLUENTE
Solidos Cxo Cx / Cx
Cs
Substrato Cygy " Cs
Y,
Vazao Q Q

Figura 3.4. Representagdo esquematica do balango de massa em um reator de mistura

completa sem recirculagao (adaptado de VON SPERLING, 1996).
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Na Figura 3.4, considera-se:
Cgo=concentragdo de substrato total afluente (DBO ou DQO) (mg/L ou g/m’)
Cs=concentragdo de substrato solivel no efluente (DBO ou DQO) (mg/L ou g/m?)
Q=vazio (m’/d)
Cx=concentragio de sélidos em suspensio no reator (mg/L ou g/m?)
Cxo=concentragdo de sélidos em suspensio afluente (mg/L ou g/m’)
V= volume do reator (m®)

Segundo FOGLER (2002), em um reator de mistura completa o efluente sai com a

mesma concentragdo que o liquido dentro do reator.

A concentragdo de solidos (Cx) sdo especialmente os s6lidos bioldgicos representados
pelos microrganismos produzidos no proprio reator, a custa do substrato disponivel. J& no
afluente ao reator, os solidos sdo aqueles contidos na dgua residudria, sendo usualmente
desprezada a presenga dos sélidos biolégicos, no balango de massa geral, sendo Cxo=0 mg/L.
Os balangos de massa para o substrato e para biomassa sdo realizados, e fundamentais para o
dimensionamento e o controle operacional do reator bioldgico, serdo mostrados a seguir
(VON SPERLING, 1996). As equagdes sao para um processo constituido somente de um

reator, sem decantacdo final e sem recirculag¢do utilizando modelo de Monod.

Balanco de Substrato utilizando Modelo de Monod:

d(v.cC
(—S)zQ.CSO—Q.CS+O—L.CX.V (3.20)
dt YX/S
dcC
V.25 = Q.G = Q.Cs + 0 ——— ¢V (321)
dt YX/S
dCs Q Q u
=5 -Cs0 = V.CS+0—W/S.CX (3.22)

em que:
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Cs
= , 3.2
U= Umbxe K.+ C (3.2)
Oou:
dés _ 0 C C)+0 & C 3.23

Balango de Soélidos utilizando Modelo de Monod:

d(V.Cy)
dCy
dCy Q

P (Cxo — Cx) + Cx(pn — Kq) (3.26)

em que:

C
2

ou:

dCy Q@

I (Cxo = Cx) + Umax- Cx — Kq.Cx (3.27)

s
K, + Cg

O modelo de Monod pode ser empregado para uma faixa limitada de concentragdes de
substrato. Para concentragdes altas de substrato, outros modelos cinéticos, derivados do

modelo de Monod, podem ser empregados com melhores resultados (ZAIAT, 2003).

3.6.3. Modelagem do substrato e da biomassa em um reator de mistura completa

considerando modelo de Andrews

Segundo CHERNICHARO (1997), apesar da relagdo proposta por Monod ter se
mostrado valida para uma grande diversidade de microrganismos e substratos limitantes, a
mesma ndo € valida para substratos que sejam limitantes, a pequenas concentracdes, e
inibidores, a altas concentragdes. Determinados substratos, como os 4cidos organicos, gerados
com o decorrer do processo de fermentacdo da matéria organica, sdo limitantes ao

crescimento bacteriano, quando presentes em pequenas concentragdes, porém também podem
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inibir o processo de digestao anaerdbia, quando se apresentam em altas concentracdes. Entdo,
para considerar a probabilidade de que um mesmo substrato aja , tanto como limitante , como
inibidor de certo grupo de microrganismos, ANDREWS (1968) modificou a equagdo para um
modelo de inibig¢do por excesso de substrato, derivado da cinética enzimatica, passando a ter a

seguinte forma:

(3.28)

onde:

u=taxa de crescimento especifico (d);

Umax= taxa de crescimento especifico maxima (d™;

Cs = concentragdo de substrato no reator de mistura completa (CSTR) (mg/L);

K= constante de saturacdo (mg/L), numericamente igual a concentracdo de substrato que

reduz em 50% o crescimento na auséncia de inibicao, isto ¢ quando, K;>> Cg.

Ki= constante de inibi¢do (mg/L), numericamente igual a concentragdo de Cg que reduz em

50% o crescimento quando ndo hé limitagdo por substrato, isto é quando, Cs>> Kg,

A equagdo 3.28 prevé que elevadas concentragdes de substrato, ou seja, quando Cg for
muito maior que Kg ocorrerd diminui¢ao da velocidade especifica de crescimento sendo K; a

constante de inibigdo por excesso de substrato (ZAIAT, 2003).

Andrews considerou a metanogénese a partir do acetato como a etapa limitante do
processo, por conter o grupo de bactérias com maior sensibilidade. Somente levava em
consideracdo as reagdes de consumo de acetato para geragdao final de metano. Na taxa de
crescimento especifico, Andrews incluiu também a inibicdo do crescimento dos
microrganismos por excesso de acido acético (ndo dissociado), para poder prever
instabilidade no processo, em virtude de um pH baixo (AZEITEIRO, CAPELA, DUARTE,
2001).

O modelo ¢ constituido somente por duas equagdes de balango de massa, sendo uma

para o substrato e outra para biomassa, por considerar somente a suposta etapa limitante
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(metanogénese a partir do acetato). Conforme as equagdes 3.29 e 3.31, mostradas abaixo, o

acetato ¢ ao mesmo tempo substrato limitante e agente inibidor (ANDREWS, 1968).

Balango de Substrato utilizando Modelo de Andrews:

dCs _Q Q 1
W = V.CSO —V.CS — U. CXW/S (329)

Substituindo o valor de u da equagdo 3.28 na 3.29, tem-se:

dCs Q Q Cs
—— = .00 — . Cs — tmax- 7 Cx. (3.30)
dt |74 |74 CS YX/
CS + KS _K S
l
Balango de Soélidos utilizando Modelo de Andrews:
dCy Q Q
ﬁ == V.CXO - VCX + M CX - Kd'CX (331)

Substituindo o valor de u da equagdo 3.28 na 3.31, tem-se:

dCx _Q Q Cs
oG +.uméx-—Csz
Cs + K +T
l

.Cx — K;.Cy (3.32)

onde:

Cx= concentra¢do de microrganismos no reator (mg/L). Ela € igual a concentracdo de saida

pois o reator suposto como sendo de mistura completa (CSTR).

Cxo= concentracdo de microrganismos na entrada (afluente) do reator (mg/L)
Cs= concentracao de substrato (acetato) no reator CSTR (mg/L)

Cso= concentragdo de substrato (acetato) na entrada do reator (mg/L)

Q= vazio (m’/d).

V= volume do reator (m°)

t= tempo (dia)

Kg=constante de decaimento dos microrganismos
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Y x;s=coeficiente de producdo de biomassa (gSSV/gDQOremov)

u= taxa de crescimento especifico (d)

3.7.Software Scilab

Segundo PIRES (2004), o Scilab ¢ um ambiente voltado para desenvolvimento de
software com a finalidade de resolver problemas numéricos. Esse ambiente foi criado em
1990 por um grupo de pesquisadores do INRIA-Institut de Recherche en Informatique et en
Automatique edo ENPC - Ecole Nationale des Ponts et Chaussées.

O Scilab é um ambiente poderoso para gerar graficos bi e tridimensionais, até mesmo
com animagdes, manipular matrizes facilmente por varias fungdes empregadas no toolboxes,
trabalhar com polindmios , fung¢des de transferéncia , sistemas lineares e graficos. Além disso,
define fun¢des de maneira facil, possibilita acesso a rotinas escritas em FORTRAN e C, pode
ser acessado por programas de computacdo simbolica, como o MuPad e possibilita o

desenvolvimento de toolboxes (PIRES, 2004).
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4. METODOLOGIA

Neste capitulo ¢ exposta a metodologia experimental para execu¢do do trabalho, os
dados utilizados na modelagem e simulag¢do do substrato e biomassa em um reator de mistura

completa foram retirados do livio de VON SPERLING (1996).

As Tabelas 4.1, 4.2, 4.3 e 4.4 mostram os dados de volume e nimero de dias de
simulacao, variaveis de entrada, valores iniciais das variaveis de estado e coeficientes do

modelo.

Tabela 4.1. Valores de volume e numero de dias de simulagao.

Variaveis Valor
V (m’) 9000
N (dias) 20

Tabela 4.2. Valores das variaveis de entrada.

Variaveis Valor
Q (m’/d) 3000
Cso (mg/L) 350
Cxo (mg/L) 0*

*desprezada na presente simulagao.

Tabela 4.3. Valores iniciais das variaveis de estado (t=0).

Variaveis Valor

Cs(mg/L) 20
Cx (mg/L) 100
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Tabela 4.4. Valores de coeficiente empregados nas simulagoes.

Coeficientes Valor
Bmax (d7) 3,0
Yx/s (mgSSV/mgDBOs) 0,6
K (mg/L) 60
Kq (d™ 0,06
K; (mg/L) 1,0%*
10,0%*
100,0%*

* valores de K; determinados empiricamente.

4.1. Programa utilizado

Para a modelagem e simulagdo foram utilizados os modelos matematicos de Monod e
de Andrews e o software cientifico para computacdo numérica Scilab versdo 5.5.2. Neste foi
elaborado um programa (no anexo A) para representar o perfil do substrato e da biomassa em
um reator de mistura completa sem decantacdo final e sem recirculagdo, para um periodo de
20 dias, pois a estabilizagdo completa da matéria organica leva aproximadamente este tempo.
As equagdes representativas utilizadas estdo descritas no item revisao bibliografica (equagdes

3.2,3.15,3.22,3.26 ¢ 3.28).
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5. RESULTADOS E DISCUSSAO

Utilizando o programa apresentado no anexo A, calculou-se o perfil das concentra¢des
de substrato e biomassa no reator, para um periodo de 20 dias, assumindo que as variaveis de
entrada (Q, Cgp e Cxo) permanecem constantes nesse periodo. Os dados utilizados foram

mostrados nas tabelas 4.1, 4.2, 4.3 ¢ 4.4.

As Figuras 5.1, 5.2 e 5.3 ilustram o perfil dos dois dados de saida ao longo dos 20 dias
de simulagdo, pois a estabilizagdo completa da matéria organica leva aproximadamente este
periodo. Os valores numéricos de concentragdo de substrato e da biomassa para todas as

simulag0es realizadas sdo mostrados no anexo B.

180
160 4

—a— Conc. Celular

1404 —a— Conc Subsrato

1204
100

Concentracao (gil)

0 5 10 15 20
Tempo (Dias)

Figura 5.1. Simulacao de substrato efluente e biomassa utilizando Modelo de Monod.

Observa-se na Figura 5.1 que os dados de saida tendem a uma nova situagdo de
equilibrio. A concentragao de substrato tende ao valor de 4,1 mg/L, enquanto a concentragao
de biomassa tende a 165,5 mg/L. Os dados iniciais ( Cs e Cx no dia 0) estdo relacionados a
variaveis de entrada (Q, Cso e Cxo), diferentes das que acontecem durante os 20 dias de
simulag¢do. Com a alteragdo nas variaveis de entrada, o sistema procura uma nova condi¢ao de
equilibrio e a biomassa cresce em virtude de uma maior carga de efluente, propiciando a

diminui¢do na concentragdo de substrato efluente.

VON SPERLING (1996) utilizou o programa de computador com estrutura de modelo

dindmico, em linguagem BASIC, modelo de Monod e os dados mostrados nas Tabelas 4.1,
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4.2, 4.3 e 4.4 para representar o perfil da biomassa e do substrato em um reator de mistura
completa, sem decantacdo final e sem recirculagdo. Como resultado obteve que os dados de
saida tendem a uma nova condi¢do de equilibrio. A concentragdo de substrato tende ao valor

de 9,1 mg/L, enquanto a concentracdo de biomassa tende a 173,3 mg/L.

—m— Cx ki=1

= 1204 —a— Cski=1
100 —a— Cx Ki=10
% —»— Cski=10
£ 380 —a— Cx ki=100
3 —+— Cski=100
5 60
5]

401

BEE Mnn e s T OO

D T T T T

0 5 10 15 20
Tempo (dias)

Figura 5.2. Simulacdo de substrato efluente e biomassa utilizando Modelo de Andrews

variando o valor de K.

Observa-se na Figura 5.2 que o modelo de Andrews apresenta uma cinética mais lenta
quando comparada ao modelo de Monod (Figura 5.1). Esse efeito acontece em virtude da
presenga do fator de inibicdo que diminui a velocidade de crescimento celular. Percebe-se
também que quanto menor Kj;, menor a velocidade de crescimento celular, maior o grau de
inibi¢do e quanto maior K;, maior serd a velocidade de crescimento celular. Do mesmo modo,
quanto menor o grau de inibi¢do, mais rapido o sistema atinge o estado estacionario onde a

concentragdo de células se mantém temporariamente constante.

Quando K ¢é igual a 1 mg/L, a concentragdo de substrato (Cs=20 mg/L) é muito maior
que a constante de inibi¢do, a velocidade de crescimento celular diminui, consequentemente
o grau de inibicdo ¢ bem maior, gasta-se mais tempo para atingir o estado estacionario. Ja
quando K; ¢ igual a 10 mg/L, a concentracdo de substrato (Cs=20 mg/L) ¢ maior do que a
constante de inibi¢do, a velocidade de crescimento diminui, mas ndo tanto quanto se utiliza K;

igual a 1 mg/L, pois o valor da constante K; estd mais préximo do valor da concentragdo de
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substrato, logo, o termo de inibicdo (Cs*/K;) da equacdo 3.28, tem menos influéncia sobre o

valor da cinética microbiana.

Quando K; ¢ igual a 100 mg/L, o comportamento do modelo de Andrews ¢ similar ao
modelo de Monod. Isto acontece porque quando a concentragao de substrato (Cs) for inferior
ao valor da constante K; , o valor do termo de inibi¢ao (Csz/Ki) da equacgdo 3.28 tende a zero.
Logo, ndo ha influéncia do termo sobre o valor da cinética microbiana. Quando o termo de
inibi¢do ¢ anulado o modelo de Andrews ¢ reduzido ao modelo de Monod. A concentragdo de
substrato tende ao valor de 4,1 mg/L, enquanto a concentracdo de biomassa tende a 165,5

mg/L, assim como no modelo de Monod. Essa situagdo pode ser comprovada na Figura 5.3.
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160 4
_ —a— Cx ki=100
1401 —a— Cski=100
O 120 —i&— Cx monod
= —v— Cs monod
2 1004
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5 60
&}
40 -
2[1::\__
»
0 TErIeeaLvRsENNeeent
0 5 10 15 20

Tempo (dias)

Figura 5.3. Simula¢do de substrato efluente e biomassa utilizando Modelo de Monod e

Modelo de Andrews com valor de K; igual a 100 mg/L.

Com os dados das Tabelas 4.1, 4.2, 4.3 e 4.4, calculou-se o perfil de Cgs . Cx, sabendo-
se que a vazdo dobra apds o dia 10. Os demais dados permanecem como tal: dias 0 a 10 com

Q=3000 m’/d e dias 11 a 20 com Q=6000 m’/d.

Usando o mesmo programa de computador apresentado no anexo A, foram feitas 2
simulagdes subsequentes de 10 dias cada, tendo como valores iniciais das varidveis de saida
os valores obtidos no dia 10 da primeira simulagdo, alterando a vazao Q de 3000 m’/d para
6000 m>/d. Desta maneira, para o modelo de Monod, os valores iniciais de Cs e Cx sdo: Cs=
4,08 mg/L e Cx=166,37 mg/L. As demais simula¢gdes com os modelos de Andrews seguiram

0 mesmo raciocinio. Realizando as simulag¢des obtem-se as Figuras 5.4, 5.5 e 5.6 que ilustram
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o perfil das duas varidveis. Os valores niumericos de concentragdo de substrato e biomassa

para todas as simulagdes realizadas podem ser observados no anexo B.

1804
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0 Aumento em Q
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g Cs0 = 4,08 mg/L
E 60
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.
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Figura 5.4. Simulacdo do substrato efluente e da biomassa utilizando modelo de Monod

dobrando a vazao no décimo dia.

Na Figura 5.4, observa-se o degrau que acontece em Cg e em Cx, depois de se ter
um degrau em Q, a concentracdo de substrato se reduz ainda mais. Posteriormente ao
degrau, o sistema tende a uma nova condi¢@o de equilibrio, diferente da Figura 5.1. Com
o aumento da vazdo, percebe-se que o sistema atinge o estado estaciondrio no décimo
primeiro dia, onde a concentracdo de substrato final foi 1,33 mg/L e a concentragdo de

biomassa foi de 167,74 mg/L.

VON SPERLING (1996) realizou o mesmo procedimento utilizando o programa
de computador com estrutura de modelo dindmico, em linguagem BASIC, e o modelo de
Monod para representar o perfil da biomassa e do substrato em um reator de mistura
completa, sem decantagdo final e sem recirculagdo dobrando a vazdo no décimo dia.
Obteve como resultado um degrau em Cg e em Cx. Posteriormente ao degrau, o sistema
tende a uma nova condicdo de equilibrio, a concentracdo de substrato aumentou e a
concentracdo de biomassa também. O sistema alcanca o estado estacionario no décimo
oitavo dia, onde a concentragdo de substrato foi 19,2 mg/L e a concentragdo de biomassa

foi de 182,1 mg/L.
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Figura 5.5. Simulag@o do substrato efluente e da biomassa utilizando modelo de Andrews
dobrando a vazdo no décimo dia.

Observa-se na Figura 5.5 que quando se utiliza o modelo de Andrews com K;
igual a 1 mg/L, e dobra-se a vazdo no décimo dia, acontece um degrau em Cge Cx_had um
grande aumento da concentragdo de biomassa e redugdo da concentragcdo de substrato.
Apos esse degrau, no décimo primeiro dia, o sistema atinge o estado estaciondrio, onde a
concentragcdo de biomassa foi de 161,84 mg/L e a concentracdo de substrato foi de 3,37
mg/L. Percebe-se que o sistema gasta menos tempo para atingir o estado estacionario,
mesmo com o fator de inibi¢do, porque aumentar a vazdo é uma forma de reduzir
concentragdes inibitérias de compostos toxicos, consequentemente, aumenta-se a

velocidade de crescimento celular.

Quando se dobra a vazao no décimo dia, utilizando K; igual a 10 mg/L, observa-se
um degrau em Cg e Cx, a concentragdo de substrato se reduz ainda mais. Apos o degrau,
no décimo primeiro dia, o sistema atinge o estado estacionario, onde a concentragdo de
substrato foi de 1,37 mg/L e a concentracdo de biomassa foi de 167,67 mg/L, proximo
dos valores encontrados usando modelo de Monod. Isto porque o valor da constante de
inibi¢do estd mais proximo do valor da concentracdo de substrato, logo, hd menos
influéncia do termo de inibicdo (Cs”/K;) da equacdo 3.28 sobre o valor da cinética

microbiana.

Quando se dobra a vazdo no décimo dia, utilizando K; igual a 100 mg/L, o

comportamento do modelo de Andrews ¢é similar ao modelo de Monod, observa-se um
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degrau que acontece em Cs e em Cx, hd um grande consumo de substrato. Apds o degrau,
o sistema tende a uma nova situac¢ao de equilibrio, atinge o estado estacionario no décimo
primeiro dia, onde a concentracdo de substrato foi de 1,34 mg/L e a concentragdo de
biomassa foi de 167,73 mg/L, assim como no modelo de Monod. Essa situagdo pode ser

comprovada na Figura 5.6.

Deste modo, observa-se que a escolha de qual modelo usar ¢ dependente do meio
em que a fermentagdo acontece. Caso a concentragdo de substrato ou produto usado na
fermentagdo for suficiente para haver inibi¢do, entdo ¢ preciso optar por um modelo que
descreva o efeito da inibi¢cdo. Caso o modelo selecionado nao apresente a constante de
inibi¢do, a quantidade de produto gerado ndo vai corresponder aos dados experimentais e,

logo, ndo sera util para representar o processo.

140 - —a— Cx ki=100
. —a— Cski=100
2 1204 —&— Cx Monod
= —v— Cs Monod
L%r 100
«",-_-E a0 Aumento em Q
ol
S 604
&}
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Figura 5.6. Simulagdo do substrato efluente e da biomassa utilizando modelo de Monod ¢

Andrews com K;=100 mg/L dobrando a vazao no décimo dia.
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6. CONCLUSAO

Neste trabalho foram apresentados dois modelos, o modelo de Monod que nao
considera o efeito da inibi¢do por concentragdo de substrato, somente considera o substrato
como limitante, o que ¢ pouco comum na pratica, especialmente em cultivo descontinuo onde
ha acimulo de metabdlitos que acabam afetando o metabolismo e o crescimento dos
microrganismos. E o modelo de Andrews que considera o substrato como limitante e também
como inibidor. Outros modelos para representar o crescimento celular microbiano sao
apresentados na literatura, porém sdo pouco empregados no caso de tratamento anaerobio de

aguas residudrias.

Os resultados da simula¢ao do substrato e da biomassa em um periodo de 20 dias, com
a vazo igual a 3000 m’/d mostraram que o modelo de Andrews apresenta uma cinética mais
lenta quando comparada ao modelo de Monod. Esse efeito acontece em virtude da presenca
do fator de inibi¢do que diminui a velocidade de crescimento celular. Porém, quando a
concentragdo de substrato (Cs) for inferior ao valor da constante K; o valor do termo de
inibigdo (Cs”/K;) da equagdo tende a zero. Logo, ndo ha influéncia do termo sobre o valor da
cinética microbiana. O comportamento do modelo de Andrews se torna similar ao modelo de

Monod.

Quando se dobra a vazdo no décimo dia, empregando o modelo de Monod, observa-se
o degrau que acontece em Cs e em Cx. Apos o degrau, o sistema tende a uma nova situagao
de equilibrio, atinge o estado estacionario no décimo primeiro dia. J4 quando se utiliza o
modelo de Andrews, com K; bem menor que a concentracdo de substrato, observa-se um
degrau em Cg e Cx, ha um grande aumento da concentragdo de biomassa e redugdo da
concentragdo de substrato. Apos o degrau, o sistema atinge rapidamente o estado estacionario,
também no décimo primeiro dia, mesmo com o fator de inibicdo, isso acontece porque a
dilui¢do de despejos ¢ uma forma de evitar que compostos toxicos atinjam concentragdes
inibidoras nos digestores. J& quando a concentragdo de substrato ¢ menor que Kj, o
comportamento do modelo de Andrews ¢é similar ao modelo de Monod. Observa-se um
degrau em Cs e Cx, apos o degrau, também no décimo primeiro dia, o sistema atinge o estado
estacionario. Logo, o aumento da vazdo faz a velocidade de crescimento celular aumentar,
devido a redu¢do de concentragdes inibitorias de compostos toxicos, consequentemente, o

sistema alcang¢a rapidamente o estado estacionario, onde a concentracdo de células se mantém

temporariamente constante.
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O Scilab mostrou ser uma 6tima ferramenta para geragdo de graficos, através deles foi

possivel realizar a comparagao entre os modelos cinéticos.

Realizar a modelagem de processos de digestdo anaerobia ¢ bem complicado devido a
complexidade dos substratos e ao envolvimento de varias populagdes bacterianas. Além disso,
0s parametros cinéticos sdo especificos para um consorcio microbiano crescendo em
determinada 4gua residudria sob certas condi¢des ambientais. Esse fato se constitui em um
dos maiores problemas na modelacdo dos processos anaerdbios empregados ao tratamento de
aguas residuarias. Nao hé parametros universais, € quanto mais etapas do processo anaerobio

sao usadas no modelo, maior a quantidade de constantes que deverao ser estimadas.
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7. SUGESTOES PARA TRABALHOS FUTUROS

Para os trabalhos futuros relacionados a modelagem de processos de digestdo

anaerobia:

a) Realizagdo de simulagdes utilizando outros modelos matematicos.
b) Efetuar simulagdes com todos os dados de entrada variando diariamente,

aproximando-se da realidade que ocorre em uma estagao de tratamento de esgotos.
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Programa usado para simula¢do do substrato e da biomassa utilizando modelos de Monod e

Andrews com diferentes valores de K;.

clear
cle

function dy=f(t, y, um, Km, Yxs, kd, V, Q, Ki)

Cx=y(l);

Cs =y(2);

u =um*Cs/(Km+Cs); // modelo de Monod
/fu=um*1/(1+Km/Cs+Cs/Ki) // modelo de Andrews

dy(1) = (Q*Cx0/V)-(Q*Cx/V)+u*Cx-kd*Cx;
dy(2) = (Q*Cs0/V)-(Q*Cs/V)-u*Cx/Yxs;
endfunction

n=20

m=10

V=9000 //volume do reatot (m3)
um = 3; //d-1

Yxs = 6;// gx/gs
kd=0.06 //d-1
//Cse =4, //gs/L
Km = 60; // mgs/L
Ki=1;

//Ki= 10;
//Ki=100.0

//D = um*Cse/(Km+Cse),
Cx0=100;
Cs0 = 20;

Q=3000 //vazao afluente m3/d

y0 =[Cx0 ; Cs0];
t0=0; /h
t=0:20; /h

//for t=1:n
y=0de(y0,t0,t,list(f,um,Km,Yxs,kd,V,Q,Ki))

M(t’}’(l, )"'O'ataY(za )a"*');

xtitle(" ","Tempo (dias)","Concentracao (g/L)")

//legend('Cx",'Cs"," ")

legend('Cx'",'Cs")

//end
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ANEXO B
TABELAS DE DADOS

Tabela B1. Valores de concentragdo de substrato e de biomassa obtidos através do programa

apresentado no anexo A, utilizando modelo de Monod.

Tempo Concentraciao de Substrato Concentra¢ao de Biomassa
(dia) (mg/L) (mg/L)
0 20 100
1 9,62 155,50
2 5,25 175,05
3 4,16 176,43
4 3,96 173,93
5 3,97 171,43
6 4,00 169,55
7 4,03 168,25
8 4,05 167,37
9 4,07 166,77
10 4,08 166,37
11 4,09 166,11
12 4,09 165,93
13 4,10 165,81
14 4,10 165,74
15 4,10 165,68
16 4,10 165,65
17 4,10 165,62
18 4,10 165,61
19 4,10 165,60
20 4,10 165,59

Tabela B2. Valores de concentragdo de substrato e de biomassa obtidos através do programa

apresentado no anexo A, utilizando modelo de Andrews com K;=1.

Tempo Concentracio de Substrato Concentraciao de Biomassa
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(dia) (mg/L) (mg/L)
0 20 100
1 18,10 106,13
2 16,50 111,64
3 15,13 116,69
4 13,93 121,38
5 12,86 125,75
6 11,89 129,86
7 11,02 133,70
8 10,22 137,28
9 9,50 140,55
10 8,86 143,51
11 8,30 146,09
12 7,82 148,27
13 7,43 150,06
14 7,11 151,45
15 6,86 152,51
16 6,68 153,27
17 6,54 153,81
18 6,44 154,18
19 6,37 154,42
20 6,33 154,57

Tabela B3. Valores de concentragdo de substrato e de biomassa obtidos através do programa

apresentado no anexo A, utilizando modelo de Andrews com K;=10.

Tempo Concentracao de Substrato  Concentrac¢ao de Biomassa
(dia) (mg/L) (mg/L)
0 20 100
1 11,97 141,93

2 6,64 167,61
3 4,66 174,28
4 4,16 173,42
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5 4,08 171,24
6 4,1 169,36
7 4,13 167,96
8 4,15 167

9 4,17 166,35
10 4,18 165,91
11 4,19 165,62
12 4,20 165,43
13 4,20 165,30
14 4,20 165,21
15 4,20 165,15
16 4,20 165,12
17 4,21 165,09
18 4,21 165,07
19 4,21 165,06
20 4,21 165,05

Tabela B4. Valores de concentracdo de substrato e de biomassa obtidos através do programa

apresentado no anexo A, utilizando modelo de Andrews com K;=100.

Tempo Concentracao de Substrato Concentraciao de Biomassa
(dia) (mg/L) (mg/L)
0 20 100
1 9,87 154,08
2 5,37 174,46
3 4,19 176,29
4 3,98 173,9
5 3,99 171,41
6 4,00 169,53
7 4,04 168,22
8 4,06 167,33
9 4,08 166,73

[S—
()

4,09 166,33
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11 4,10 166,06
12 4,10 165,88
13 4.10 165,76
14 411 165,68
15 4,11 165,63
16 411 165,60
17 411 165,57
18 411 165,56
19 411 165,55
20 411 165,54

Tabela BS. Valores de concentragdo de substrato e de biomassa obtidos através do programa

apresentado no anexo A, utilizando modelo de Monod, dobrando a vazao no décimo dia.

Tempo Concentracao de Substrato  Concentracao de Biomassa
(dia) (mg/L) (mg/L)
0 20 100
1 9,62 155,51
2 5,25 175,05
3 4,15 176,43
4 3,96 173,93
5 4 171,43
6 4,03 169,56
7 4,05 168,25
8 4,06 167,37
9 4,08 166,78
10 4,08 166,38
11 1,33 167,74
12 1,33 167,74
13 1,33 167,74
14 1,33 167,74
15 1,33 167,74
16 1,33 167,73
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17 1,33 167,73
18 1,33 167,73
19 1,33 167,73
20 1,33 167,73

Tabela B6. Valores de concentragdo de substrato e de biomassa obtidos através do programa

apresentado no anexo A, utilizando modelo de Andrews com K;=1, dobrando a vazdo no

décimo dia.

Tempo Concentracao de Substrato  Concentracio de Biomassa
(dia) (mg/L) (mg/L)
0 20 100
1 18,1 106,13
2 16,5 111,64
3 15,13 116,69
4 13,93 121,38
5 12,86 125,75
6 11,9 129,86
7 11,02 133,7
8 10,23 137,28
9 9,5 140,55
10 8,86 143,51
11 3,37 161,84
12 3,37 161,84
13 3,37 161,83
14 3,37 161,83
15 3,37 161,83
16 3,37 161,83
17 3,37 161,83
18 3,37 161,83
19 3,37 161,83

[\
e

3,37 161,83
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Tabela B7. Valores de concentragdo de substrato e de biomassa obtidos através do programa

apresentado no anexo A, utilizando modelo de Andrews com K;=10, dobrando a vazido no

décimo dia.

Tempo Concentracio de Substrato Concentracao de Biomassa
(dia) (mg/L) (mg/L)
0 20 100
1 11,97 141,93
2 6,64 167,61
3 4,66 174,28
4 4,16 173,42
5 4,08 171,24
6 4,1 169,36
7 4,13 167,96
8 4,15 167
9 4,17 166,35
10 4,19 165,91
11 1,37 167,67
12 1,37 167,67
13 1,37 167,67
14 1,37 167,67
15 1,37 167,67
16 1,37 167,67
17 1,37 167,67
18 1,37 167,67
19 1,37 167,67
20 1,37 167,67

Tabela BS8. Valores de concentracdo de substrato e de biomassa obtidos através do programa
apresentado no anexo A, utilizando modelo de Andrews com K;=100, dobrando a vazdo no

décimo dia.

Tempo Concentracao de Substrato  Concentracao de Biomassa

(dia) (mg/L) (mg/L)
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20
9,87
5,37
4,19
3,98
3,99

4,04
4,06
4,08
4,09
1,34
1,34
1,34
1,34
1,34
1,34
1,34
1,34
1,34
1,34

100
154,08
174,46
176,29

173.,9
171,41
169,53
168,22
167,33
166,73
166,33
167,73
167,73
167,73
167,73
167,73
167,73
167,73
167,73
167,73
167,73




