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RESUMO 
 
 

A indústria sucroenergética apresenta na sua cadeia produtiva, etapas do processo 

que, se não adequadamente gerenciadas podem desencadear no meio ambiente 

impactos indesejáveis, principalmente associados ao solo e à água. A vinhaça, por 

exemplo é o principal resíduo gerado do processo de destilação do etanol hidratado, 

estima-se que para cada litro de etanol produzido são gerados entre 10 a 13 litros de 

vinhaça. Assim, seu aproveitamento na produção do biogás se torna relevante 

ambientalmente por evitar o lançamento inadequado no meio ambiente e por 

promover um destino mais nobre para esse resíduo, em vista que, geralmente são 

utilizados apenas na fertirrigação dos canaviais. Na unidade industrial, há também a 

possibilidade da aplicação do biogás no processo de reforma a seco. Este consiste, 

na conversão do CH4 e CO2 em H2 e CO (gás de síntese). Assim, as usinas 

sucroenergéticas tradicionais que, normalmente, produzem etanol, açúcar e geram 

eletricidade, passariam a produzir outro vetor energético, o hidrogênio, de maior valor 

agregado. A partir da modelagem e simulação computacional foi possível estimar a 

quantidade de vinhaça produzida em uma usina sucroenergética, localizada no Norte 

do Paraná, e, posteriormente, estimar a produção diária de biogás produzido em 

reator contínuo de fluxo ascendente. A partir da quantidade de biogás gerado, foi 

estimado o potencial em gerar o gás de síntese. Os resultados demostraram uma 

produção diária de vinhaça de 87.183 Kg/h. Os resultados da produção de biogás 

geraram um total de 183.989 litros (P = 1 bar, T = 308 K) de biogás em 30 dias. Os 

resultados da produção de gás de síntese apresentaram os melhores rendimentos do 

gás hidrogênio, correspondentes a faixas de entrada do biogás em 44% metano e 

56% de dióxido de carbono, com uma produção de 1,740 litros/hora e de CO em 1,907 

litros/hora de H2. (P= 1 bar ,T =1073 K). 

 
Palavras-chave: energia alternativa, reforma a seco do biogás, hidrogênio. 

 
 

  



 
 

 
 

ABSTRACT 
 

 
 

The sugar-energy industry presents on its productive chain, steps of the process in 

which, without appropriate managing can trigger unwanted environmental impacts, 

mostly related to soil and water. Stillage, for example, is the main waste generated 

from the hydrous ethanol distillation process, estimating the production of 10 to 13 liters 

of stillage from each ethanol liter produced. Therefore, its better-use on biogas 

manufacturing becomes environmentally relevant for avoiding improper disposal into 

the environment, and for fostering a better destination for this waste, as they are 

generally used only for sugarcane crop field fertilization. In the industrial unit, there is 

also the possibility of the biogas application on the dry reforming process. It consists 

of the CH4 and CO2 conversion into H2 and CO (synthesis gas). Thereby, the traditional 

sugar-energy plants that normally produce ethanol, sugar, and electricity, would start 

producing another energetic vector, the hydrogen, with greater added value. From the 

modeling and computational simulation it was possible to estimate the stillage amount 

produced in one sugar-energy plant, located in the north of Paraná State, and, 

afterward, estimate the daily biogas output, produced in a continuous ascending flow 

reactor. From the biogas output amount, it was estimated the potential to generate the 

synthesis gas. Results have shown a daily stillage production of 87.183 Kg/h. The 

biogas production results generated an amount of 183.989 liters (P = 1 bar, T = 308 

K) of biogas in 30 days. The synthesis gas production showed better income for 

hydrogen gas, corresponding to the biogas input of 44% methane and 56% carbon 

dioxide, with a 1,740 liters/hour production of H2 and a CO 1,907 liters/hour (P= 1 bar, 

T= 1073K).  

 

Keywords: renewable energy, dry reforming, biogas, hydrogen. 
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1 INTRODUÇÃO  
 

Aumento da demanda energética, juntamente com a eventual redução da 

oferta de combustíveis convencionais e crescente preocupação com a preservação 

do meio ambiente, estão impulsionando a comunidade científica a pesquisar e 

desenvolver fontes alternativas de energia, que sejam menos poluentes, renováveis e 

que reduzam o impacto ambiental.   

Diante desse aspecto, a procura por rotas alternativas aos combustíveis 

fósseis, tem se intensificado nos últimos anos (SEVERO et al., 2019). Bem como 

novos conceitos de biorrefinaria e economia circular estão surgindo para integrar 

usinas produtoras de biocombustíveis.  

Tais conceitos sugerem a aplicação de tecnologias de desenvolvimento 

sustentáveis para reduzir o consumo de combustíveis fosseis, através do 

reaproveitamento dos subprodutos gerados dentro da cadeia industrial, convertendo-

os em bioenergia. Com isso, há uma recirculação da energia produzida dentro da 

biorrefinaria, além de uma otimização da biomassa para produtos que garantem 

melhores retornos econômicos, reduzindo assim o desperdício (SANTOS et al., 2017; 

UBANDO et al., 2020). 

No Brasil a produção de etanol a partir do processamento da cana-de-açúcar, 

representa a rota mais promissora na produção de biocombustíveis. Porém, alcançar 

a sustentabilidade em sua produção, envolve conceitos além do marketing aplicado a 

este biocombustível e que exigem aplicações de projetos que visem o tratamento, 

descarte e reaproveitamento de resíduos sejam considerados (ELIA NETO, 2016b). 

Uma alternativa de reaproveitamento, seria por meio da produção de biogás a 

partir da vinhaça uma vez que o país possui uma grande produção de vinhaça 

proveniente do processo de produção de etanol e apresenta potencial de aplicação 

para geração do biogás. 

Com esta produção do biogás, o setor sucroenergético além de evitar 

quantidades excessivas de lançamento da vinhaça no solo (fertirrigação); é possível 

direcionar em um novo contexto energético, no processo de produção de gás de 

síntese, através da reforma a seco. 

A reforma a seco é um processo na qual utilizam dois gases que contribuem 

com o efeito estufa (CH4 e CO2) e geram o H2 e CO (gás de síntese), e com  seu 
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aproveitamento, torna-se relevante ambientalmente por reduzir suas emissões, e por 

gerar água como resíduo, quando aplicado em células combustíveis; além de alcançar 

uma valorização dos subprodutos; evitando assim, custos correspondentes ao uso de 

fontes convencionas de energia elétrica (SCHULTZ e SOARES, 2014). 

Desta forma, as usinas sucroenergéticas tradicionais que, normalmente, 

produz o etanol, açúcar e gerar eletricidade, passariam a produzir outro vetor 

energético, o hidrogênio.  

Assim, o trabalho foi dividido em quatro etapas: a primeira consistiu na 

estimativa de produção de CO2 nas dornas de fermentação; a segunda foi composta 

pela simulação do processo de destilação do vinho; a terceira pela modelagem da 

produção de biogás a partir da vinhaça; e na quarta, pela estimativa de produção de 

hidrogênio no setor sucroenergético. 

 

1.1 JUSTIFICATIVA  

O setor sucroenergético, em sua cadeia produtiva, gera grandes quantidades 

de subprodutos que não são utilizados para fins energéticos. Como exemplo, temos a 

vinhaça e o gás carbônico.  

A vinhaça, é gerada no processo de destilação, e posterior utiliza apenas na 

fertirrigação do canavial, para suprir necessidades nutricionais do solo. Outra opção 

de utilização, seria através da produção de biogás, por meio da biodigestão anaeróbia 

da vinhaça, tendo em vista, que há um excedente da vinhaça na usina.  

O CO2, é gerado no processo fermentativo em reatores chamados de dornas. 

No Brasil existem dois tipos de dornas, abertas e fechadas. Independentemente do 

tipo de dorna utilizada esse CO2 é perdido pelas usinas ao ser liberado na atmosfera.  

Portanto, se as usinas pudessem aproveitar esses subprodutos, conseguiriam 

reduzir impactos causados pelos gases do efeito estufa, além de agregar valor, 

através de sua utilização em planta de gás de síntese, uma vez que o hidrogênio tem 

um alto valor de mercado e se trata de um importante vetor energético. 

O estudo aborda a modelagem da produção de biogás a partir da vinhaça, 

produção de CO2 nas dornas de fermentação e produção de gás de síntese a partir 

de diferentes composições do gás de entrada (CH4 e CO2). 
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2 OBJETIVOS 
 

2.1 OBJETIVO GERAL  

 

A dissertação objetiva simular a produção de biogás a partir da vinhaça gerada 

por uma usina tradicional sucroenergética, e avaliar o seu potencial para a obtenção 

de gás de síntese rico em hidrogênio pelo processo de reforma a seco do biogás. 

 

2.2 OBJETIVOS ESPECÍFICOS 

 

 Estimar, por meio de simulação do processo, a produção CO2 no processo 

fermentativo na usina do setor sucroenergético; 

 Simular o processo de obtenção do etanol hidratado a fim de determinar a 

quantidade de vinhaça produzida;  

 Estimar, por meio de simulação do processo, a produção de biogás a partir da 

vinhaça gerada no processo de destilação da usina do setor sucroenergético; 

 Avaliar o efeito da produção de metano e dióxido de carbono na produção de 

gás de síntese; 

 Estimar, por meio de simulação do processo, a produção de gás de síntese a 

partir dos resultados obtidos da simulação do biogás. 
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3 REVISÃO DE LITERATURA 
  

3.1 O SETOR SUCROENERGÉTICO  

 

Desde que foi trazida ao Brasil a cana-de-açúcar mostrou-se importante na 

economia nacional, sendo o país de maior produção, seguido por Índia e china; com 

a cultura da cana é possível produzir açúcar, álcool e bioeletricidade. Na fase inicial 

do Proálcool as usinas de açúcar conseguiram investimentos para ampliar destilarias 

existentes, instalar novas unidades produtoras anexas ou autônomas nas usinas. Com 

a expansão da cultura e com os investimentos no setor, a indústria alcooleira cresceu 

600 milhões em um ano, entre 1975-1976, e 12,3 bilhões até o ano de 1986 

(BIODIESELBR, 2006).  

Atualmente o setor sucroenergético possuí um grande potencial de produção 

de açúcar e álcool. Segundo a Nova Cana, existem no Brasil cerca de 411 usinas de 

açúcar e etanol espalhas entre as regiões Sudeste, Centro-oeste, Nordeste, Sul e 

Norte. Dessas 411 usinas, estima-se que a produção de açúcar na safra 2019/20 

deverá atingir 30,01 milhões de toneladas, a produção de etanol anidro 10,2 bilhões 

de litros e a produção de etanol hidratado, cerca de 23,6 bilhões de litros (CONAB, 

2019). A Figura 1  apresenta um mapa da distribuição de usinas sucroenergéticas no 

Brasil. 
FIGURA 1. USINAS SUCROENRGÉTICAS NO BRASIL  

  
                          FONTE: Udop (2019).  
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Além da produção do açúcar e álcool a indústria sucroenergética produz 

grandes quantidades de co-produtos e resíduos. O principal co- produto gerado é o 

bagaço de cana, no qual, é utilizado para alimentar as caldeiras, fornecendo assim, 

energia térmica para gerar vapor, na qual promove o movimento das turbinas 

conectadas aos geradores de energia elétrica.  

De acordo com a União da Industria de Cana de Açúcar (ÚNICA), uma 

tonelada de cana produz aproximadamente 280 Kg de bagaço e 234 Kg de palhas e 

pontas. Em 2017 a capacidade de produção de bioeletricidade no setor 

sucroenergético a partir da biomassa da cana de açúcar foi de 11.247 (MW), 

representando 7% da potência outorgada no Brasil e 77% de toda a biomassa, são 

provenientes desse setor (ÚNICA, 2017).  

A indústria sucroenergética apresenta, na sua cadeia produtiva, etapas de 

processo que se não adequadamente gerenciadas, podem desencadear no meio 

ambiente impactos indesejáveis, principalmente os associados ao solo e à água. A 

vinhaça, por exemplo é o principal resíduo gerado do processo de destilação do etanol 

hidratado, em 2014 foram gerados cerca de 280 bilhões de litros de vinhaça, sendo 

que 97% de sua totalidade foram lançado no solo para práticas de fertirrigação, para 

suprir necessidades de adubação potássica e contribuir com outros nutrientes 

essenciais. 

 Contudo, como o volume lançado no solo é feito sem controle, acabam por 

contaminar o lençol freático pelo excesso de vinhaça no solo, ocasionando alguns 

efeitos negativos. São citados: a degradação da qualidade do solo, salinização do 

solo, lixiviação de metais e sulfatos, emissão de gases do efeito estufa, como o óxido 

nitroso (N2O), que é cerca de 300 vezes mais poluente do que dióxido de carbono 

(CO2), além de oferecer perdas da qualidade da matéria-prima (cana-de-açúcar), com 

atraso na maturação, diminuição do teor da sacarose, aumento do teor de cinzas e 

elevação do nível de potássio e amido no caldo (SILVEIRA, 2015). 

Toda essa vinhaça que é lançada no solo representa um desperdício de 

potenciais usos mais nobres deste resíduo. A literatura aponta, que a utilização de 

1m³ de vinhaça, pode chegar a produzir 114 Nm³ de biogás, com um teor de metano 

de 60%, e quando aplicado a um conjunto de moto gerador com eficiência de 40%, 

produz 230 kWh de energia elétrica (ELIA NETO, 2016b).     



25 

 
 

O biogás quando purificado, pode ser aplicado no processo de reforma a seco 

do metano a fim de produzir o gás de síntese, composto este formado pela mistura 

(CO e H2) (SCHULTZ, E. L.; SOARES, 2014).  

A utilização do hidrogênio surgi como fonte alternativa de energia, que pode 

ser usado para gerar energia elétrica através de células combustíveis; contém a maior 

quantidade de energia por unidade de massa (141,86KJ/g) em relação a outros 

hidrocarbonetos conhecidos, como: metano (55,53KJ/g), propano (50,36KJ/g) e 

gasolina (47,5KJ/g). Além de ser um importante vetor energético, o hidrogênio é 

relevante na indústria e outros setores da indústria química, farmacêutica, alimentícia, 

metalúrgica e eletrônica (SANTOS, 2005).  

No tópico a seguir, baseia-se na descrição da unidade industrial do setor 

sucroenergético, onde consistiu o estudo. 

 

3.2 UNIDADE INDUSTRIAL SUCROENERGÉTICA  

 

A usina sucroenergética, foi constituída no dia 05 de Julho de 1980, por 

iniciativa de um grupo de agricultores. No dia 04 de abril de 1981, houve o lançamento 

da Destilaria de Álcool, iniciando-se então a construção da unidade industrial. 

No ano 1981, iniciou-se o projeto de plantio de cana, com 1.475,86 hectares, 

estabelecendo-se um plano gradativo de aumento da área plantada, para um total de 

14.238,33 hectares efetivamente plantados. 

Em 1989, a ALCOPAR “Associação dos Produtores de Álcool e Açúcar do 

Paraná” juntamente com o governo estadual, conseguiram para o Estado do Paraná 

cotas para a produção de açúcar pelas destilarias; tendo a usina conseguido também 

sua cota para produzir açúcar, fato que envidou grandes esforços para início da 

construção da Fábrica de Açúcar. 

Atualmente a usina conta com uma entrada de mais de 6 mil toneladas de 

cana-de-açúcar por dia no processo industrial, apresentando uma produção diária de 

506 mil litros de etanol hidratado e cerca de 4 mil litros de etanol anidro.  
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3.2.1 Cadeia Produtiva do etanol hidratado  

 

A usina com destilaria anexa, utilizam o caldo primário para produzir açúcar e 

o caldo misto (caldo diluído) e mel final (melaço) para à produção do etanol. As etapas 

a seguir descreve de forma simplificada as operações que compõem o processo 

industrial da usina do setor sucroenergético na produção do etanol hidratado a partir 

da cana-de-açúcar: Lavagem da cana, preparo da cana, extração do caldo por 

moagem, tratamento do caldo misto, fermentação, centrifugação e destilação 

(BARRETO; COÊLHO, 2012). A figura 2 representa um fluxograma da produção de 

etanol da cana.  

 

FIGURA 2. FLUXOGRAMA DA PRODUÇÃO DE ETANOL DE CANA 

 
 

Lavagem: a cana passa por uma lavagem que tem por finalidade de reduzir os 

minerais e vegetais provenientes do campo, tais como: resíduo de terra, palha e 

fuligem.   

 

Extração do caldo: O processo de extração, tem por objetivo a separação do caldo 

presente na fibra da cana-de-açúcar. A operação, acontece em um conjunto de 

cilindros (ternos) composto por ranhuras, no qual, o caldo é expelido da fibra por 

aplicações sucessivas de pressão. Por meio da extração, é possível obter o caldo 

primário e o caldo misto; o primário, representa o caldo com maior concentração de 

FONTE: A autora (2020). 
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açúcares, na qual é geralmente destinado ao processo de produção do açúcar. Por 

sua vez o caldo misto, representa o caldo que sofreu diluição com água, sendo este 

utilizado no processo de produção de etanol. Após etapa de extração, o caldo misto 

segue para etapa de tratamento (PALACIO, et al. 2012). 

 

Tratamento do caldo: o caldo misto passa para um tratamento químico, no qual, 

objetiva a remoção de impurezas. O tratamento químico é composto por calagem, 

aquecimento e decantação. Após decantado o caldo límpido, segue para etapa de 

evaporação (PALACIO, et al. 2012). 

 

Evaporação: uma parte do caldo tratado é submetido a etapa de evaporação, que tem 

por finalidade eliminar a água presente no caldo e concentrar em açúcares, 

produzindo assim o xarope como produto final. Uma parte do xarope concentrado é 

armazenado e outra segue para o processo fermentativo.  

 

Fermentação: O processo fermentativo da usina foi conduzido de forma contínua, em 

quatro dornas fechadas disposta em série. A fermentação continua, caracteriza por 

possuir alimentação do meio de cultura e, retirada do caldo fermentado de modo 

contínuo e com a mesma vazão. O processo inicia-se através da alimentação do 

mosto e, adição do fermento na dorna primaria.  

O processo de enchimento da dorna, demora por volta de quatro horas; após 

seu enchimento, segue por tubulação para dorna secundaria; posterior para a dorna 

terciária A e dorna terciaria B. O processo final da fermentação, é observado por meio 

da quantidade 7-8 de brix (quantidade sólidos solúveis) no meio fermentado. A seguir, 

o meio fermentado, é encaminhado para um tanque pulmão, na qual, alimenta a seção 

de separação, onde são produzidas duas frações uma de vinho delevedurado e outra 

de vinho levedurado (FACCIOTTI, 2001). 

A primeira, segue para a dorna volante, para a sessão de destilação; e a 

segunda, corresponde a uma suspensão concentrada de levedura, denominada de 

leite de leveduras ou vinho levedurado. Esse meio concentrado, é encaminhado para 

cubas (A) de tratamento, onde sofre diluição com água, e segue para cuba B, que são 

adicionados, ácido sulfúrico, até alcançar faixas de pH entre, 2,2 e 3,0 em agitação 
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mecânica; e posterior permanece em repouso por uma a três horas, até ser 

novamente reutilizado em novo ciclo fermentativo (MOURA, et al. 2012). 

De acordo com Papp, et al (2011), estima-se que para produzir um litro de 

etanol, libere aproximadamente 380 litros (CNTP) ou 679,8 Kg de gás carbônico. 

Atualmente, a maiorias das destilarias brasileiras utilizam dornas de fermentação 

aberta representando uma perda desse gás para o meio ambiente.  

Caso esse gás ao invés de ser lançado diretamente no ar, fosse captado, e 

utilizado em outros fins, como na carbonatação em cervejas, na produção de 

refrigerantes; bem como também, para fins energéticos, através do processo de 

produção de hidrogênio. O dióxido de carbono passaria a contribuir na produção de 

um produto de maior valor agregado na usina sucroenergética.   

 

Destilação: a destilação é um processo de separação baseado no equilíbrio líquido- 

vapor de misturas e pela diferença de volatilidade dos componentes presentes; a 

operação unitária objetiva a separação do etanol das demais substâncias que 

compõem o vinho delevedurado. A operação de separação para obtenção do álcool 

hidratado, é realizado pelo conjunto, de duas colunas, com seções de destilação e de 

retificação. A Figura 3 representa à primeira coluna onde é formado por três 

segmentos: esgotamento do vinho (A), depuração do vinho (A1) e concentração de 

cabeça (D). A segunda coluna compõe a retificação com dois segmentos: 

esgotamento (B1) e concentração (B) (BARRETO; COÊLHO, 2012). 

O vinho delevedurado entra na unidade de destilação, então é conduzido a 

um pré-aquecido de vinho (E) onde é aquecido em contracorrente com vapores do 

topo da coluna de retificação (B), até a temperatura 70°C. Em seguida, é encaminhado 

aos trocadores (K), sua finalidade é de completar o aquecimento do vinho, para faixas 

de 92-93°C, utilizando o calor do aquecimento parcial da vinhaça  

Após o aquecimento, o vinho é alimentado na coluna (A1), denominada coluna 

de depuração, tem função promover um enriquecimento progressivo dos vapores no 

componente mais volátil. Esses vapores, mais voláteis (leves), alcançam o topo 

coluna D localizada acima da coluna A1 e contém 6 pratos para concentração. 

O vapor que sai da Coluna (D) não tem um índice de pureza desejado, 

contendo concentrações elevadas de aldeídos e ésteres. O vapor então, é 

condensado no trocador de calor, retornando uma parte do líquido condensado por 
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refluxo para o prato superior, permitindo, desta forma um contato entre vapor 

ascendente e líquido descendente, e a outra parte do líquido condensado, é retirado 

como álcool de segunda. O fundo da coluna D, é fechado, e nele sai a flegma líquida, 

que será alimentada na seção de retificação. 

A coluna (A), está localizada sobre a coluna A1 e possui entre 16 e 24 pratos, 

o vinho que entrou na coluna (A1), desce para coluna (A) transferindo componentes 

voláteis para a fase de vapor, promovendo um empobrecimento do material mais 

volátil para a fase líquida. O vinho ao chegar na base da coluna recebe aquecimento 

pelo vapor de processo com pressão de 1,0-1,5kgf/cm, originando como produto de 

fundo da coluna, a vinhaça, quase isento em etanol.  

A vinhaça, sai da coluna e passa a ser acumulada nos vertedores para 

posterior utilização no aquecimento dos trocadores de calor (K). Perto do topo da 

coluna A, sai o flegma de vapor, de graduação em 40% em massa, passa a ser 

alimentado na seção de retificação entre a coluna de esgotamento (B1) e coluna de 

concentração (B). 

A segunda coluna (B), é alimentada com a flegma líquida e flegma vapor que 

objetiva, concentrar gradativamente em etanol, de modo a alcançar concentrações 

entre 92,6 a 93,8 de etanol em massa.  

A vinhaça é um resíduo gerado de todo o esgotamento do vinho no processo 

de produção de etanol, representa um dos grandes inconvenientes em uma destilaria 

principalmente por seu volume excessivo. A Figura 3 apresenta o processo de 

destilação do etanol.  

 

 

 

 

 

 

 

 FONTE: Iglesias (2009). 

FIGURA 3. PROCESSO DE DESTILAÇÃO DO ETANOL HIDRATADO 
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Seguindo a etapa de produção de etanol, o próximo tópico traz a parte da 

caracterização da vinhaça, incluindo aspectos físico-químicos, potencial poluidor, 

potencial fertilizante, produção de biogás e principais alternativas de utilização do 

biogás para geração de energia.    

 

3.3 CARACTERIZAÇÃO DA VINHAÇA   

 

3.3.1 Aspectos físico-químicos  

 

A vinhaça, representa o principal efluente gerado do processo de produção 

do etanol, estima-se que seu processo, gere como resíduo entre 10 a 13 litro de 

vinhaça, por litro de etanol produzido. Composta, por uma suspensão de sólidos, rico 

em substâncias orgânicas e minerais; apresenta características ácidas e corrosivas 

relacionadas ao processo fermentativo (BNDES; GGEE, 2008).    

A cada tipo de mosto vai gerar diferentes composições de vinhaça, como 

mostrado na Tabela 1, a quantidade de DQO e DBO e de nutrientes como N, P, K e 

SO42-, são maiores no mosto a partir do melaço.  

No setor sucroenergético brasileiro, a principal tecnologia empregada para o 

aproveitamento da vinhaça, é através de sua utilização em práticas de fertirrigação 

nas lavoras de cana-de-açúcar. De acordo com a literatura, tal prática, atende a dois 

objetivos principais: dar destino adequado ao efluente, sob o ponto de vista do controle 

da poluição hídrica superficial e promover melhorias nas características do solo, 

devido ao seu potencial fertilizante (ELIA NETO, 2016b). 

Dentre os benefícios decorrentes dessa prática, podem ser citados: a 

elevação do pH do solo, o aumento da disponibilidade de alguns nutrientes, melhoria 

na retenção de água e da capacidade de troca catiônica (CTC), aumento da população 

microbiana, imobilização de certos nutrientes e redução de consumo de adubos 

minerais (SILVEIRA, 2015).  

Entretanto, quando aplicado sem critérios de dosagens corretas por hectare, 

pode causar certo impacto ambiental; sobretudo, por causa da sua elevada 

concentração de matéria orgânica, na qual é medida através da DQO (Demanda 

Química de Oxigênio) e DBO (Demanda Bioquímica de oxigênio) e podem chegar a 
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valores entre 100 g/L e 50 g/L, ou seja, muito superiores aos verificados nos esgotos 

sanitários (FUESS; GARCIA, 2012; RPANEWS,2018).  

Contudo, é possível direcionar, a vinhaça para produção de biogás, como 

alternativa na produção de energia e geração de um subproduto com menor carga 

orgânica e com satisfatório potencial fertilizante.    

 A Tabela 1 mostra a composição da vinhaça a partir de diferentes mostos da 

cana-de-açúcar, onde o tipo de mosto adotado na fermentação origina diversas 

concentrações de composições da vinhaça. 

 
TABELA 1. COMPOSIÇÃO DA VINHAÇA GERADA A PARTIR DE DIFERENTES MOSTOS DA 
CANA-DE-AÇÚCAR  

Referências Tipo 
de 

Mosto 

DQO 
(g/L) 

DBO 
(g/L) 

N(total) 
(g/L) 

P(total) 
(g/L) 

K 
(g/L) 

SO4 2- 

(g/L) 
pH 

Marques et 
al., (2006) 

Caldo 33,00 16,50 0,70 0,21 2,1 0,76 4,04 

Nery et al., 
(2018) 

Caldo 24,10 15,30 0,41 - 1,47 0,65 4,20 

Silva et al., 
(2020) 

Caldo 30,04 - 1,5 - 2,05 1,11 4,04 

Marques et 
al., (2006) 

Melaço 65,00 23,00 1,61 0,29 7,83 6,4 5,0 

Ndobeni et 
al., (2019) 

Melaço 41,50 10,38 0,77 0,16 - 0,14 10 

Marques et 
al., (2006) 

Misto 45,00 19,80 0,71 0,2 4,6 3,73 4,60 

Santos et 
al., (2019) 

Misto 42,93 23,18 0,72 0,09 3,82 2 4,63 

Prazeres et 
al., (2019) 

Misto 31,60 15,80 0,15 0,051 2,4 - 4,29 

         
 

3.4 PRODUÇÃO DE BIOGÁS A PARTIR DA VINHAÇA   

 

O biogás é uma mistura de gases composta principalmente de 60-65% de 

metano (CH4), 35-40% de dióxido de carbono (CO2) e outros gases, como o sulfeto 

de hidrogênio (H2S), nitrogênio (N2), hidrogênio (H2), monóxido de carbono (CO) e 

amônia (NH3). O biogás apresenta um grande potencial de uso como alternativa aos 

combustíveis fósseis, podendo ser purificado e utilizado em caldeiras para a geração 

de calor.  
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A produção de biogás, a partir do uso da vinhaça, possui finalidade: produção 

de energia, contribui para o mecanismo de desenvolvimento limpo (MDL), geração de 

um subproduto com potencial fertilizante e menor teor de matéria orgânica.   

Para se produzir o biogás é necessário fazer uma biodigestão anaeróbia, que 

consiste na biodegradação de sua carga orgânica na ausência de oxigênio. Esse 

processo é conduzido em um reator que produz biogás e um biofertilizante, como 

produto final.    

A degradação da matéria orgânica em um ambiente anaeróbio só pode ser 

obtido, por microorganismos capazes de utilizar moléculas, ao invés de oxigênio, 

como receptor de hidrogênio. Esses microorganismos, são arqueas metanogênicas 

que atuam na conversão da matéria orgânica, em biogás, através de cinco etapas de 

uma sequência de reações biológicas: hidrólise, acidogênese, acetogênese, 

metanogênese e sufanogênese (PARSAEE et al,2019). 

Inicialmente os biodigestores são carregados com vinhaça e passam pelo 

processo de hidrólise. Durante a hidrólise, as bactérias hidrolíticas liberam enzimas 

que degradam os compostos complexos presentes no material orgânico, como os 

carboidratos, proteínas e lipídeos, convertendo-os em substância menos complexa: 

ácidos graxos, aminoácidos e açúcares.  

Na segunda fase ocorre a acidogênese, onde os compostos intermediários 

formados na fase anterior, são decompostos em ácidos graxos voláteis (AGV) de 

cadeia curta (ácido acético, propiônico e butírico). Nesta etapa também são 

produzidos álcoois, ácido lático, dióxido de carbono, hidrogênio, amônia e sulfeto de 

hidrogênio; pelos microrganismos anaeróbios facultativos, através da fermentação. 

(BALDACIN e PINTO, 2015). 

Na terceira etapa, acetogênese, ocorre o processo de formação de ácido 

acético, esses compostos, são convertidos pelas bactérias acetogênicas nos do 

percursores biogás (ácido acético, hidrogênio e gás carbônico). 

Na quarta etapa ocorre a metanogênese, os compostos simples como o 

dióxido de carbono, hidrogênio, ácido acético, gerados na etapa anterior, são 

metabolizados pelas arqueas metanogênicas, havendo a liberação de metano e 

dióxido de carbono. Esta etapa é realizada por bactérias estritamente anaeróbias 

obrigatórias, conhecidas com Archaea methanogens. 
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Na quinta e última fase a sulfatogênese, caracteriza pela presença de sulfato, 

sulfito ou outros compostos, ocasionar uma oxidação da matéria orgânica, gerando 

como produtos finais o H2S e CO2. A presença de tais compostos está associada ao 

mau odor e à corrosão de estruturas metálicas.  

A partir da quebra microbiológica produz o biogás e um biofertilizante como 

produto final. O biofertilizante preserva os mesmos nutrientes da vinhaça, porém com 

um conteúdo orgânico menor e impactos reduzidos quando aplicados ao solo 

(JOPPERT, et al 2017). 

Desse modo podemos entender que a produção de biogás respeita a 

sequência descrita, na qual cada fase depende da outra, para que ocorra a quebra 

microbiológica dos microrganismos presentes no substrato (resíduo orgânico), além 

de ser fundamental manter condições anaeróbias no meio. A seguir destaca-se alguns 

dos principais reatores utilizados na biodigestão anaeróbia.  

 

3.4.1 Tipos de reatores para a biodigestão anaeróbia  

O Brasil possui um clima tropical que favorece a produção de biogás, entre os  

reatores mais utilizados no país, destaca-se: lagoas anaeróbias, decanto-digestores, 

reatores anaeróbios, reatores anaeróbios de manta de lodo, reatores de leito 

expandido e reatores de leito fixo (CAMPOS, et al 2000). 

Na estação de tratamento de esgoto sanitário, a lagoa anaeróbia são aquelas 

que junto, com, lagoas facultativas ou de maturação, formam sistemas denominado 

de lagoas de estabilização. A lagoa anaeróbia, é um reator de grandes dimensões, 

sem agitação e requer maiores volumes para uma mesma vazão. O fluxo no interior 

do reator, é no sentido horizontal, favorecendo a sedimentação de sólidos, durante a 

entrada e saída do líquido. No fundo do reator são caracterizados pela formação de 

cargas excessivas de lodos.  

O decanto-digestores são bastante empregado no tratamento anaeróbio de 

esgotos. Sua estrutura é formada por tanques simples, divididas em compartimentos 

horizontais ou verticais, utilizados para reter por decantação os sólidos contidos no 

esgoto. Os sólidos orgânicos decantados, permanecem armazenados no interior do 

reator, até serem removidos. A vantagem do decanto-digestores, consiste na estrutura 

simples, e sua principal limitação comparado a outros reatores anaeróbios, apresenta 
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uma baixa eficiência de remoção da matéria orgânica dissolvida, mesmo com tempo 

de detenção hidráulico maior. 

Reatores UASB, são reatores de tratamento biológico de esgotos e efluentes 

industriais, utilizados na decomposição anaeróbica da matéria orgânica. Apresenta 

uma coluna de escoamento ascendente, composta de uma zona de digestão, zona de 

sedimentação e um dispositivo separador de fases gás-sólido-líquido. O afluente 

percorre o reator e após ser distribuído no fundo, segue uma trajetória ascendente até 

encontrar a manta de lodo, que contém substrato orgânico que atuam na 

biodegradação e digestão anaeróbica do conteúdo orgânico, gerando como 

subproduto, gás metano, gás carbônico e sulfídrico (FREITAS, et al., 2019). 

Os reatores anaeróbios de leito expandido e fluidificado, são reatores 

contínuos, na qual, ambos utilizam biomassa imobilizadas em meio suporte por 

aderência dos microrganismos presentes, pelas suas características hidrodinâmicas, 

são móveis no interior. A obtenção de alto desempenho, são caracterizados por utilizar 

partículas de menores dimensões e poros com alta área superficial para a formação 

de uma grande quantidade de lodo. Uma das dificuldades na adoção desse reator, 

tem sido o controle operacional e necessita de maiores cuidados.   

O reator de leito fixo, consiste em uma adaptação do reator expandido, porém 

não apresentam expansão do leito onde encontra-se o material orgânico, pois a 

biomassa é anexada por todo o comprimento do reator e assim, não há expansão do 

lodo. Portanto por se tratar de um sistema na qual foi aplicado neste trabalho, foi 

discutido no tópico seguinte.  

 
3.4.2 Reatores de leito fixo e fluxo ascendente 

Nestes reatores apresentam vazões de alimentação e velocidades 

ascensionais constantes, há três fases distintas: sólido, líquido e gasoso; no primeiro 

é formado por biopartículas que tem função de reter a biomassa no reator; a fase 

líquida, é constituída da água residuária; e a fase gasosa é composta pelo biogás 

gerado no processo anaeróbio.    

Possuem separador de fases e sistema de recirculação aplicados à coletas 

de gases e ao controle da velocidade na região da reação. A eficiência do reator 

depende da interação entre os microrganismos, bem como da movimentação das 
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partículas aderidas ao suporte na qual se desenvolve o biofilme. A Figura 4 apresenta 

um esquema do reator de leito fixo e fluxo ascendente (FUESS et al., 2017). 

 

 
FIGURA 4. ESQUEMA DO REATOR DE LEITO FIXO E FLUXO ASCENDENTE 

 
 

As principais vantagens deste reator consistem: 

 Crescimento celular imobilizados, com menores variações de (pH, 

temperatura e taxa de carregamento orgânico; 

 Maiores conversões dos substratos;  

 Menor consumo de energia;  

 Controle operacional mais fácil. 

 

A seguir, na Tabela 2 apresenta uma lista de diferentes rendimentos da 

produção de gás metano em reatores, consultado na literatura por diversos autores.   

 

FONTE: CAMPOS et al., (2000). 
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3.5 ALTERNATIVAS DE UTILIZAÇÃO DO BIOGÁS PARA GERAÇÃO DE 

ENERGIA   

 

O biogás é uma energia promissora por possuir um grande potencial e 

diversas possibilidades para seu uso e aplicação. A tecnologia de primeira geração 

(1G), representa uma das aplicações mais utilizadas; na qual representa o emprego 

do biogás, como combustível para gerar calor ou energia elétrica, através da 

cogeração. 

 Atualmente, com avanços das pesquisas sobre combustíveis alternativos, 

levou a muitos pesquisadores a utilizar o biogás, de modo a explorar seu potencial na 

geração de produtos de maior valor agregado. A tecnologia empregada, é chamada 

de segunda geração (2G) incluem principalmente a produção de gás de síntese 

biometanol, álcoois superiores, e hidrocarbonetos (GAO et al., 2018).  

O gás de síntese é uma mistura que consiste principalmente de  e . Esse 

produto gasoso é atraente e tem um valor elevado de venda; possui muitas aplicações 

na indústria química, e pode ser produzido através de reações de reforma catalítica. 

Os tipos reformas mais utilizados, são: a vapor, a seco do biogás e reforma oxidativa 

parcial do metano.  

O processo de reforma a seco, vem a ser atrativa no Brasil tendo em vista que 

o país apresenta 127 usinas de biogás e uma produção diária no ano de 2015, de 1,6 

milhões Nm³/dia e 584 bilhões m³ de biogás/ano; representando uma geração de 

eletricidade de 3835GWh, e em 2016, alcançando valores de 450MW (FREITAS et 

al., 2019).  Assim o direcionamento desse biogás para aplicar no processo de reforma 

a seco, é possível de ser realizado após a purificação, como o mesmo é constituído 

de componentes tóxicos como o sulfeto de hidrogênio, que provoca severos 

problemas corrosivos nos equipamentos, além de causar o envenenamento de 

catalisadores a base de níquel, torna-se importante sua purificação (SCHULTZ E 

SOARES, 2014).  

No tópico a seguir é apresentado o processo de obtenção e conversão do gás 

de síntese.  
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3.6 PROCESSOS DE OBTENÇÃO E CONVERSÃO DO GÁS DE SÍNTESE  

 

O método de obtenção de gás de síntese, são realizados através de quatro 

processo principais, os de gaseificação da biomassa, por reforma a vapor, 

autotérmica, por oxidação parcial e reforma a seco. A figura 5 mostra as principais 

rotas de geração e conversão de gás de síntese 

  
FIGURA 5. PRINCIPAIS ROTAS DE GERAÇÃO E CONVERSÃO DE GÁS DE SÍNTESE 

  

 

A gaseificação é um processo termoquímico que converte a biomassa em gás 

de síntese. A conversão, envolve processos de decomposição térmica, em altas 

temperaturas entre 750-850°C, cuja sequência de reações promove uma desidratação 

e despolimerização dos carboidratos e da lignina. Após o processo de conversão, o 

gás produzido é purificado para remoção de impurezas inorgânicas e alcatrão (REN 

et al., 2019). 

A reforma a vapor é um processo que objetiva a conversão de metano e vapor 

de água em gás de síntese. A conversão, é realizada em três etapas. A primeira etapa 

consiste no pré-tratamento do gás natural, na qual os compostos de enxofre são 

removidos, por ser considerado tóxico aos catalisadores a base de níquel. Essa etapa, 

em plantas convencionais, é baseada no processo de hidrodessulfuração, de modo a 

converter o enxofre em , e posterior adsorção em óxido de zinco; o processo é 

projetado para atuar em altas pressões (25-30 bar) e elevadas temperaturas de (700-

1000 °C) (VITA e ITALIANO, 2020). 

Na segunda etapa, o gás natural ainda contém compostos nocivos aos 

catalisadores como os hidrocarbonetos maiores (C2-C5) que são mais reativos que o 

metano e por isso apresenta maior tendência a formação de coque. Os 

FONTE: Adaptado Van De Loosdrecht E Niemantsverdriet, (2012). 
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hidrocarbonetos são então convertidos em CH4, H2, CO2 e H2O em um pré-reformador 

a temperaturas de 350-540°C; apresentando catalisadores, de maior conteúdo de 

níquel, cerca de 25% maior em peso de Ni do que o catalisador de reforma.  

Na terceira etapa, ocorre a reação de reforma, o processo requer alta 

eficiência térmica entre 750-900°C e pressão de 3 atm. Utiliza-se um reformador 

secundário onde se injeta o oxigênio de modo a auxiliar na conversão do metano não 

reagido, no reformador primário. A atividade catalítica dos catalisadores de reforma 

depende da permanecia da reação em altas temperaturas (ANGELI et al., 2014).  

Na reforma auto térmica, o metano reage com o oxigênio e vapor em uma 

única câmara. A reação é endotérmica, normalmente é realizada em temperaturas nas 

faixas 900 e 1150 C° e pressões entre 1 e 80 bar. Como a reação é favorecida por 

uma demanda energética alta, é recomendado combinar a reação de reforma com a 

oxidação parcial do metano. A combinação das reações possibilita desenvolver um 

processo favorável energeticamente, uma vez que as reações de reforma são 

endotérmicas e a oxidação, é exotérmica. A energia liberada pela oxidação é 

aproveitada na reação de reforma, sendo por isso o processo denominado de auto-

térmica. 

 Oxidação parcial é um método para produzir hidrogênio a partir de 

hidrocarbonetos pesados como o diesel e óleo residual. A reação ocorre quando um 

combustível é parcialmente queimado em quantidades subestequiometricamente, de 

ar em reformador para que ocorra combustão incompleta dentro da câmara. A 

oxidação parcial é um processo exotérmico seu funcionamento requer temperaturas 

entre 780 e 900°C, e pressões entre 25 a 35atm (NAHAR et al., 2017). 

Na reforma a seco, ocorre pela conversão de CO2 e CH4 em gás de síntese, 

na presença de um catalisador metálico. A reação de conversão ocorre em 

temperaturas nas faixas de 600 e 800°C. A reforma a seco é a reação mais utilizada, 

pois aproveita gases do efeito estufa e além disso; ambos os gases estão presentes 

no gás natural e biogás, em proporções adequadas para a reação de reforma 

(ARAMONI et al.,2017). Por se tratar de uma reação, na qual resulta em uma menor 

emissão de gases do efeito estufa para o ambiente, o processo de reforma a seco, 

será abordado nos tópicos seguintes.  
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3.7 REFORMA A SECO DO BIOGÁS      

O processo de reforma a seco tem despertado interesse no meio acadêmico 

e industrial, principalmente por aproveitar dois gases que contribuem com o efeito 

estufa, como o metano e o dióxido de carbono; apresentando assim benefícios 

ambientais com o seu aproveitamento, se comparado a outros processos de reforma.  

No entanto, a reforma a seco apresenta uma desvantagem em relação as 

outras, como exemplo, existe, uma maior facilidade de desativação do catalisador e 

formação de coque, a razão disso, é que a reforma, requer uma alta energia 

necessária para a conversão em gás de síntese. De acordo com Damyanova et al. 

(2011) e Shin et al. (2018), é possível minimizar a formação de coque através da 

utilização de catalisadores bimetálicos a base de níquel e evitar formar reações 

paralelas (ABDULLAH,  et al., 2017).  

 A reforma a seco ocorre pela reação entre CO2 e CH4, produzindo o gás de 

síntese. A estequiometria da reforma, demostra o consumo proporcional de um mol 

de metano por um mol de dióxido de carbono de acordo como mostrado na equação 

(1), na Tabela 3.  

Além da reação principal podem ocorrer reações colaterais, como mostrado 

na equação (2), (3), (4), (5) e (6), na Tabela 3. Estas para acontecer, depende das 

condições de reação e da taxa de alimentação que são aplicados durante a reação 

(AZIZ, et al., 2019).     
 

TABELA 3. REAÇÕES ENVOLVIDAS NO PROCESSO DE REFORMA A SECO DO METANO 

Reação principal Nome da reação Equação ᴧH 

KJ/mol 

1 Reforma a seco do 
metano 

 + 247 

Reações colaterais     

2 Deslocamento gás-água 
(Water-Gas Shift) 

 + 41 

3 Decomposição do CH4  + 75 

4 Redução do CO  - 172 

5 Hidrogenação do CO2   - 90 

6 Hidrogenação do CO  - 131 

FONTE: Adaptado de AZIZ, M. A .A, et al., (2019). 
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Na equação 1, a reação de reforma a seco, é uma reação endotérmica que 

envolve altas temperaturas e presença de catalisadores para deslocar o equilíbrio, e 

formar o gás de síntese (CO2 e H2). A temperatura empregada varia entre, faixas de 

700 a 800°C. Por causa das altas temperaturas empregadas na reação, torna-se 

necessário utilizar reatores de leito fixo, quartzo ou inox por serem materiais resistente 

a altas temperaturas (WANG e LU, 1998). 

Na equação 2, a reação de deslocamento gás-água, pode ocorrer de modo 

simultâneo com a reação de reforma (1), isso pode levar, à diminuição da relação H2 

e CO. Na equação 3, a reação de decomposição do metano, é endotérmica, e 

favorecida em altas temperaturas.  

Nas equações 4, 5 e 6 tendem a ser favorecidas em temperaturas mais baixas 

(<527), já que essas reações são exotérmicas.   

As reações representadas pelas equações as 3, 4, 5 e 6, são responsáveis 

pela formação de coque, resultando em uma rápida desativação do catalisador.  

 

3.7.1 Catalisadores  

Os catalisadores a base de Ni, são atualmente os mais estudados, por ser 

disponível, ativo e relativamente barato, se comparado aos metais nobres: Pt, Cu, Ag 

e Hg. Na fase ativa o catalisador está propenso a ocorrer reações indesejáveis. Estas 

reações são denominadas de sinterização e coqueficação, caracterizado pelo 

deposito de carbono sob ação da temperatura. No entanto, com a escolha de um 

suporte adequado pode inibir essas reações indesejáveis, promovendo uma maior 

dispersão da fase ativa, seletividade controlada e maior estabilidade.  

A função do suporte é fornecer alta área de superfície para dispersão dos 

metais ativos (SiO2 e A2O3). A estabilidade do suporte é muito importante na reforma 

a seco, tendo em vista que a reação ocorre em altas temperaturas. O suporte 

desempenha um papel ativo na reação catalítica, fornecendo certas propriedades 

físico-químicas, como: basicidade, capacidade de armazenamento de oxigênio, e 

aumento da resistência a formação de carbono (WIRK, et al., 2019; JANG, et al., 

2019). 

Em trabalhos de Aguiar, et al (2017) e Cazula (2018) estudam a síntese de 

peneiras moleculares Si-MCM-41, a partir de diferentes fontes de sílica e com 

variações de composições de sílica e de impregnações do metal Ni. Os resultados 
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demostraram que os catalisadores sintetizados com 20% NiSi-MCM-41 apresentaram 

melhor estabilidade e seletividade quando submetidas a reação RS.  

 

3.7.2 Purificação do hidrogênio  

A reação de deslocamento gás e água (Water-Gas Shift Reaction), é 

amplamente utilizada na indústria, para a fabricação de amônia, metanol, hidrogênio, 

em hidrotratamento e hidrocraqueamento de frações de petróleo e outras 

hidrogenações. A reação consiste na reação reversível entre monóxido de carbono e 

vapor, gerando o dióxido de carbono e hidrogênio Eq(7).  

 
                                        (7)       
                                

 
A reação (Water-Gas Shift Reaction), é geralmente realizada em duas etapas, 

reações de equilíbrio em altas temperaturas, entre 350-500ºC, através de 

catalisadores Fe2O3/Cr2O3 e cineticamente limitada a baixas temperaturas entre 200-

250ºC, em catalisadores Cu/ZnO/Al2O3 em pressão atmosférica (SHINDE e MADRAS, 

2013; PAL, et al., 2018). De acordo com estudos, a reação de troca gás e água 

(WGSR), é uma maneira eficiente de reduzir o teor de CO e aumentar o rendimento 

de H2 (WANG, et al., 2016). Porém, o gás, ainda contém frações de monóxido de 

carbono, dióxido de carbono e hidrogênio em sua composição. 

A purificação do gás de síntese é necessária, pela presença de monóxido de 

carbono, que é um composto tóxico para vários processos catalíticos empregados na 

produção de combustíveis, e para as células combustíveis. Pesquisadores tem 

adotado membranas a base de paládio pela sua alta permeseletividade para o 

hidrogênio, representando, uma das tecnologias mais promissoras para a separação 

e purificação do H2 (BOON et al., 2016). 

 

 

3.7.3 Hidrogênio e sua aplicação energética 

 Após purificado, o hidrogênio é utilizado em células de combustível, para 

converter o gás H2(g) em energia elétrica. O hidrogênio é considerado a energia limpa, 

pois a partir da sua combustão resulta em água como resíduo.  
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O hidrogênio pode desempenhar um papel essencial na aplicação de um 

combustível limpo para o futuro. Atualmente cerca de 96% do hidrogênio produzido 

no mundo, provém de combustíveis fósseis, onde 49% é gerado do gás natural, 29% 

a partir de hidrocarbonetos líquidos, 18% do carvão e cerca de 4% do hidrogênio é 

produzido a partir da eletrólise da água (ABDIN et al., 2020).  

A maior parte do hidrogênio gerado, é consumido no mesmo local de 

fabricação (indústria petroquímica) e apenas uma pequena parte é usada para fins 

energéticos (VERAS et al., 2017). A economia do hidrogênio demostra um novo 

paradigma do hidrogênio como transportador de energia, e as células como a 

tecnologia que converter o hidrogênio em energia elétrica; para distribuição e 

armazenamento.  

Portanto o hidrogênio possui vantagens energéticas quando submetido a 

reação de combustão; sendo capaz de liberar mais energia, em comparação com 

outros, com a mesma massa. A Tabela 4 compara o calor liberado durante a 

combustão em diferentes combustíveis. 

 
TABELA 4. COMPARAÇÃO DO CALOR LIBERADO DURANTE A COMBUSTÃO DE DIVERSOS 

COMBUSTÍVEIS 

Combustível Calor liberado (kJ/g) 

Hidrogênio 141,9 

Metano 55,5 

Propano 50,4 

Gasolina 40,5 

Diesel 44,8 

Metanol 20,0 
                           FONTE: Silva (2016). 

 

 

3.8 SIMULAÇÃO COMPUTACIONAL  

 

A simulação computacional consiste na utilização de técnicas matemáticas 

em computadores, as quais, permitem reproduzir qualquer tipo de operação ou 

processo real. Essa ferramenta, vêm sendo utilizada por profissionais de vários 
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setores (industriais, químicos, engenharia), permite verificar com uma certa 

profundidade, problemas com os quais lidam diariamente. 

Todas as indústrias de processamento químico, enfrentam desafios 

econômicos globais; com pressões competitivas para melhorar a qualidade, reduzir o 

tempo e custo do produto final. Por isso, muitas empresas estão investindo em 

softwares para resolver problemas complexos e otimizar sua produção.  

O Aspen Plus® é um dos softwares que se destaca pela sua forma inovadora 

de reduzir custos operacionais e aumentar a eficiência da engenharia, de forma a 

maximizar o desempenho empresarial e lucratividade. A interface do software, conta 

com um grande acervo de dados algoritmos matemáticos com modelos 

termodinâmicos, que permite resolver simultaneamente os balanços de massa e 

energia, operações de equilíbrio, correlações e coeficiente de interação química entre 

substâncias que compõe as operações unitárias padrão (DYMENT; MANTRALA, 

2015).   
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4 MATERIAIS E MÉTODOS  
 

Para estimar a produção de gás de síntese no setor sucroenergético foi 

necessário inserir modelos no ambiente de simulação do Aspen Plus ® e Maple 13. 

Os dados de entrada para alimentação da simulação, foram obtidos a partir da unidade 

industrial da usina do setor sucroenergético.  

Atualmente todo o processamento da cana-de-açúcar, é destinada a produção 

de etanol. Apresentando uma produção diária de aproximadamente, 506 mil litros de 

etanol hidratado e cerca de 4 mil litros de etanol anidro. Assim, para o 

desenvolvimento do trabalho, foram realizadas visitas técnicas na usina, a fim de 

buscar dados referente ao processo fermentativo e ao processo de destilação.  

A partir dos dados obtidos na usina sucroalcooleira foram realizadas a 

modelagem matemática e simulação em cinco etapas. Na Figura 6 apresenta 

fluxograma das etapas de simulação. 

 

           
 

 

1. Na primeira etapa, foi simulado o processo fermentativo da usina 

sucroenergética, para estimar a produção de CO2 nas dornas de 

fermentação; 

2. Na segunda etapa, foi modelado e simulado todo processo de destilação 

do vinho; resultando na quantidade total produzida de vinhaça e etanol 

na usina; 

3. Na terceira etapa, com a quantidade de vinhaça gerada, foi utilizado para 

estimar o potencial em produzir biogás;  

Processo 
fermentativo

Processo de 
destilação

Produção de 
biogás

Processo de 
reforma a seco

Produção de H2 
e CO

FONTE: A Autora (2020). 

FIGURA 6. FLUXOGRAMA DAS ETAPAS DE SIMULAÇÃO 
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4. Na quarta etapa, foi realizado experimentos no reator de reforma a seco 

a fim de determinar melhores faixas de composições de CH4 e CO2, que 

obtém os melhores rendimentos em H2 e CO; 

5. Na quinta etapa, foi estimado a produção de gás de síntese a partir da 

reforma do biogás gerado por meio da vinhaça.  

 

 

4.1 ESTIMATIVA DE PRODUÇÃO DE CO2 NAS DORNAS DE FERMENTAÇÃO  

  

O processo fermentativo da usina inicia-se com a entrada do mosto nas 

dornas de fermentação para ser fermentado pelas saccharomyces cerevisia, 

convertendo os açúcares presentes, em etanol e dióxido de carbono. Esse por sua 

vez, segue por tubulações (S4, S5, S6 e S7) até alcançar uma coluna de recuperação 

do etanol (B1).  

A coluna de recuperação é usada para recuperar todo o etanol arrastado 

durante o processo fermentativo. O funcionamento da coluna é baseado na entrada 

de água, com vazão de 5m³/hr em contracorrente com a entrada do CO2 na parte 

inferior da coluna. No topo da coluna sai o CO2, e no fundo da coluna sai etanol e 

água, que será direcionado as dornas volantes, onde será encaminhado para a 

sessão de destilação (FACCIOTTI, 2001). A Figura 7 apresenta o processo 

fermentativo da usina. 

 

 

Portanto para estimar a da produção do CO2 nas dornas de fermentação, foi 

usado o simulador ASPEN PLUS®. Na interface do software, foi escolhido o modelo 

FIGURA 7. PROCESSO FERMENTATIVO 

FONTE: A autora (2020). 
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termodinâmico NRTL-HOC, utilizado para cálculo de componentes como etanol, 

glicose, água e dióxido de carbono. O modelo NRTL, foi selecionado como o modelo 

termodinâmico utilizado para descrever o comportamento de sistemas binários 

(etanol-água); e o HOC (Hayden-O-Connell) capaz de prever o comportamento de 

ácidos orgânicos no sistema, para a fase vapor (PATERNINA, 2011).  

Na etapa seguinte foi adicionado o reator contínuo (RSTOIC), baseado na 

estequiometria da reação. Posteriormente foram adicionados o layout no ambiente de 

simulação; onde foram usados 4 reatores contínuos, com capacidade volumétrica de 

650m³ na dorna 1, 400 m³ na dorna 2, 200 m³ na dorna 3-A e 100m³ na dorna 3-B.  

Na etapa seguinte foi considerada uma conversão de 100 % da sacarose em 

glicose; e posterior adicionadas as equações, conforme o Quadro 1. As equações 

estequiométricas representam o processo fermentativo e suas respectivas 

conversões, de acordo com Dias (2008).  

 

 

 

 Na Tabela 5 é mostrado os dados de alimentação do modelo, em 24hrs de 

operação da usina, e por balanço estequiométrico. Foi medido a quantidade de Brix 

do mosto a partir de um refratômetro digital de bancada da marca ABBE modelo. 

medLRDB-AR7K-DG. Posterior, foi feito um ajuste em C/Sacarose em g/L a 

temperatura de 20°C de acordo com a equação (9) (TORRES NETO et al., 2006). 

 

 

Produto Reação Conversão 
% 

Etanol 6 12 6 2 5 22 2C H O C H OH CO  90,48 

Glicerol 6 12 6 3 8 34 2C H O H C H O   2,67 

Ácido Succínico 6 12 6 2 4 6 4 22 2 2 10 10C H O H O C H O CO H e  0,29 

Ácido Acético 6 12 6 2 4 4 2 22 2 2 8 8C H O H O C H O CO H e  1,19 

  
 

(9) 

QUADRO 1. CONVERSÃO E EQUAÇÕES PARA FORMAÇÃO DOS PRODUTOS 

FONTE: A autora (2020). 
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TABELA 5. DADOS DE ENTRADA DA SIMULAÇÃO DA PRODUÇÃO DE CO2 
   

 

 

 

 

 

 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 

 

No Quadro 2 são apresentadas as especificações dos equipamentos no 

simulador Aspen Plus®. 

QUADRO 2. ESPECIFICAÇÃO DOS EQUIPAMENTOS 

Especificações  Dorna-1 DORNA-2 DORNA-3A DORNA-3B Coluna de 
recuperação 

Temperatura (°C) 30 33 32 32 23 
Pressão (bar) 1 1 1 1 1,96 
Pratos - - - - 13 

  

HORAS Vazão de 
Mosto 
m³/h 

Brix° C/ Sacarose  
g/L 

C/Glicose 
g/L 

C/ 
Glicerol 

g/L 

C/ Ácido 
acético 

g/L 
1 171 24,5 249,63 131,38 134,32 87,58 
2 116 25,0 254,69 134,04 137,04 89,36 
3 169 19,9 203,03 106,85 109,24 71,13 
4 168 21,0 214,17 112,72 115,24 75,14 
5 116 20,8 212,14 111,65 114,15 74,43 
6 168 21,0 214,17 112,72 115,24 75,14 
7 146 21,0 214,17 112,72 115,24 75,14 
8 159 21,3 217,21 114,32 116,88 76,21 
9 122 21,0 214,17 112,72 115,24 75,14 

10 140 20,9 213,16 112,18 114,69 74,79 
11 161 20,0 204,04 107,39 109,79 71,59 
12 119 20,0 204,04 107,39 109,79 71,59 
13 143 21,0 214,17 112,72 115,24 75,14 
14 126 21,4 218,22 114,85 117,42 76,57 
15 127 19,0 193,91 102,05 104,34 68,03 
16 151 21,9 223,29 117,52 120,15 78,34 
17 118 21,0 214,17 112,72 115,24 75,14 
18 121 24,5 249,63 131,38 134,32 87,58 
19 111 20,0 204,04 107,38 109,79 71,59 
20 152 19,2 195,94 103,12 105,43 68,75 
21 158 20,0 204,04 107,39 109,79 71,59 
22 142 20,8 212,14 111,65 114,15 74,43 
23 155 21 214,17 112,71 115,24 75,14 
24 193 17 173,65 91,39 93,43 60,92 
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No Quadro 3 são apresentadas as frações mássicas dos dados de alimentação 
no software Aspen Plus.  
 

 
QUADRO 3. COMPOSIÇÃO DA CORRENTE DE ALIMENTAÇÃO DO MOSTO 

 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
No tópico a seguir são definidos a metodologia da modelagem matemática 

das colunas de destilação.   

Horas Glicose 
%m 

 
 

Glicerol 
%m 

Ácido 
Acético 

%m 

Ácido 
Succínico  

%m 

 “Fração mássica” 
1 0,249999 0,255593 0,166665825 0,327742078 
2 0,249999 0,255593 0,166665825 0,327742078 
3 0,099942 0,102179 0,666857801 0,131021527 
4 0,249999 0,255593 0,166665825 0,327742078 
5 0,249999 0,255593 0,166665825 0,327742078 
6 0,249999 0,255593 0,166665825 0,327742078 
7 0,249999 0,255593 0,166665825 0,327742078 
8 0,249999 0,255593 0,166665825 0,327742078 
9 0,249999 0,255593 0,166665825 0,327742078 

10 0,06325 0,064666 0,042166988 0,829916592 
11 0,249999 0,255593 0,166665825 0,327742078 
12 0,249999 0,255593 0,166665825 0,327742078 
13 0,06325 0,064666 0,042166988 0,829916592 
14 0,249999 0,255593 0,166665825 0,327742078 
15 0,249999 0,255593 0,166665825 0,327742078 
16 0,249999 0,255593 0,166665825 0,327742078 
17 0,249999 0,255593 0,166665825 0,327742078 
18 0,249998 0,255593 0,166665825 0,327742078 
19 0,249998 0,255593 0,166665825 0,327742078 
20 0,249998 0,255593 0,166665825 0,327742078 
21 0,249998 0,255593 0,166665825 0,327742078 
22 0,249999 0,255593 0,166665825 0,327742078 
23 0,249998 0,255593 0,166665825 0,327742078 
24 0,249998 0,255593 0,166665825 0,327742078 
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4.2 SIMULAÇÃO DE COLUNAS DE DESTILAÇÃO EM REGIME ESTACIONÁRIO 

 
A operação de destilação, foi modelado através do conjunto de equações de 

balanço de massa e de energia, além das relações de equilíbrio entre líquido-vapor 

em cada prato que compõe a operação. É importante destacar, que as equações são 

calculadas considerando equações apenas em regime permanente, desse modo, o 

modelo informa somente quais serão as composições dos produtos quando for 

alcançado o regime estacionário, não possuindo o controle de válvulas e set-points. 

Uma coluna de destilação é representada pelo conjunto de pratos acopladas, 

considerando que o líquido e o vapor que sai de cada unidade estão em equilíbrio e 

estabelecendo balanços mássicos e energéticos de cada unidade. Na Figura 8 é 

apresentada uma representação esquemática envolvendo os fluxos de líquido e vapor 

de uma coluna de destilação (Fig. 8a) bem como a representação de um estágio 

(prato) j da coluna (Fig. 8b) (VASCOCELOS, 2006). 

Nomenclatura: 

= corrente de alimentação,  
= fluxo de calor,  

= corrente de líquido,  
= corrente na fase vapor,  
= saída lateral de líquido e  
= saída lateral do vapor  

= fração molar (ou mássica) na fase 
líquida  
= fração molar (ou mássica) na fase 

vapor 
 

FIGURA 8. (A) REPRESENTAÇÃO ESQUEMÁTICA DOS FLUXOS ENTRE CADA 
ESTÁGIO EM UMA COLUNA DE DESTILAÇÃO (B) ESTÁGIO DE EQUILÍBRIO 
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        O processo de destilação do vinho, neste caso representado pelos componentes 

x, y, z e w, foi descrito pelo conjunto de Equações MESH (Material balance, 

Equilibrium relationship, Sum constraint, Heat balance). As hipóteses adotadas para 

obtenção deste conjunto de equações são regime permanente e estágio de equilíbrio. 

 

 As equações que compõem o modelo são as seguintes:  

 

Equação M – Balanço material para cada componente (C equações para cada 

estágio) 

 (10) 
 
 

Equação E – Relações de Equilíbrio de fases (C equações para cada estágio). O 

modelo de coeficiente de atividade foi utilizado para a fase líquida (NRTL) e a 

equação de estado para a fase vapor (gás ideal). 

 . . . .. 0i j i j i j i jE y K x  (11) 
 
 
 
Equação S – Somatório das frações molares (Uma para cada estágio) 
 
  

 
(12) 

   (13) 
 
                                                                                              

     
 

Equação H- Balanço de Energia no prato 

 . 1 1 . 1 . . .. . . ( ) ( ) 0j j i L j j v j j F j j j L j j j v jH L H V H F H L U H V W H  (14) 

 
x  fração molar na fase líquida 

*x fração molar de líquido que está em equilíbrio com y; 
y  fração molar na fase vapor;  

*y fração molar de vapor que está em equilíbrio com x; 
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Assim o processo de modelagem matemática da coluna de destilação foi 

dividido em duas partes: a primeira, consiste na especificação das propriedades e a 

segunda etapa consiste na especificação da simulação. 

Na etapa de especificação das propriedades, foram estabelecidos os 

componentes químicos que fazem parte do sistema e o modelo termodinâmico que 

será utilizado para calcular os componentes. 

Na etapa de especificação da simulação, foi construído o fluxograma do 

sistema, na qual foram adicionados todos os equipamentos e correntes que fazem 

parte do processo de destilação. Além disso, são especificadas todas as correntes de 

alimentação e as condições operacionais de todos os equipamentos que compõe a 

coluna de destilação da usina do setor sucroenergético.  

 

4.2.1  Especificação das propriedades  

 

4.2.1.1 Especificação dos componentes 
 

O primeiro passo baseia-se na especificação dos componentes químicos que 

fazem parte do sistema. Na Tabela 6 são apresentados os componentes químicos 

utilizados nesse trabalho, são os que compõe o vinho de levedura, fornecido pela 

Usina do setor sucroenergético, localizado no estado do Paraná. 

De acordo com Dias (2008), quando existe um eficiente pré-tratamento e uma 

fermentação industrial bem controlada, a presença de compostos como acetona, 

acetal, propanol, butanol e outros álcoois superiores não é significativa. Assim, pela 

pouca expressividade dos componentes citados não foram incluídos na análise. 

 
TABELA 6. COMPOSIÇÃO MÉDIA DO VINHO DELEVEDURADO DA USINA DO SETOR 

SUCROENERGÉTICO. 

Composto Unidade Quantidade 

Etanol % (m/m) 9,02 

Teor de água % (m/m) 90,76 

Glicerol % (m/m) 0,17 

ART % 0,05 

 FONTE: A autora (2020). 
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4.2.1.2 Especificação do método de propriedade 
 

Nesta segunda etapa é necessário especificar um método de propriedade 

para calcular as propriedades termodinâmicas e de transporte do sistema estudado. 

É importante escolher o método de propriedade certo para garantir a validação do 

modelo e o sucesso do cálculo. 

Neste trabalho, o modelo termodinâmico utilizado foi o NRTL que representa 

o modelo que leva em consideração a energia de interação entre as moléculas, 

expressa, na forma de parâmetros de interação binários para o sistema etanol-água; 

e para a fase vapor, foi escolhido o modelo para gás ideal  (FINLAYSON, 2014).  

 

4.2.2 Especificação da corrente de alimentação 

No sistema 1, as correntes denominadas VINHO, VAPOR-A e VAPOR-B são 

correntes de alimentação e devem ser especificadas para resolução de sistemas de 

equações algébricas. As especificações da corrente de alimentação VINHO estão 

representadas na Tabela 7. 

 

TABELA 7. ESPECIFICAÇÃO DA CORRENTE DE ALIMENTAÇÃO DO VINHO, VAPOR-A, VAPOR-B 

 VINHO VAPOR-A VAPOR-B 

Temperatura (°C) 86,00 108,42 106,61 

Pressão (KPa) 136 1,60 1,60 

Vazão Mássica (Kg/h) 116.290,95 - - 

 

 

4.2.3 Especificação da simulação 

Esta etapa consiste, inicialmente, em construir o fluxograma do sistema 

estudado (Figura 9) representa o processo de destilação para obtenção do etanol 

hidratado, onde o aquecimento das colunas de destilação é realizado, por vapor de 

forma indireta. As colunas A, e D representam o conjunto de esgotamento do vinho e 

a coluna B representa o conjunto de retificação.     

 

 

FONTE: A autora (2020). 
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FIGURA 9. PROCESSO DE DESTILAÇÃO PARA OBTENÇÃO DO ETANOL HIDRATADO 

 
 

 

 

4.2.3.1 Especificação dos Equipamentos  
 

As condições operacionais das colunas de destilação também devem ser 

especificadas de acordo com o grau de liberdade das colunas. As condições 

operacionais das colunas de destilação estão representadas na Tabela 9.  

 

TABELA 8. CONDIÇÕES OPERACIONAIS DAS COLUNAS DE DESTILAÇÃO. 

Coluna A 

Número de pratos 25 

Pressão da coluna (KPa) 
Posição de retirada de vapor de flegma 
Carga térmica refervedor (KW) 

52,95 

2 

14000 

Coluna D 

Número de pratos 11 

Pressão da coluna (KPa) 52,95 

Razão de Refluxo (kg/h) 99 

  

FONTE: A Autora (2020). 
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Coluna B 

Número de pratos 56 

Pressão da coluna (KPa) 43,13 

Posição de alimentação de vapor de flegma 54 

Posição de alimentação de flegma líquida 30 

Posição de retirada de óleo fúsil 53 

Razão de Refluxo (kg/h) 6 

Vazão de Óleo fúseo (kg/h) 
Carga térmica refervedor (KW) 

11,71 

7000 

 

 

 

4.2.4 Validação de Modelo  

 A coluna de destilação simulada no ASPEN PLUS, foi comparada com os 

resultados das vazões de Vinhaça e Etanol-H na unidade de destilação da usina do 

setor sucroenergético. Foi realizada um perfil de temperatura no decorrer dos estágios 

da coluna A e B.  

No tópico a seguir, são descritos a metodologia da modelagem matemática 

da produção de biogás a partir da vinhaça, em reatores de leito fixo e fluxo 

ascendente.    

FONTE: Autora (2020). 
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4.3 MODELAGEM MATEMÁTICA DA PRODUÇÃO DE BIOGÁS A PARTIR DA 

VINHAÇA EM REATORES LEITO FIXO E FLUXO ASCENDENTE 

 

O modelo matemático aplicado neste trabalho é baseado no processo de 

digestão anaeróbia implementado por (BERNAD, et al., 2001). Este modelo descreve 

de forma simplificada o modelo ADM1 descrito por (BASTONES et al., 2002). 

O modelo “The IWA Anaerobic Digestion Model No 1 (ADM1)” descrevem 

processos bioquímicos e físico-químicas. As etapas bioquímicas, incluem equações, 

capazes de descrever processos de biodigestão anaeróbia de forma detalhada, 

considerando a degradação da matéria orgânica em: (1) hidrolise do substrato (2) 

acidogênese para o açúcar, (3) acidogênese para aminoácidos, (4) acetogênese para 

os ácidos graxos voláteis de cadeia longa, (5) acetogênese para o propionato, (6) 

acetôgenese para butirato e valerato, (7) metanogênese acetocástica, (8) 

metanogênese hidrogenotrófico (BASTONES et al., 2002). 

As equações físico-químicas, no modelo ADM1 descrevem associação, 

dissociação de íons, e a transferência gás-líquido. No total existem 32 equações 

diferenciais do estado de concentração dinâmico e 8 variáveis algébricas implícitas 

por reservatório do reator ou elemento.   

No modelo segundo Bernard, et al (2001), descreve a degradação da matéria 

orgânica, em duas etapas, consideradas como as principais: acidogênese (3) e 

metanogênese (7). Esse, representa um bom ajuste entre simplicidade e precisão em 

comparação ao modelo ADM1. Na Figura 10 retrata o processo simplificado de 

digestão anaeróbia.   

 

FIGURA 10. PROCESSO SIMPLIFICADO DE DIGESTÃO ANAERÓBIA 

 



57 

 
 

O modelo adotado considera duas populações de bactérias: a acidogênica 

(X1) e metanogênica (X2). A fase acidogênica, consome substâncias orgânicas, 

substratos (S1) e realiza o processo hidrolítico; transformando em Ácidos Graxos 

Voláteis (AGV), com crescimento microbiano. A fase metanogênese, utiliza os AGVs, 

como substrato (S2) para o crescimento e produz o CH4 e CO2.  

O modelo é assim definido por 6 equações diferenciais: dois para balanço de 

massa, de populações bacterianas (X1 e X2), dois para os substratos orgânicos (S1 e 

S2) e um para alcalinidade (Z) e um para carbono inorgânico (C) (BERNARD et al., 

2001). 

 

 
1 1

1, 1 1 1max 1
1 1

( )in
S

dS SD S S k X
dt S K

 

 

 
(15) 

 

1S - concentração de substrato orgânico (g DQO L-¹) 

1k - constante de rendimentos de consumo de matéria orgânica (mmol/l) 

1max - taxa de crescimento específico máximo na acidogênese (d-¹) 

1SK - Constante de saturação acidogênese (g VS); 

1X -  bactérias acidogênicas (g VS L -¹) 
-taxa de diluição  

 
2 1 2

2, 2 2 1max 1 3 2max 22
1 1 2 2 2 2

( )
/in

S S I

dS S SD S S k X k X
dt S K S K S K

 (16) 

   
 

2S - concentração de Ácidos Graxos Voláteis (mmol L-¹)  

2k - constante de rendimentos de produção de acetato em acidogênese (mmol/l) 

3k - constante de rendimentos de consumo de acetato em acidogênese (mmol/l) 

1max -  taxa de crescimento específico máximo na acidogênese (d-¹) 

1SK - Constante de saturação acidogênese (g VS); 

2SK - Constante de saturação de metanogênese (mmol L-¹) 

2IK  - Constante de Inibição (mmol L-¹) 

2X - bactérias metanogênicas (g VS L-¹) 
 
 

1 1
1 1max 1

1 1

in

L S

qdX SX X
dt V S K

        (17) 
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1X -  bactérias acidogênicas (g VS L -¹) 

1S - concentração de substrato orgânico (g DQO L-¹)  

1SK - Constante de saturação acidogênese (g VS L -¹); 
 
 

2 2
2 2max 2

2 2 2/
in

l S I

qdX SX X
dt V S K K

 (18) 

    
 

2X - bactérias metanogênicas (g VS L-¹) 

2 max -  taxa de crescimento específico máximo na metanogênese (d-¹)  

2S - concentração de Ácidos Graxos Voláteis (mmol L-¹)  

2k - constante de rendimentos de produção de acetato em acidogênese (mmol/l) 
 

( )in
dZ D z z
dt

 (19) 

 
Em que:  
 
Z - alcalinidade total  
 

1 2
4 1max 1 5 2max 22

1 1 2 2 2 2/in
S S I

S SdC D C C k X k X rc
dt S K S K S K

 
 (20) 

 
 
C - Carbono Inorgânico (mmol L -¹) 

4k - constante de rendimentos de produção de CO2 em acidogênese (mmol/l) 

5k - constante de rendimentos de produção de CO2 em metanogênese (mmol/l) 

2X - bactérias metanogênicas (g VS L-¹) 
rc - taxa de produção de dióxido de carbono (mmol L-¹ d -1) 
 
 

6 2
2 max 22 2

2 2 2 2/H T
La S I

k SC S Z K P X
k S K S K

 
  
(21) 

 
C - Carbono Inorgânico (Dióxido de carbono + Bicarbonato mmol L -¹)  
Z - alcalinidade total (Bicarbonato + acetado mmol L -¹) 

HK - constante de Henry´s para CO2 (mmol L -¹)  

TP - Pressão atmosférica em atm (1) 

6k -constante de rendimentos de produção de CH4 em metanogênese(mmol L-¹) 

Lak - coeficiente de transferência líquido-gás (d -1) 

2SK - Constante de saturação de metanogênese  (g/L); 
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2
24

2
H T

c
H

K P C S Z
P

K
 

(22) 

 
Cr - Taxa de produção de dióxido de carbono (mmol L-¹ d-¹) 

Lak - coeficiente de transferência líquido-gás (d -1) 
C - Carbono Inorgânico (mmol L -¹)  
Z - alcalinidade total (mmol L -¹) 

HK - constante de Henry´s para CO2 (mmol L -¹)  

TP - Pressão atmosférica em atm (1) 
 

4

2
6 2max 22

2 2 2 2/CH
S I

Src k X
S K S K

 
(23) 

 
 

4CHrc - Taxa de produção de metano (mmo L -¹ d -¹) 

6k - constante de rendimentos de produção de CH4 em metanogênese (mmol/L)  

2 max -  taxa de crescimento específico máximo na metanogênese (d-¹)  
 

 

Adicionadas as equações diferenciais no software MAPLE 13, segue para 

próxima etapa da simulação. Na qual, consistiu em fornecer os parâmetros de entrada 

das constantes pela interface do simulador. A escolha desses parâmetros foi baseada 

no modelo validado por Bernard et al., (2001), por dados laboratoriais da DQO da 

vinhaça, e pela revisão da literatura sobre caracterização da vinhaça, segundo 

(FUESS et al., 2019; Couto et al., 2019; Mairet et al., 2011; Ribas, 2006). 

A seguir na Quadro 1 apresenta os dados de entrada utilizados para 

modelagem da produção de biogás  
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QUADRO 4. PRINCIPAIS VALORES DE ENTRADA USADOS PARA MODELAGEM DA PRODUÇÃO 
DE BIOGÁS 

Parâmetros Valor Unidade Referência 

DQOSO - DQO do 

afluente de 
entrada 

41,55 g/L Autora 

VL - Volume útil 
reator 

948 L Autora 

D – Taxa de 
diluição 

0,50 d-1 Autora 

Qméd – Vazão 
afluente média 
(vinhaça) 

475 L/dia Autora 

 TDH – Tempo de 
retenção 
hidráulico 

30 dias Autora 

P – Pressão 
atmosférica 

1 atm Autora 

R – Constante 
dos gases 

0,082 atm. L/mol. K Constante 

T1 – Temperatura 
operacional do 
reator 

35 °C Bernard et al., 

(2001) 

T1- Temperatura 
real kelvin 
 

310,15 K Bernard et al., 

(2001) 

k1-constante de 
rendimentos de 
consumo de 
matéria orgânica 

42,14 mmol/L Bernard et al., 

(2001) 

k2-constante de 
rendimentos de 
produção de 

116,5 mmol/L Bernard et al., 

(2001) 
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acetato em 
acidogênese 

k3- constante de 
rendimentos de 
consumo de 
acetato em 
acidogênese 

268 mmol/L Bernard et al., 

(2001) 

k4- constante de 
rendimentos de 
produção de CO2 
em acidogênese 

50,6 mmol/L Bernard et al., 

(2001) 

k5- constante de 
rendimentos de 
produção de CO2 
em 
metanogênese 

343,6 mmol/L Bernard et al., 

(2001) 

K6-constante de 
rendimentos de 
produção de CH4 
em 
metanogênese 

453 mmol/L Bernard et al., 

(2001) 

KS1- Constante de 
saturação 
acidogênese 
μ1- taxa de 
crescimento 
específico 
máximo na 
acidogênese 

7,1 

 

 

0,2 

gVSL-¹ 

 

 

d-¹ 

Bernard et al., 

(2001) 

X1-Concentração 
de bactérias 
acidogênicas 

2,7535 gDQO.L-¹ FUESS et al., 

(2019) 



62 

 
 

X2-Concentração 
de bactérias 
metanogênicas 

2,7535 gDQO.L-¹ FUESS et al., 

(2019) 

S1-concentração 
de substrato 
orgânico 

41,55 gDQO.L-1 Autora 

S2- concentração 
de Ácidos Graxos 
Voláteis 

41,04 mmol/L-1 Couto et al., 

(2019) 

KS2- Constante de 
saturação de 
metanogênese 

9,28 mmol/L-¹ Bernard et al., 

(2001) 

KI2 – Constante de 
Inibição bactéria 
metanogenica 

256 mmol/L-¹ Bernard et al., 

(2001) 

μ2- taxa de 
crescimento 
específico 
máximo na 
metanogênese 

0,11 d-¹ Mairet et al., 

(2011) 

C- Carbono 
Inorgânico 

5,08 mmo/L-¹d-¹ Paredes, (2015) 

Z- alcalinidade 
total (Bicarbonato 
+ acetado) 

6,91 mmol/L-¹ Ribas, (2006) 

KH- constante de 
Henry´s para CO2 

16 mmol/L-¹ Diéguez et al., 

(2013) 

kLa- coeficiente de 
transferência 
líquido-gás 
 

19,8 d-¹ Mairet et al., 

(2011) 
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4.4 ENSAIOS REACIONAIS DE REFORMA A SECO DO METANO 

 

Foram conduzidos testes catalíticos no reator de reforma a seco, localizado 

no LABMATER, a fim de estimar o volume de gás de síntese produzido a partir do 

biogás, considerando diferentes variações de composição de biogás.  

 

4.4.1 Reator para a reforma a seco do metano  

Na figura 11 observa-se o esquema do reator utilizado no processo de reforma 

a seco para o presente estudo.  

Os gases (nitrogênio, hidrogênio, metano e dióxido de carbono) encontram-

se armazenados em cilindros, que apresentam reguladores de pressão e 

controladores de vazão. Ao sair dos cilindros, os gases percorrem tubos de aço inox 

(6 e 7), até alcançar o misturador (12). Após a mistura, os gases são aquecidos no 

forno responsável pelo pré-aquecimento dos gases (13). Em seguida a mistura é 

aquecida no forno reator (21) e posterior segue para o reator tubular (23) onde ocorre 

a reação de reforma. No forno pré- aquecedor e aquecedor contém resistências 

controladas por controladores digitais (18) e termopares (17). A vazão de saída foi 

monitorada através de um bolhômetro.  A Figura 11 apresenta o layout sistema 

reacional. A Figura 12 apresenta reator construído para reforma a seco do metano.  
 

FIGURA 11. LAYOUT DO SISTEMA REACIONAL 
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  FIGURA 12. REATOR CONSTRUÍDO PARA REFORMA A SECO DO METANO 

 
 

 

4.4.2 Definição do sistema reacional 

 
As condições estabelecidas para operar o reator, são: 650ºC, no forno pré-

aquecedor, 800°C forno reator, operando a 1 bar de pressão. A entrada dos gases no 

reator encontra-se a 8 bar de pressão, com velocidade espacial (VHSV) de 25 (dm³ h. 

g cat), com 3 g de catalisador 20%Ni/ Si-MCM-41 no forno reator. Foram realizados 

ensaios iniciais variando a composição dos reagentes na alimentação. Essa variação, 

deve-se ao biogás ter distintas composições de CH4 CO2 e dessa forma precisa ser 

considerada e estudada. O dióxido de carbono proveniente das dornas de 

fermentação, poderiam ser utilizados para ajustar a estequiometria da reação principal 

na entrada do reator de reforma. 

 

4.4.3 Preparo do reator para a reforma a seco do metano  

A escolha do catalisador e das condições iniciais de temperatura e vazão 

empregadas nos testes catalíticos, foram baseadas no trabalho de (AGUIAR et al., 

2019). O catalisador adotado, 20%Ni/Si-MCM-41 é um catalisador que apresenta 

como fonte de sílica um produto comercial, denominado de tetraetilortosilicato 

(TEOS). Foi selecionado por apresentar boa estabilidade catalítica e ótimos resultados 

de conversões do CH4 e CO2 nas faixas de 93% e 95% respectivamente. 

Fonte: Autora (2020) 
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 O catalisador produzido por colaboradores, foi selecionado granulome-

tricamente em peneiras 350 micrometros de diâmetro, antes de ser utilizado na reação 

de RS (CAZULA, 2009). 

  

4.4.4 Ativação de catalisadores  

Na etapa de ativação dos catalisadores, o leito foi submetido a uma passagem 

de fluxo de 40 mL/min de H2 por 4 horas, a uma temperatura de 650°C no forno Pré-

aquecedor e 800°C no forno aquecedor, com faixa de aumento em 23°C por min. Após 

ativado, foi realizada a purga com fluxo de N2 por 30 minutos a uma vazão de 40mL 

por minuto, para remoção do H2 presente no meio.  

 

4.4.5 Ensaios Reacionais  

Após a purga do N2, inicia-se a reação de reforma, nessa etapa, ocorre a 

passagem do fluxo de CO2 e o CH4 a temperaturas de 650°C em forno Pré-aquecedor 

e 800°C em forno aquecedor a 8 bar de pressão. Foram utilizadas diversas vazões 

gasosas de CO2 e CH4 nas quatro primeiras reações, no qual foi medido por dois 

controladores da marca AALBORG totalizer input/output. A figura 13 apresenta o 

fluxograma de composições dos gases de entrada avaliadas. 

 

 

 

4.4.6 Coleta dos Gases  

Os gases foram coletados em ampolas gasométricas de vidro com 

capacidade de 35 mL e analisadas de hora em hora nas 4 primeiras horas da reação 

 

Primera 
reação 

32%CH4:68
%CO2

Segunda 
reação 

44%CH4:56
%CO2

Terceira 
reação 

53%CH4:47
%CO2

Quarta 
reação 

71%CH4:34
%CO2

FIGURA 13. FLUXOGRAMA DE COMPOSIÇÕES DOS GASES DE ENTRADA 

FONTE: A AUTORA (2020). 
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4.4.7 Cromatografia gasosa (CG)  

Os produtos gasosos coletados foram analisados no cromatógrafo gasoso, 

modelo Agilent Technologies 7890B CG System (colunas HP-PLOT/U e HP Mol. sieve 

30 m x 0,530 mm x 20,00 μm, split a 100 Ml.min-1, 3,9 mL.min-1de Ar na fase móvel, 

volume de injeção na coluna de 0,01 μL, utilizando detector TCD). O cálculo da 

composição dos componentes, foi aplicado o método padrão externo, através da 

utilização de uma mistura padrão.   

 

4.5  SIMULAÇÃO DA REFORMA SECA DO METANO  

 

O hidrogênio pode ser obtido pela reforma a seco, composta de reações 

endotérmicas reversíveis, e que requerem o controle do equilíbrio químico para a 

obtenção do gás de síntese.  

A simulação da reação, foi realizada pelo reator RGibbs no ASPEN PLUS. 

Esse reator contém equações que executa cálculos de equilíbrio químico e de fase, 

através da minimização da energia livre de Gibbs, a uma certa temperatura, pressão, 

composição dos reagentes de entrada do sistema, e distribuição dos produtos. O 

modelo irá funcionar somente se o tempo reacional for suficiente para atingir o 

equilíbrio ou se a taxa de reação for muito rápida, por exemplo, neste tipo de 

modelagem o tempo de residência não tem influência, na eficiência catalisador 

(CHEIN et al., 2015; GOPAUL E DUTTA , 2015). 

No reator RGibbs foram adicionados fluxos molares obtido pela etapa 

experimental da reforma, na reação R1, R2, R3 e R4 e suas respectivas frações 

molares. Foi adotado o modelo termodinâmico de Peng-Robison com modificações 

de Boston-Mathias (PR-BM), representa um modelo adequado para estimativa de 

propriedades físico-químicas em processos gasosos (ANGUITA et al., 2018).  

A figura 14 representa o fluxograma construído com base no reator 

experimental, onde temos a entrada dos gases CH4 e CO2 no misturador (MIX), logo 

ele é conduzido (S1) a um pré-aquecimento (R1) e posterior transportado (S2) ao forno 

reator (R2) e saída dos produtos (S3).  
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FIGURA 14. SIMULAÇÃO REATOR RS 

 
 

 

As equações a seguir, são equações que foram adicionadas no reator RGibbs, 

onde XCH4 e XCO2 é a porcentagem de conversão dos reagentes e o YH2 e YCO são 

o rendimento dos produtos (KALAI et al., 2019). 

 

(24) 

 

  (25) 

2( ) 2( )
2

2( )

100ENTRADA SAÍDA

ENTRADA

nCO nCO
XCO x

nCO
   

 

2( )
2

4( ) 4( )

100
2.( )

SAÍDA

ENTRADA SAÍDA

nH
YH x

nCH nCH
                                                                                           (26) 

 

( )

4( ) 2( )4( ) 2( )

100
( ) ( )

SAÍDA

ENTRADA ENTRADASAÍDA SAÍDA

nCO
YCO x

nCH nCH nCO nCO
                                   (27) 

 

4.5.1 validação de modelo  

 

A validação do modelo simulado na reforma a seco, foi realizado por meio da 

comparação com os resultados obtidos no protótipo de reator experimental. 

4( ) 4( )
4

4( )

100ENTRADA SAÍDA

ENTRADA

nCH nCH
XCH x

nCH

Fonte: Autora (2020) 
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Foi adotado o método não-paramétrico, através do gráfico de Boxplot 

construído no software R, devido a não repetitividade e as características não-lineares 

do processo. Este gráfico, caracteriza por identificar 50% dos valores mais prováveis, 

mediana, e destaca os outlilers (valores discrepantes) em um conjunto de amostras 

(FERREIRA et al., 2016). A Figura 15 mostra a representação do gráfico de boxplot.  

 

FIGURA 15. REPRESENTAÇÃO GRÁFICA DE BOXPLOT 

 
 

 O Q1 (1° quartil), onde se localiza 25% dos menores valores. Representado 

pela linha limite inferior da caixa;  

 O Q2 (2° quartil) ou mediana, é o local onde ocorre a divisão da metade superior 

(50%) da metade inferior;  

 Q3 (3° quartil) onde indica que, ¾ ou 75% dos valores maiores;  

 Intervalo interquartílico, é definida pela diferença entre (Q3-Q1 ou IIQ);  

 Limite inferior (Li), representa o valor mínimo de um conjunto de dados, até 1,5 

vezes o IIQ;  

 Limite superior (Ls), caracteriza por apresentar o valor máximo de um conjunto 

de dados, até 1,5 vezes o (II Q), excluindo os outiliers.  

(NETO et al., 2017) 
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 Outiliers (valores atípicos), representa valores acima ou abaixo de 1,5 vezes o 

IIQ;  

 Extremos: valores acima e ou abaixo de 2,5 vezes o IIQ;  

 Haste inferior (Li - Q1): Q1 – 1,5 (Q3-Q1)  

 Haste superior (Ls - Q3): Q3 + 1,5 (Q3-Q1) 

 

A medição de dispersão ou variabilidade são mostradas pelas alturas da caixa 

e da haste. O tamanho da caixa retrata o intervalo interquartílico, ou seja, a amostra 

que abrange entre o quartil inferior (Q1) e quartil superior (Q3). Metade (ou 50%) da 

amostra total está concentrada neste intervalo, sendo 25% entre Q1 e Q2 e os outros 

25% entre Q2 e Q3. 

No quesito tamanho das hastes é determinado pelos valores do intervalo entre 

o quartil inferior (Q1) ao limite inferior (Li), e do quartil superior (Q3) ao limite superior 

(Ls), representando pela haste inferior e superior. Esse intervalo contido pelo tamanho 

das hastes é definido levando-se em conta 1,5 x o valor interquartílico (Q3-Q1) (NETO 

et al., 2017). 

No Capítulo a seguir são apresentados os resultados e discussão. 
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5 RESULTADOS E DISCUSSÃO 
 

5.1 ESTIMATIVA DA PRODUÇÃO DE CO2 NAS DORNAS DE FERMENTAÇÃO  

O resultado da estimativa de produção de CO2, gerou um volume em 1 milhão 

749mil Kg/dia de CO2 em 24 horas de operação da usina. Representando assim, uma 

grande quantidade de emissão diária; se somada as 411 usinas sucroenergéticas, 

localizadas no Brasil, promoverá um excesso desse gás na atmosfera. Em 2018, o 

Brasil emitiu 1,932 bilhões de toneladas de CO2, segundo o Sistema de Estimativas 

de Emissões de Gases de Efeito Estufa (SEEG).  

A Tabela 9 representa os resultados da simulação da produção de CO2 nas 

dornas de fermentação da usina.  

TABELA 9. RESULTADOS SIMULAÇÃO DA PRODUÇÃO DE CO2 

 Horas 
DORNA-1 

Kg/h 
DORNA-2 

Kg/h 
DORNA-3 

Kg/h 
DORNA-4 

Kg/h 

1 
               
23.075,33 

          
24.350,90 

           
24.414,67 

         
24.417,86   

2 
               
15.653,44 

          
16.518,74     16.562,00     16.564,16         

3  6.409,46               
            
6.865,66 

            
6.888,47   6.889,61           

4 
               
22.670,50 

          
23.923,69 

          
23.986,35     23.989,48         

5 
               
15.653,44   

          
16.518,74   

           
16.562,00 16.564,16         

6 
               
22.670,50 

          
23.923,69   

           
23.986,35   23.989,48      

7 
               
19.701,75   

        
20.790,82    20.845,28      20.848,00         

8 
               
21.456,01 

          
22.642,06   

           
22.701,36    22.704,33      

9 
               
16.463,10   

          
17.373,15   17.418,66         17.420,93       

10 
                 
3.944,58 

            
4.227,88   4.242,04          4.242,75           

11 
               
21.725,90   

          
22.926,87 

           
22.986,92 22.989,92        

12 
               
16.058,27 

          
16.945,95   

          
16.990,33   16.992,55      

13 
                 
4.029,10 

            
4.318,48 

          
4.332,95     

          
4.333,67    

14 
               
17.002,88   

          
17.942,77 17.989,76      17.992,11        
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15 
               
17.137,82 

          
18.085,17 

           
18.132,54 18.134,90         

16 
               
20.376,46 

          
21.502,84 

        
21.559,16       21.561,97       

17 
               
15.923,33 

          
16.803,54 16.847,55         

          
16.849,75 

18 
               
16.328,16 

          
17.230,75   17.275,88          17.278,14     

19 
               
14.978,73   

          
15.806,72 15.848,12         15.850,19         

20 
               
20.511,41 

          
21.645,24   21.701,93          21.704,77       

21 
               
21.321,07   

          
22.499,66 22.558,59         22.561,53        

22 
               
19.161,97 

          
20.221,21   20.274,17         20.276,82     

23 
               
20.916,24 

          
22.072,45   22.130,26         

          
22.133,15 

24 
               
26.044,09 

          
27.483,76   27.555,74          27.559,34        

TOTAL 
            
419.213,56 

        
442.620,72   443.791,07       

      
443.849,59    

 

 

Alternativas na captura de CO2 durante o processo fermentativo tem 

demostrado interesse pela comunidade cientifica. O conceito BECCS (bioenergy with 

carbon capture and storage), visa alcançar reduções significativas de CO2 e obter 

emissões negativas (MENDIARA et al., 2018). 

De acordo com simulações realizadas por Carmiati et al., (2019) a fim de 

implantar o conceito BECCS na unidade industrial simulada no Aspen Hysys. Gerou 

como resultado, um volume de 652,5 Kg de CO2 por tonelada de cana-de-açúcar. E 

na estimativa feita por Moreira et al., (2016) seria possível uma eliminação de 27,7 

milhões de toneladas por ano desse gás, liberados durante a fermentação, caso a 

unidade industrial aplicasse a captura e o armazenamento.  

A tecnologia, contudo, está na fase de desenvolvimento e tem alto custo e 

risco, principalmente por ser uma tecnologia não testada, bem como, pela 

necessidade de implementação em larga escala, e formas de armazenamento 

naturais (geológicos) para ter um impacto, na redução de emissão, relevante (FUSS 

et al., 2014).   

De acordo com Moreira et al., (2016) houve uma construção de um projeto no 

Brasil, para capturar e armazenar 1 milhão de toneladas de CO2 proveniente da 

FONTE: A autora (2020). 
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produção de etanol, na usina do estado de São Paulo, e armazena-los em um aquífero 

salino. No entanto, o custo estimado, foi de 30 milhões de dólares, o que levou ao seu 

cancelamento por falta de apoio financeiro.  

A captura e o armazenamento de CO2 podem não ser a melhor alternativa 

tendo em vista esse alto custo de implementação. Outra rota mais promissora pode 

ser aplicada pela utilização na reforma a seco do biogás. Está rota além de utilizar o 

CO2 e o CH4 para a produção do H2 e CO, é possível ajustar a estequiometria na 

entrada dos reagentes. Com isso, trará maior rendimento na produção do hidrogênio. 

 Assim a usina poderia usar o próprio sistema de recuperação do etanol no 

processo de lavagem do CO2, de modo a obter o gás livre de etanol, e com frações 

de nitrogênio, oxigênio em sua composição. Desse modo, a usina não teria a 

necessidade de armazenar o CO2 e poderia introduzir na planta de forma direta. 
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5.2 RESULTADOS DA SIMULAÇÃO DA COLUNA DE DESTILAÇÃO  

  
Nesta seção são apresentados os resultados e discussão do processo de 

produção de etanol hidratado na usina do setor sucroenergético. Os resultados da 

simulação foram comparados com dados operacionais da usina a fim de validar os 

resultados simulados. Os dados comparativos da usina, foram calculados a partir do 

balanço de massa descrito no tópico 5.2.1 (ELIA NETO et al., 2009a).  

No Quadro 2 são apresentados os resultados da simulação da corrente 

etanol-H e vinhaça. As vazões mássicas dos resultados experimentais e simulados, 

mostraram resultados próximos, com baixos erros relativos; entretanto quando 

comparado a temperatura de saída da corrente, verifica-se, maiores variações de 

erros relativos entre 9-35%. Isto indica, que os dados de alimentação especificados 

no software, podem não refletir exatamente as condições experimentais adotadas na 

planta. 

As frações em massa dos componentes, na corrente vinhaça do Quadro 2, 

também exibiram, maiores erros relativos, nas frações de etanol e de dextrose; 

indicando imprecisão do modelo em prever as frações obtidas experimentalmente. 

O Quadro 3 apresenta os resultados experimentais e simulados das correntes 

álcool 2ª, flegmaça e óleo fúsil. Nelas mostram, baixos erros relativos entre os 

resultados simulados e experimentais, nas vazões mássicas e temperatura. As 

comparações visuais, possibilitam, uma forma clara de verificar se as saídas obtidas 

pelo modelo, acompanham o sistema real.  

No Quadro 4 é possível observar o balanço de massa total da coluna-A e 

coluna-B, na qual, demostra resultados aproximados na condição simulada, indicando 

boa predição do modelo. 

Assim podemos concluir, que os resultados indicam uma validação do modelo 

nas vazões mássicas das correntes: vinhaça, etanol-H, álcool 2ª, flegmaça e óleo fúsil 

em consequência dos baixos erros relativos observados.   
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A seguir no Quadro 6 são apresentados o balanço de massa total coluna- A e 

coluna-B em kg/h. 

 

QUADRO 7. BALANÇO DE MASSA TOTAL COLUNA- A E COLUNA-B EM KG/H 

Variáveis  Experimental Simulado Variáveis Experimental Simulado 
“Coluna- A” “Coluna-B” 

 Entrada  Entrada 
Vinho 116.290,95 116.290,95 Flegma vapor 24.859,4 24.859,4 
   Flegma líquida 4.169,37 4.169,37 
Total 116.290,95 116.290,95 Total 29.028,77 29.028,77 
 Saída  Saída 
M álcool 2ª - 74,8402 M etanol H 11.190,00 11.090,8 
M vinhaça 89.936,95 87.187,3 M de flegmaça 17.765,32 17.926,3 
   M óleo fúsil  12.49 11,71 
Total 89.936,95 87.262,14 Total 28.967,69 29.028,81 

 

Na Figura 16 são apresentados os resultados de todas as correntes de saída 

para a condição simulada. 

 

FIGURA 16. RESULTADO DAS CORRENTES DE SAÍDA DA CONDIÇÃO SIMULADA 

 
 

 

5.2.1 Balanço de massa da vinhaça álcool 2ª  e flegmaça 

 

A quantificação da produção de vinhaça, álcool 2ª e flegmaça para condição 

experimental, foram obtidas a partir dos balanços de massa na coluna “A” 

(esgotamento) e coluna “B” (retificação), admitindo-se dados pertinentes a unidade 
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industrial da usina do setor sucroenergético, conforme as equações de (28) a (34) 

(ELIA NETO  et al., 2009a). 

A cada balanço de massa realizado, foram medidos, as taxas de geração em 

quilogramas, de vinhaça e flegmaça, por litro de etanol. A taxa gerada dos produtos, 

foram multiplicadas pelo volume total de etanol (13.879,16 L) produzido na usina por 

hora. 

 
Balanço de massa Vinhaça 

 
 

 
  

 

 

 

 

 

 

 

 

 
Em que:  
 

 taxa de produção de vinhaça por litros de etanol ~ 12L/L etanol; 

 volume de etanol produzido [L]; 

 massa de vinhaça [Kg];  

 massa de flegma [Kg]; 

 massa de etanol 2ª produzido na coluna “A” [kg];  

 densidade do vinho [kg/L];  

 uso de vapor na coluna A [Kg/L];  

 teor de etanol no vinho [°GL]; 
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Balanço de massa Flegmaça 
 

 

  
 

 

 

 

 

 

 

 

 
 

Em que:  

 taxa de produção de flegmaça por etanol Kg/L etanol; 

 volume de etanol produzido [L]; 

 massa de flegma [Kg]; 

 massa de etanol produzido na coluna “B” [kg];  

 densidade do vinho [kg/L];  

 

A Figura 17 é observado a análise do perfil de temperatura da coluna A, onde 

mostra o acompanhamento do aumento da temperatura, entre o primeiro estágio, até 

o último. No último estágio (25), encontra-se o refervedor, responsável pelo 

aquecimento indireto da coluna. A temperatura de saída da vinhaça acompanhou a 

temperatura do estágio 25, entretanto, no resultado experimental, não ocorreu esta 

configuração, obtendo uma queda na temperatura. 

 A hipótese mais provável, é que devido a dinâmica do processo industrial, de 

utilizar, o refervedor baseado na pressão em metros de coluna d’água (M.C.A), 

naqual, baseia-se a variação da pressão, em função da quantidade de água no 

interior, que por sua vez, varia a pressão interna da coluna de destilação, ocasionando 
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assim, maiores flutuações na temperatura experimental, em comparação a simulada, 

com temperaturas fixas. 
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     FIGURA 18. ANÁLISE DO PERFIL DE TEMPERATURA DA COLUNA B 

 

 

Na Figura 18 mostra o perfil da temperatura ao longo dos estágios de 

equilíbrio na coluna B. Observa-se que ambas as temperaturas permanecem em 

paralelo, até o estágio 25, e depois, ocorre uma queda na temperatura simulada; essa 

queda, pode ser explicada como uma perturbação no sistema, quando entra o flegma 

líquida proveniente da coluna A, para a coluna B. Na condição experimental, não foi 
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FIGURA 17. ANÁLISE DO PERFIL DE TEMPERATURA DA COLUNA A 
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observado essa queda, na qual demostra, que o fluxo constante do flegma na coluna, 

não ocasiona uma perturbação perceptível.  

Na Figura 19 é observado a composição na fase vapor e líquida entre os 

estágios de equilíbrio. Na qual, ocorreu uma redução no estágio 4 da composição da 

água na fase vapor e liquida ao se aproximar do topo da coluna, e de um aumento da 

fase vapor de etanol, entre os estágios 5 ao 1. 
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FIGURA 19. PERFIL DE COMPOSIÇÃO DA FASE VAPOR E LÍQUIDA NOS ESTÁGIOS DA 
COLUNA A 

FIGURA 20. PERFIL DE COMPOSIÇÃO DA FASE VAPOR E LÍQUIDA NOS ESTÁGIOS DA  

COLUNA B 
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Na figura 20, observa-se que na coluna B ocorreu um paralelo entre a 

composição da fase vapor e fase líquida do etanol. As frações em massa do etanol 

apresentaram uma composição de 0,90 no topo da coluna; demostrando assim, uma 

adequada quantidade de estágios de equilíbrio para se obter o álcool etílico hidratado 

carburante (AEHC).  

Em geral, os resultados obtidos na simulação, estão de acordo com os obtidos 

dentro da planta, indicando assim, que os cálculos das colunas, descreveram 

adequadamente o processo de separação que ocorre no interior delas, e de acordo 

com resultados obtidos por Souto e Tlacuahuac, (2011), Bastidas et al. (2012). 

Assim, caso a usina adotasse este software seria capaz de prever de forma 

eficaz as vazões mássicas obtidas no processo. De modo a agilizar a tomada de 

decisão quanto a escolha de melhores vazões de vinho que alcance melhores 

rendimentos em etanol. 

Por fim, é necessário destacar, que o resultado da taxa de geração da vinhaça 

em Kg por /L de etanol produzido, pode aumentar com a diminuição do GL° do vinho; 

isso ocorre, devido as constantes variações do processo fermentativo, como: 

temperatura, contaminações microbiológicas, estresse por quantidades elevadas de 

etanol, estresse osmótico, além de perca da viabilidade celular pelas saccharomyces 

cerevisiae (SAINI et al., 2018). 

No tópico a seguir são apresentados os resultados da simulação da produção 

de biogás em reatores contínuos de leito fixo.  
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5.3 RESULTADOS DA SIMULAÇÃO DA PRODUÇÃO DE BIOGÁS A PARTIR DA 

VINHAÇA EM REATORES CONTÍNUOS DE LEITO FIXO. 

 

Nesta seção são apresentados os resultados da simulação da produção total 

biogás, a partir das características da vinhaça obtida na unidade sucroenergética. A 

Figura 21 mostram os resultados da simulação da produção de metano e dióxido de 

carbono a partir da vinhaça, em reatores contínuos. 

 
FIGURA 21. RESULTADOS DA SIMULAÇÃO DA PRODUÇÃO DE BIOGÁS- (A) SUBSTRATO 
ORGÂNICO -S1, (B) ÁCIDOS GRAXOS VOLÁTEIS-S2, (C) CONCENTRAÇÃO DE BACTÉRIAS 
ACIDOGÊNICAS-X1, (D) CONCENTRAÇÃO DE BACTÉRIAS METANOGÊNICAS-X2, (E) CARBONO 
INORGÂNICO-C, (F) ALCALINIDADE Z, (G) PH, (H) VAZÃO VOLUMÉTRICA DE DIÓXIDO DE 
CARBONO-QCO2, (I) - VAZÃO VOLUMÉTRICA DE METANO-QCH4.                   
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Figura 21 (a) é observado um aumento na concentração do substrato (S1), 

posterior redução e estabilidade na entrada do substrato ao longo dos 30 dias. A 

Figura 18 (b) é observado a mesma tendência de aumento, redução e estabilidade do 

substrato (S2). De acordo com Ficara et al., (2012) este pico no tempo inicial, 

representa uma resposta rápida, característica da redução do modelo ADM 1 proposto 

por Bernard et al., 2001, onde, as equações de hidrólise não são consideradas. 

A Figura 21 (c) as bactérias acidogênicas (X1) consomem o substrato orgânico 

S1 (gDQO) e produzem os ácidos graxos voláteis (S2) em mmol.L. A Figura 21 (d) 

apresenta a concentração das populações de bactérias metanogênicas (X2), onde 

utiliza o AGV como substrato para crescimento, e produz o CO2 e CH4 como produto 

final.  

Na Figura 21 (e) apresenta um pico na concentração de carbono inorgânico e 

posterior redução e uma estabilidade. O mesmo foi observado na concentração do pH 

(g), exceto pela alcalinidade Z (f) que se manteve constante nos 30 dias de operação 

do reator. De acordo com Bernard et al., (2001) o balanço  de massa Z é independente 

de outras equações e por isso pode ser analisado separadamente, por ser uma 

equação linear, possui apenas um estado estável e esse estado estacionário é 

justificado pela presença da taxa de diluição D (razão da taxa de fluxo de entrada 

sobre o volume do fermentador), ser positivo.  

A partir da comparação feita por Ficara et al., (2012) entre o modelo “The IWA 

Anaerobic Digestion Model No 1” (ADM1) e Bernard et al., (2001) foram observadas 

que apesar da estrutura do modelo reduzido ser mais simples, ele foi capaz de prever 

de forma eficaz as concentrações das bactérias acidogênicas (X1) e metanogênicas 

(X2) e a vazão do metano. No entanto, os principais limites desse modelo foram as 

diferenças entre, a concentração do S1 e S2, em vista que, a resposta do modelo é 

típica de um substrato solúvel degradado biologicamente, e no S2 apresenta uma 

ausência de inibição da amônia livre, o que é considerado no modelo ADM1. 

Diferenças mais notáveis foram observadas na previsão de carbono inorgânico e 

alcalinidade. 

A Figura 21 (h) exibe o volume de gás metano em 96.463 litros com 

composição de 0,54% de metano na condição de pressão de 1 bar e 35 °C (308 K). A 

Figura 18 (I) apresenta um volume de 87.525 L de dióxido de carbono, com 

composição de 0,47%.  
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Desse modo a produção total de biogás, correspondeu a 183.989 L, com 

tempo de operação do reator em 30 dias. Estes resultados, foram estimados com base 

na capacidade do reator em 1000 L e uma vazão volumétrica de entrada da vinhaça 

em 475 L/dia.  

Portanto a partir do volume total de biogás produzido, foi utilizado no tópico 

5.5 para estimar o potencial em gerar produtos com maior valor energético e 

econômico.  
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5.4 RESULTADOS EXPERIMENTAIS DOS ENSAIOS REACIONAIS  

 

Os catalisadores 20Ni/Si-MCM-41 foram aplicados na reação de reforma a 

seco do metano, nas condições reacionais descritas no tópico (6.5.2). Os resultados 

da composição dos reagentes CH4 e CO2 e produtos H2 e CO estão dispostos nas 

figuras 22, 23, 24 e 25. A partir da variação das composições de mistura gasosa na 

alimentação foram obtidos os seguintes resultados. A Figura 22 representa o gráfico 

dos resultados obtidos no primeiro ensaio. 
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A Figura 22 demostra o aumento de composição do CO2 em 68%, o que 

ocasionou uma redução na produção de hidrogênio, mantendo-se com concentrações 

de 46% de 1 hora até 3 horas de reação e posterior queda para 44% após 4 horas. O 

resultado indica, que se as concentrações permanecerem em 68% de CO2, ocorre 

uma maior produção de CO, para faixas de 52 a 50 %, representando, condições que 

não buscamos no processo.  

As Figuras 23 e 24 apresentam os gráficos da segunda e terceira reação.  

 

 

 

 

FIGURA 22. GRÁFICO PRIMEIRA REAÇÃO (32%CH4:68%CO2) 
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A Figura 23, mostra que após uma hora de reação ocorreu 100% de 

conversão dos produtos em reagentes, indicando dessa forma, que as concentrações 

de 56% CO2 e 44% de CH4, apresenta satisfatórias conversões. Portanto para 

alcançar essa faixa de composição de CO2, poderia utilizar o CO2 das dornas de 

fermentações, tendo em vista segundo Kan, et al. (2017) e Gao, et al (2018), o biogás 

apresenta concentrações de CO2 entre 33-40 e 20-40%.  
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FIGURA 23. GRÁFICO SEGUNDA REAÇÃO (44%CH4:56%CO2) 

FIGURA 24. GRÁFICO TERCEIRA REAÇÃO (53%CH4:47%CO2)  
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Na Figura 24, mostra que praticamente todos os reagentes (CH4 e CO2) foram 

convertidos em CO e H2, apresentando uma composição de 49% H2 estável ao longo 

das 4 horas de reação. Isso indica que faixas de composições de 53% CH4 e 47% de 

CO2 apresenta boa conversão e uma estabilidade catalítica. A figura 18 apresenta o 

gráfico da quarta reação. 
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De acordo com a Figura 25, é possível observar, que a partir da entrada de 

71% de CH4 e de 34% de CO2 apresentou frações dos reagentes que não foram 

totalmente reagidos, influenciando assim, a uma menor eficiência de conversão.   

 

 

FIGURA 25. GRÁFICO QUARTA REAÇÃO (71%CH4: 28%CO2) 
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Na Tabela 10 e 11 são apresentados os resultados da conversão do XCO2 e 

XCH4 e rendimento YH2 e YCO na parte experimental e simulada.  

 

TABELA 10. CONVERSÃO XCO2 E XCH4 

 

 

O reator de reformar a seco, simulado no Aspen Plus, apresentou grau de 

conversão de metano, eficiente, na reação R1, R2 e R3, com erros relativos entre 0,09 

a 0,08. A conversão do CO2, obteve erros entre 2,88 e 7,02, destacando o R2, por 

aprestar o menor erro relativo. Entretanto na R4, ocorreu um aumento no erro em 

relação a escala experimental. Isto ocorre porque esta condição o sistema leva mais 

tempo para alcançar o equilíbrio. A proximidade dos valores simulados pelo modelo 

mostra que é possível considerar o modelo de equilíbrio para descrever as reações 

de reforma (elevadas taxas).  

 

 

 

Na Tabela 11 mostram os rendimentos do hidrogênio e a razão H2 e CO, onde 

é observado que o YH2 obteve erros relativos entre 2,71 a 4,17 e os maiores erros 

REAÇÃO 
EXPERIMENTAL 

FLUXO  
ENTRADA 
(mol/hr) 

XCO2 
EXPERIMENTAL 

(%) 

XCO2 
SIMULADO 

(%) 

ERRO 
RELATIVO 

(%) 

XCH4 
EXPERIMENTAL 

(%) 

XCH4 
SIMULADO 

(%) 

ERRO 
RELATIVO 

(%) 
R1-

32%CH4:68%CO2 
417,94 96,97 99,77 2,88 100 99,91 0,09 

R2-
44%CH4:56%CO2 

417,89 97,98 99,90 1,95 100 99,97 0,03 
 

R3-
53%CH4:47%CO2 

417,85 97,35 99,96 2,68 
 

100 99,92 0,08 
 

R4-
71%CH4:29%CO2 

417,76 93,37 99,93 7,02 
 

93,12 99,73 7,09 

FLUXO 
ENTRADA 
(mol/h) 

YH2 
EXPERIMENTAL 

(mol/hr) 

YH2 
SIMULADO 

(mol/hr) 

ERRO 
RELATIVO 

(%) 

YCO 
EXPERIMENTAL 

(mol/hr) 

RAZÃO H2/CO 
EXPERIMENTAL 

(moL/hr) 

RAZÃO 
H2/CO 

SIMULADO 
(mol/hr) 

ERRO 
RELATIVO 

(%) 

417,94 40,11 39,02 2,71 41,25 0,97 1 3,09 

417,89 48,90 46,80 4,29 49,65 0,98 1 2,04 

417,85 45,28 43,43 4,08 42,49 1,06 1 5,66 

417,76 36,65 35,12 4,17 33,38 1,09 1 8,25 

TABELA 11. RENDIMENTO YH2 E RAZÃO H2/CO 
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foram observados para a razão entre H2/CO. Esse erro pode ter o ocorrido devido ao 

reator RGibbs utilizar balanço estequiométrico da reação de reforma, assim no 

resultado final são gerados o mesmo rendimento para YCO.  

A seguir foram utilizado o conjunto de dados experimentais e simulados para 

construir os gráficos de boxplot no software R. 

 É possível observar na Figura 26 e Figura 27 que não houve valores 

discrepantes na distribuição dos valores de conversão XCO2 experimentais e 

simulados. Apresentando valores máximos, próximos a 98 na conversão experimental 

e 99,95 para conversão simulada. Na qual, ambos seguiram a tendência de 

distribuição dos menores valores entre o primeiro quartil e a mediana. 

A Figura 28 é observado a mediana ou segundo quartil (Q2) em que os valores 

mostram-se com 99,90 para resultados experimentais e 100 para a condição 

simulada. Os resultados visualizados na Figura 29 não apresentaram valor do terceiro 

quartil, onde se localiza ¾ ou 75% dos valores maiores. Representado pela linha limite 

superior da caixa.  

Os resultados apresentados na Figura 30 demostra uma aproximação entre a 

mediana do resultado experimental (1) do resultado simulado (2). Essa mediana 

representa a distribuição de 50% dos valores estão localizados nessa área. Portanto, 

todos os resultados não apresentaram valores discrepantes (outliers), entre os 

conjuntos de dados experimentais e simulados analisados. 
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5.5 SIMULAÇÃO DA PRODUÇÃO DE H2 DO BIOGÁS GERADO DA VINHAÇA 

 

Nesta seção são apresentados os resultados da quantidade de gás de síntese 

que poderá ser obtida através da aplicação do volume gerado pela simulação da 

produção de biogás, caso a usina realizasse tal direcionamento.  

O volume de biogás produzido pelo modelo simulado, foi estimado em 6.132 

L/dia. O mesmo foi convertido em vazão em mol/hr. Desse modo, para simular o 

processo de reforma a seco do biogás, foram mantidas todas as condições de 

temperatura (T =1073 K), pressão (P= 1 bar) e frações molares do modelo 

termodinâmico proposto no tópico anterior. A Tabela 12 apresenta os rendimentos de 

H2 e CO no setor sucroenergético. 

 

TABELA 12.RENDIMENTO DA PRODUÇÃO DE H2 E CO NO SETOR SUCROENERGÉTICO 

 

A Tabela 13 é observado o fluxo molar de entrada por hora, e seus respectivos 

resultados de rendimento de H2 e CO em mol/hr. A partir do fluxo molar de saída, foi 

possível estimar o volume gerado com diversas composições do biogás. O resultado 

R2 obteve o melhor rendimento em hidrogênio; evidenciando que essa faixa de biogás 

com 56% ou próximo a 50% de composição de CO2 é ideal.  

Desse modo, se a composição do biogás variar ao ponto de reduzir a 

concentração do CO2, é possível injetar o CO2 proveniente das dornas de 

fermentação, de modo a favorecer faixas que aumente o rendimento do hidrogênio. 

Com isso, além de incorporar um processo de reforma a seco na cadeia 

produtiva da usina, poderá direcionar o gás produzido no processo fermentativo para 

gerar um novo vetor energético. Assim agregará ao setor um novo produto energético, 

REAÇÃO 
SIMULADA 

FLUXO  
ENTRADA 
(MOL/HR) 

YH2 
SIMULADO 
(MOL/HR) 

YCO 
SIMULADO 
(MOL/HR) 

RAZÃO 
H2/CO 

SIMULADO 

H2 
VOLUME 

L/HR 

CO 
VOLUME 

L/HR 
R1-

32%CH4:68%CO2 
82,31 7,82 7,82 1 1,198 1,312 

R2-
44%CH4:56%CO2 

82,31 9,34 9,34 1 1,740 1,907 

R3-
53%CH4:47%CO2 

82,31 8,60 8,60 
 

1 1,640 1,797 

R4-
71%CH4:29%CO2 

82,31 6,90 6,90 
 

1 1,084 1,190 

FONTE: A autora (2020). 
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o hidrogênio. Este novo produto dará maior lucratividade pelo seu alto valor 

econômico, bem como, maior aproveitamento da vinhaça em gerar novos produtos, 

de forma, a promover um destino diferente das práticas atuais de fertirrigação.  
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6 CONCLUSÃO  

Este trabalho avaliou a partir da modelagem, a quantidade de biogás gerado 

a partir da vinhaça produzida pela unidade industrial da usina do setor 

sucroenergético. O resultado gerado, da produção de biogás, foi possível simular o 

seu potencial, em gerar produtos de alto valor agregado, através da conversão em 

gás de síntese, pelo processo de reforma a seco.    

A partir dos dados obtidos da unidade industrial da usina, foram realizadas 

simulações com o software ASPEN PLUS® a fim de estimar a quantidade de vinhaça 

gerada no processo de produção de etanol hidratado. Os resultados gerados 

produziram uma vazão total de 89.936 Kg/h de vinhaça para a condição experimental 

e 87.183 Kg/h para a condição simulada.  

Com os resultados obtidos da vazão da vinhaça e com os parâmetros 

encontrado na literatura, foram simulados no software MAPLE 13 uma biodigestão 

anaeróbia da vinhaça em reatores contínuos de fluxo ascendente. O resultado 

alcançado produziu, um total de, 183.989 litros de biogás em 30 dias de operação do 

reator. Estes resultados, demostraram um grande potencial na utilização da vinhaça 

para produção do biogás.  

Foi identificado no processo de reforma a seco do biogás as melhores 

composições que obtém, os  melhores rendimentos do gás Hidrogênio, 

correspondentes a 44% metano e 56% de dióxido de carbono, faixas que 

apresentaram abaixo dessas composições esperadas, poderá utilizar o CO2 das 

dornas de fermentação em vista que, com a estimativa realizada obteve um total de 

1.749.474 kg/ dia. A produção total de hidrogênio a partir dos dados simulados foram 

de 1,740 L/h e de CO em 1,907 L/h. 

Tendo em vista, que a situação atual no Brasil aponta para uma tendência no 

crescimento do etanol devido ao aumento do consumo em veículos, aumento do 

consumo de álcool anidro no exterior e, por constantes flutuações dos preços dos 

barris de petróleo. Consequentemente, conduzirá ao aumento na geração de vinhaça. 

Portanto foi evidente a proposta desse estudo em considerar novas 

aplicabilidades da vinhaça na produção do biogás e a partir desse, utilizar na produção 

do gás de síntese. O sistema atual de fertirrigação, sobrecarrega o solo, por causa do 

despejo excedente da vinhaça, e traz um conceito de combustível limpo, discordante, 

em razão, dos impactos ambientais causados.  
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7 SUGESTÃO DE TRABALHOS FUTUROS  

Em função da indisponibilidade de algumas informações e do tempo para a 

conclusão desta dissertação, recomenda-se para trabalhos futuros, a incorporação do 

modelo integral ADM1. Na qual permitirá comparar com o modelo reduzido, adotado 

neste trabalho. Com isso, alcançará resultados mais precisos.  

Proponho a realização de experimentos para a produção do biogás e 

avaliação do modelo com diferentes tempos de residência, como também, o 

desenvolvimento da análise econômica de todo o processo econômico, a fim de 

verificar a viabilidade da introdução de tais processos no setor sucroenergético. 

Recomenda-se também, introduzir uma etapa de inibição da fase 

metanogênica na simulação da produção de biogás a partir da vinhaça. Tal acréscimo, 

permitirá utilizar o AGV (Ácidos Graxos Voláteis) para estimar a produção de 

hidrogênio. Assim, será possível comparar com o rendimento previsto pela simulação. 
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