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RESUMO

ALBUQUERQUE,J. N. Producéo de metano em AnSBBR tratando vinhaca em condi¢cao
termofilica. 2017. 333 p. Dissertacdo (MestradoEscola de Engenharia de Sao Carlos,

Universidade de Sdo Paulo, Sao Carlos, 2017.

O tratamento de efluentes industriais gerados em elevadas tamge@or meio da digestao
anaeroébia termofilica aparece como opc¢ao para o controle da poluicdo ambiental e obtencao
de bioenergia. Nesse sentido, este trabalho investigou 0 uso do reator anaerdbio termofilico
contendo biomassa imobilizada e com agitac&gsamica operado em batelada e/ou batelada
alimentada sequenciais no tratamento da vinhaga visando a producdo de metano. Foi
verificada a influéncia do aumento da carga organica volumétrica aplicada e da estratégia de
alimentacéo no desempenho do reatovoldme do meio liquido do reator foi de 2,3 L, sendo

1,3 L de volume residual e 1,0 L o volume de efluente a ser tratado por ciclo, masgendo
constante a temperatura (55% @ixa termofilica), o tempo de ciclo (8 horas) e a velocidade

de agitacdo (100pm). Inicialmente foi realizada a adaptacdo da biomassa, em seguida foi
avaliada a influéncia da carga organica volumétrica aplicada286%gDQO.LL.d?) pelo
aumento da concentracdo de matéria organica afluente, e por fim foi implementada a
estratégiade alimentacdo por batelada alimentada. Na etapa do aumento da COVA foram
alcancadas maiores produtividades molar (304 mai@fid?) e volumétrica (6828 mL

CNPT CH.L™.d') de metano na COVA de 25,9 gDQQG.d*, com rendimento de metano

por matéria aganica consumida préximo ao valor tedrico (15,6 mmol de.giMO?Y) e
remocao da matéria organica na forma de DQO enti@07% nas condicbes com COVA
acima de 14gDQO.Ld!. Na etapa em que se modificou a estratégia de alimentagdo, as
produtividades molae volumétrica de metano foram de 351,9 mol@H.d! e 7888 mL

CNPT CH.LLd?, respectivamente, com rendimento de metano por matéria organica
removida proximo ao valor teérico. A producdo de energia fd5jgé MW e 30,3VI\W nas
condicbes em bateladabatelada alimentada, respectivamente. O modelo cinético permitiu o
entendimento da influéncia da carga organica e da estratégia de alimentacdo sobre o
desempenho do reator para geracdo de metano, analsamdocoeficientes das reacdes de

consumo/produdp dos compostos envolvidos na rota metabdlica.

Palavras-chave: metang tempo de enchimentoconcentracdo do afluentesator anaerdbio.



ABSTRACT

ALBUQUERQUE, J. N.Methane production in AnSBBR from vinasse treatmentunder
thermophilic condition. 2017.333 p. DssertationNMa s t e r 6)$ SctoslgirEagmeering
of S&o CarlosUniversity ofSao Paulo2017.

The thermophilic anaerobic digestion of wastewater that are gethatabegh temperatures
appers as aoption for the environmental pollution control and bioenergy production. Thus,
this study investigate a anaerobic reactor containing immobilized biomass and nachanic
stirrer operaten sequential batch or feed batch treating vindmssed wastewater for methane
produdion. It was analyzedthe effects on reactor performance of increasing the applied
volumetric organic load (AVOL)and modifying the feeding strategy. The total volume of
liquid was 2,3 L in which 1,3 L of residual volume and 1,0 L of wastewater to lag¢ddeper

cycle, keeping constant the temperature (55 °@ermophilic range), the cycle length (8
hours) and the stirred velocity (100 rpm). At first it was realizes the biomass adaption, then it
was analyzed the applied volumetric organic load {859 gDQO.L..d?) increasing the
influent concentration and after the feeding strategy was modified. In the AVOL increasing
were achievechigher molar productivity of methane (304 molCi3.dY) and volumetric
productivity (6828 mECNTP CH.L?.d?) at AVOL of 25,9 gDQO.L*.d?, and molar yield of
methane per organic matter removed close to the theoretical value (15,6 mrgbiQE?)

and removal efficiency of organic matter in terms of DQO betweeB0¥b for all conditions
above AVOL of 14 gDQO.t.d2. In thestage of feeding strategy change, the methane molar
and volumetric productivity were 351r80ICH:.m.d* and 7888 mLChIL™.d*, receptiely,

and the yield methane production per removal organic matter close to the theoretical value
The energy productiowere 25,IMW and 30,3 MW in the batch and fed batch conditions,
respectively. The kinetic model allowed known of AVOL and feeding strategy influence
under the reactor performance to methane generation, analyzing the reaction coefficient of the

compoundsonsume/production involved in the metabolic rote.

Keywords: methane; fed time; influent concentration; anaerobic reactor.
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1 INTRODUCAO

Os problemas ambientais inerentes a exploracdo e uso de combustiveis fosseis dao
espaco para o desenvolvimento de biocombustiveis, como o etanol que pode ser obtido a
partir de diversatontes (WILKIE et al, 2000, GAMBOAet al, 2011). NoBrasil, a producao
€ oriundada canade-acUcar, dentre varios fatores o clima e extenséo territorial facilitam esse
cultivo. Em relacdo a etanol produzido, em 2016 o volume foi acima de 30 bilhdes de litros
(CONAB, 2016). No entanto, as usinas sucroaldmade enfrentam problemas para na
destinacao final dos subprodutos do processo de destilagdo do alcool, sendo a vinhaca o
residuo mais agressivo, pois para cada litro de etanol produzido sdo gerados de 12 a 15 litros
de vinhaca (ROSSETTO, 20 BANTOSet al, 2013).

Devido as caracteristicas da composicao da vinlageatica muito utilizada no Brasil
€ da fertirrigacdo no solo. Um agravante € que seu uso em longo prazo pode promover
mudancas nas propriedades fisicas do solo por dois diferentes aspégctasndntar a
capacidade de infiltracdo da agua no solo, favorecendo assim a lixiviagdo de ions e
contaminacdo do lencol freatico; e (i) reduzir a velocidade de infiltracdo e aumentar a
velocidade de escoamento, 0 que resulta na possibilidade de confamiblas aguas
superficiais (SILVA et al, 2007). Assim, estudos vém sendo realizados para o
desenvolvimento de processos de tratamento da vinhaca no intuito de promover o
aproveitamento da energia contida nesse residuo na forma de hidrogénio e metano, sem
perder o potencial fertilizante. Dentre as alternativas de adequacdo ambiental esta o
tratamento bioldgico que inclui a conversdo da matéria organica em biogas por reatores
anaerobios (KENNEDYet al, 1991). Portanto, além de remover a matéria organicaemies
no efluente é possivel gerar bioenergia do processo. Considerando o objetivo do controle da
poluicdo ambiental com a adequacdo de alguns dos residuos gerados no agronegdécio
importantes do Brasil (producdo de laticiniosoro, producdo de biodiesklglicerina, e
producédo de etandlvinhaca) para a disposicdo no ambiente, verieaa literatura estudos
gue utilizam a tecnologia com modo de operacdo descontinua com o intuito de viabilizar a
obtencéo de energia a partir do metano/hidrogénio gevaadG et al, 2008; SELMAet al,

2010; BEZERRAet al, 2011; LOVATOet al, 2012; SILVAet al, 2013; MANSSOURIlet
al.,, 2013; SANTOSet al, 2014; LULLIO et al, 2014; INOUEet al, 2014; LIMA et al,
2015; BRAVOet al, 2015; LOVATOet al, 2015; SOUZAetal., 2015).



Na tecnologia com modo de operacdo descontimerfica-se que estudos buscam
avaliar a aplicacdo do reator anaer6bio operado em batelada sequencial contendo biomassa
imobilizada (AnSBBR) ao tratamento de efluentes industriais visando a &erdecmatéria
organica e producdo de bioenergiale destacar queo tratamento anaerdbio aplicado a
vinhaca, a temperatueandaé um desafio, pois no processo de destilacdo a vinhaga atinge a
temperatura de aproximadamente 90, ¥bhegando no sistema deatamento com a
temperatura elevada, sendecessario realizar seu resfriamento para utilizar o tratamento
biol6gico em condi¢cdes mesofilica (RIBAS al, 2009).Através de um modelo cinético da
rota metabdlica € possivel compreender melhor sobre eS8ee@ 0s microrganismos que
participam das biotransformagdes que ocorrem no interior do reator.

Nesse contexto, esse trabalho visou o estadwiabilidade biotecnologica do sistema
composto por reator anaerObiperado em batelada sequencial com agitagéoanica e
biomassa imobilizada (AnSBBR) em condi¢cdes termofilicas aplicado ao tratamento de
vinhaga para a produgéo de metdaim que gustificativa principal deste estudo se baseia na
analise do comportamento desta tecnologia com modo de operacéo descontinua em condi¢cdes
termofilicas relacionada ao controle operacional (etapas de alimentacédo, reacdo e descarga), a
flexibilidade no modade alimentacéo definida pelo tempo de enchimento (batelada / batelada
alimentada), a adequacdo a diferentes volumes disponiveis e diferentes periodos de
interrupcdo da producédo, as principais limitagcdes devido a possibilidade de sobrecarga e a
consequentdnibicdo e/ou selecdo microbiana, e a menor produtividade pelo intrinseco
comportamento transiente devido a necessidade de sequenciais operacdesthscarga.

Assim as informacfes de escopo cientifico e tecnoldgico obtidas nesse estudo em escala de

laboratério forneceréao importantes subsidios para projetos desses reatores em escala plena.



2 OBJETIVOS

2.1 OBJETIVO GERAL
Avaliar a aplicacdo do reator anaerébio operado em batelada sequencial com agitacédo
mecéanica e biomassa imobilizada (AnSBBR) em condi¢cdpwfdicas (%5°C) a producéo de

metano pelo tratamento de vinhaga.

2.2 OBJETIVOS ESPECIFICOS

1 Analisara viabilidade tecnolégica do reator AnSBBR ao tratamento da vinhaca em
condicdes termofilicas
Verificar a estratégia de partida do reator;
Verificar a influéncia de diferentes cargas organica®btidas por diferentes
concentracOeafluentd;
Verificar a influéncia daempo de enchimentratelada e batelada alimentada);
Ajustar um modelo cinético aos dados experimentais de consumo de substrato, de
prodw;do e consumo deompostos intermediarios e geracdo de metano e diéxido de

carbong

1 Estimar a geracdo de energia no aumento de escala.



3 REVISAO DE LITERATURA

3.1 ETANOL

O etanol podeser produzido a partir de diferentes matépemas que contenha fontes
de sacarose, amido, celulose e inul(VILKIE et. al, 2000, GAMBOAZEet. al, 2011) A
sacarose pode ser encontrada em culturas dedesan@gicar, beterraba, sorgo sacarineo, uva.

O amido € encontrado em cereais como milho, trigo, mandioca e batatas. Aecphdie ser

retirada de diversas fontes como bagaco de cana, palha de trigo, casca de aveia, madeiras em
geral. A inulina é encontradam leveduras. No entanto, no Brasil grande parte do etanol
produzido utiliza a cande-agicar como matérarima, por posuir um territério extenso para

plantio e clima favoravel para seu cultivo.

O governo brasileiro lamg na década de 1970 o Programa Nacional do Alcool
(Proélcool) que visa incentivar a producdo de alcool no pais e diminuir a importacdo de
combustiveis dsseis, taprograma foi desenvolvido em duas fases: produzir e adicionar o
alcool anidro na composicéo da gasolina e produzir o alcool hidraadddRADE, 2009). A
partir de 1985, com o alto preco do petréleo, houve aumento significativo no consumo de
etanol no pais, tornando o mercado mais atrativo. Com isso, houve aumento no nimero de
automoveis movidos a alcool fabricados no Brasil, chegando a 90% dos automoveis
(BARROS 2007).

Atualmente o Brasil € o maior produtor de cana de acucar do mundo, prdduzib,6
milhdes de toneladas na safra 2Q85/(CONAB, 2016) ocupando segundo lugar na
producdo mundial de acucar e etanol. Pesl@bservar n&igura 3.1 que em 20 anoso
Brasil duplicou sua producéo de etanol, chegando a 30,5 bilhdes de litros de etanol na safra
2015/16 CONAB, 2016; UNICA, 2017)com crescimento 4,9% superior a sg@ssada
(BRASIL, 2016).Desses, 1,79 bilhdo de litro utilizagara exportacdo, o que movimenta
mais de US$ 896 milhdes para a economia intadhdlCA, 2017).



Figura3.11 Evolugéo do volume de etanol produzido no Brasil desde 1981 até 2016
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Fonte:Adaptado déJNICA, 2017.

No entanto, com acréscimo na producéo brasileira de etanol houve a necessidade de
expandir as areas destinadas ao cultivo da-dedaglcar, passado de 4,8 milhdes de hectares
em 1996 (UNICA, 2017) e chegando a mais de 8 milhdes de hectares naO4&itz026
(CONAB, 2016). Com essa expansao, os problemas ambientais aumentaram tanto para as
areas de plantio quanto para as cidades vizinhas, principalmente no que se refere as aplicacdes
de defensivos agricolas (KOHLHEPP, 2010) e, concomitante a isswve lmagravo da

geracédo dos subprodutos da producao de etanol, como aazinhag

3.2 VINHACA

A vinhaca € um liquido de cor escura, devido a formacdo de melanoidinas, agucares
superaquecidos e furfurais de hidrélise acida, apresenta elevada concentracdo de matéria
organica, solidos totais e nutrientes, por ser gerada do processo de destilagioldqmde
alcancar temperatura de 90°C (VLISSIDIS, 1993; WILKIE, 2(RIBAS et al, 2009).Na
Figura 3.2 é mostrado um fluxograma simplificado do processo de producdo do aclcar e
etanol a partir da carde-acicar.Seu volume varia de 12 a 15 litros de vinhaca por litro de
etanol produzido, depdendo tipo e da eficiéncia do processo produtRO$SETO 2004,
SANTOS et al, 2013). Além do volume, esses fatores influenciam na caracteristica desse
efluente.Na Tabela 3.lapresenta algumas deariagges na composicdo dinhaca gerada a

partir de dierentes matériggrimas.



Figura3.2 - Fluxogramasimplificadodo processo de produc¢éo do etartdizando canade-aglcar
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Tabela3.17 Composicao da vinhaca a partir de diferentes matgriasgs

Parametros Can;(g(r;;%%ca’r Cangﬂdeé?g%ca’r B'f\e/r(eelrar‘ggé Vinho® - Fige?
pH (u) 4,0 4.4 4,3 4,2 3,6
DQO (g.L'Y 25-30,4 84,9- 95 55 16,3 20,4
Sulfato (g.L%) - - 3,5 0,12 0,9
K (g.LY 1,73-1,95 4,9-11 - - -
P (g.LY 0,07-0,1 0,001- 0,19 - - 0,17
N (g.LY) 0,01-0,06 0,15-1,2 4,75 0,65 -
Sélidos Totais (g.1) 68 - 95 36,6 48,5
Sélidos Organicos (g1 52 47 1,95 1,1 -

Fonte:! CORTEZet. al., 1997; WILKIE et. al., 2000; BAEZMITH, 2006; GAMBOA, et. al, 2011.

2VLISSIDIS et. al., 1993.



A destinacao final mais adotada é da disposi¢do da vinhaga no solo, que atua como
fertilizante por conter elevadas concentracdes de matéria organica e nutrientes, além de ser
uma pratica que requer pouco investimento (LAIBtEI, 2011). A legislacdo permite que a
vinhaga seja usada para essa finalidade, desde que atendidas algumas condig@esploor e
0 armazenamento adequado, ndo aplicar nas proximidades de areas de preservacao
permanente e monitorar agua e solo (CETESB, 2015). Todavia, estudos comprovam que sua
aplicacaoin naturae de forma nédo controlada pode promover mudancas nas progsedad
fisicas do soloi) aumentar a capacidade de infiltracdo da agua no solo, favorecendo assim a
lixiviacdo de ions e contaminacgao do lencol freatfipreduzir a velocidade de infiltracdo e
aumentar a velocidade de escoamento, 0 que resulta na lpzdt#bde contaminagdo das
aguas superficiais (SILVAet al, 2007), {i) causar problemas na emergéncia e
desenvolvimento inicial de plantulas (RAM@8al, 2008).

Além da fertirrigacdo como destinacdo da vinhaB&ura 3.3), 0 processo de
evaporacao permite seu uso concentrado, incorporado no concreto da construcdo civil, na
fabricacdo de alimentos para animais e para combustdo e o tratamentacdiajog
possibilita a obtencdo de biogas (ROBERTIELLO, 1992; ZEN@l, 2009; CRUZ, 201,
CHRISTOFOLETTIet al, 2013).

O tratamento biolégico por reator anaerdbio possui baixo custo de operacdo quando
comparado a outros tipos de tratamentos, consegiae efluentes com alto poder poluente,
permite a recuperacdo energética, tendo como biogas produto final da digestdo anaerobia
(RIBAS et al, 2009; CHRISTOFOLETTEt al, 2013). Depois de tratado o efluente sai do
sistema com as caracteristicas nutritivas conservadas, uma vez que essa tecnologia ndo é
eficiente para a remocédo de nutrientes (SANT&@Sal, 2013; BARROS, 2016). Outra
vantagem € que esses reatores sao #exguanto a composi¢do da agua residuaria. Wétkie
al. (2000) observou que durante a digestdo anaerObia a maior parte da matéria organica
biodegradavel é remaa, permanecendo os compostos nutritivos no efluente. Santos (2013)
em seu estudo comparatide diferentes substratos fertilizantes comprovou que a vinhaca

melhorou o cultivo de uma espécie de microalga utilizada na producéo de biodiesel.



Figura3.31 Esquema com algumas alternativas para destirfagiaa vinhaca
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Fonte: Adaptado de Christofoleét al, (2013).

Estudos realizados utilizando diferentes configuracdes de reatores comprovaram sua
eficacia no tratamento de efluentes do setor de biocombuskgpiafiaGamboeet al. (2012)
aplicaramvinhaca com diferentes concentracdées em um reator UASBi\eraloh 69% de
eficiéncia na remocao da matéria organica aplicando uma COVA de 14kgBQ®.Barros
et al. (2016) atingram 80% de remocao de matéria organica utilizando um UASB no
tratamento d vinhagcacom concentracdo variando de 17 a ¢g@QOL™. Ademais foi
constatada alta producéo de metano como produto nos estudos.

Efluentes de processos como a destilacdo de etanol e producdo de biodiesel geram
efluentesque apresentartemperaturas elevadaassim, quando aplicado o tratamento em
condicdo mesofilica (faixa de 30°C) é necesg@adizar oresfriamento prévio desse efluente.

Se aplicado um reator anaerobio em condi¢céo termofilica para esse tipo de efluente a etapa de
redriamento é dispensadalém deser possivel aproveitar a energia contida no efluente,
potencializar a produtividade de metano e fader rendimento entre metano gerado e
substrato consumido (VLISSIDIS, 19820NGet al, 2004;TATARA et al, 2005;UENO et

al., 2007;YANG et al, 2008;FERRAZ JUNIORet al, 2016).

Em processos termofilicos, as altas temperaturas aceleram as velocidades de reacbes
guimicas e biologicas, porém dese ser respeitada faixa 6tima detemperaturado
crescimento dos microrganism responsaveis pelas biotransformacdes (VAN LIER, 1995;
RIBAS, 2006). Existem poucas plantas de tratamento que utilizam de reatores anaerébios

operados em condicao termofilica para tratar a vinhaca, porém estudos comprovam que na



temperatura termofilicaahto a degradagcédo quanto a estabilizacdo da matéria organica € mais
rapida em relacdo ao lodo mesofilico (LANTINGal, 1989, WOHLTet al, 1990).

3.3 PRODUCAO DE METANO EM REATORES ANAEROBI OS

3.3.1 Digestéo anaerdbia e metano

A digestdo anaerébia € um processtural em que a matéria organica € convertida
principalmente em metano e diéxido darbono pela interacdo de diferentes populacfes
microbianas. As arqu&s metanogéneas sao microrganismos capazes de produzir metano,
pois atuam na etapa final da decompégidos compostos organicos. S&o encontradas em
abundancia em pantanos, em sistemas de tratamento de residuos, biodigestores e aterro
sanitarios.E possivel prever o potencial de metano produzido da decomposi¢cdo da matéria
organica pela Equacéo (3.1) (MCRAY, 1982).

CaHaOp + (N - @4 -bi2) H,O0 A (n - /8 +hi4) CO, + (n + &/8 -b/4) CH, (3.1)

O processo da digestdo pode ser simplificeigura3.4) em trés faseqi) a hidrdlise
de compostos organicos complexos para compostgénicos simples com cadeias mais
curtas (acucares, aminoacidos, acidos graxa@s)nvertidos a acidagganicos volateis (acido
acético, acido propibnico, acido butirico e alcoois) pelas bactérias hidroliticas fermentativas
(ii) a acetogéneseem que os acidos organicozidadosa acetatphidrogénio e dioxido de
carbono, participam dessa fase as bacédaetogénicas produtoras de hidrogénio e
consumidoras de hidrogénio; e (i@)metanogénesem que asnetanogénicaacetoclastica
produtoras de hidrogénmnsomem o acetatoas hidrogenotroficasonsomeno hidrogénio
presente no meie como produto tera 0o metano e diéxido de carbono (MCCARTY, 1981
STAMS et al, 2009.
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Figura3.41 Esquema simplificado da digestdo anaerodbia de residuo biodegradéavel
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Fonte: Chandrat al.(2012) adaptado de MCCARTY1964).

Ribas et al. (2009) caracterizaram a biomassa de um reator anaerobio operado em
batelada sequencial com biomassa imobilizasaespuma de poliuretarotemperatura de
55°C inoculado com lodo mesofilico. Foram observadas célulddetleanosaetaquando
aplicada carga de até 2,5 gDQO.4! e predominancia dMethanosarcinaquando a carga
era acima de 3,3 gDQOMNd™.

3.3.2 Modelo cinético da rota metabodlica

A digestdo anaerdbia de compostos organicos odmvelo ainteracdode diverss
gruposde microrganismos principalmente os acidogénicos e metanogénicos, que diferem
entre si em relacdo a morfologia, necessidades nutricionais, cinética de crescimento e
resisténcia ao meio em que viveModelos cinéticos foram desenvolvidos visandaior
entendinento sobre as biotransformacdes e rotas metabdlicas da digestdo anaerébia em
reatores

Rodrigueset al. (2004) propuseram um modelo cinético simplificado da atividade
anaerobia para compreender o efeito da agitacdo na performance do reator, usandogaramet
cinéticos aparentes de primeira ordem baseado nas concentracfes de substrato e acidos
volateis totais.

Lullio et al. (2014) ajustou um modelo cinético para um AnSBBR tratando efluente de
um outro AnSBBR utilizado para geragdo de hidrogénio, em queog&sivel confirmar as

vantagens em utilizar um sistema de dois estagios para geragdo de metano.
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Almeidaet al. (2017) desenvolveram um modelo cinétia rota metabdlicpara um
reator AnSBBRoperado em condicdo termofilica tratando vinhaca, em que ftirmoada a
boa performance do reator para carga organica de até 10000 mgbQO.L

3.3.3 Reatores anaerdbios tratando vinhaca

Conforme apresentado anteneente, o tratamento da vinhaca por meio de reatores
anaeroébios € uma alternativa adequada quando se badeguwacdo ambiental e recuperacao
de energiaVéarios autores avaliam o uso de diferentes configuracdes de reatores utilizando
essa agua residuar{d@abela3.2) pararemover a matéria organica abter hidrogénioe
metano.Souzaet al. (1992) operaram um UASB em escala sérdustrial em condicao
termofilica, alcancando 72% de eficiéncia de remogim €OVA de 30 kgDQO.rmd™.
Haradaet al. (1993) estudaram o comportamento do lodo anaerdbio a temperatura de 55°C e
65°C e observaram estabilidade de 34 kgDQQ@IL e 16kgDQO.mM.d?, respectivamente.
Haradaet al. (1995) estudaram a eficiéncia em rex@o de DQO e DBO de um reator UASB
tratando vinhaca variando o tempo de ciclo. A COVA foi de24®gDQO.m¥.d.
Resultaram de 387% de remocéo de DQO e valores acima de 80% para remocao de DBO, o
gue comprovou que o reator termofilico remove a maté@egradavel.

Buitron et al. (2010) operaram um reator UASB em condi¢cbes mesofilica variando o
tempo de retencao hidraulico alcancaram maximo de 64 % de remocédo de DQO a uma COVA
de 5 gDQO.t2.d?, a baixa eficiéncia de remocéo foi atribuida a elevada otnagéo de
acidos volateis. Wilkieet al. (2000) estudaram sobre o desempenho de reatores UASB em
condicbes mesofilica e termofilica tratando vinhaca e concluiram que o reator termofilico
atinge melhores resultados em remocdo de matéria organica biciejraudando aplicada
alta carga organica. Luet al. (2010) comparou o CSTR tratando vinhaca de mandioca em
condicbes mesofilica e termofilica. A COVA méaxima foi de 13 kgDQ&dh e 3,1
kgDQO.n?.d?, respectivamente. O rendimento maximo de hidrogfride 56,6 mkH.g
1SV e de metano foi de 249 rRH4.g'SV. Ferrazt al (2016) compararam o desempenho de
um reator UASB e um sistema composto por APBR seguido por UASB em condicao
termofilica para o tratamento da vinhaca e producdo de energia e cdosesefaiéncia de
remocao de matéria organica acima de 70% para os dois sistemas e eficiéncia energética de 36
W e 46 W pelo aproveitamento do biogas gerado nos reatores UASB em estagio Unico e em

dois estagios, respectivamente.
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Tabela3.2 - Tratamento de efluentes por meio de diferentes reatores anaerobios

Reator Vinhaca Caracteristic: Biogas Referéncia
Melago da
USBB beterraba; uva Termofilico Metano VLISSIDIS (1992)
passavinhg; figo.
uasg Melaco decande o e, i HARADA et al. (19%)
agucar

UASB Canadeacucar Termofilico Metano SOUZAEet al.(1992)

AFBR Beterraba Mesofilico Metano POLANCOet al.(2001)
AnSBBR  Canadeacucar Termofilico Metano RIBAS et al.(2006)

UASB Canadeacucar Termofilico - VIANA (2006)

UASB Tequila Mesofilica Metano BUITRON et al.(2010)

CSTRs Mandioca Mesoﬂ!l_co Hidrogénio LUO et al.(2011)

Termofilico Metano

UASB Canadeacucar Mesofilico Metano LONGO (2015)
AnSBBR  CanadeacuUcar Mesofilico Metano ALBANEZ et al.(2014)

AFBR Canade-acucar Termofilico Hidrogénio SANTOSet al. (2014)

APBR Canade-acucar Termofilico Hidrogénio = FERRAZ JRet al.(2014)
AnSBBR  Canadeacucar Mesofilico Metano ALMEIDA et al.(2015)

UASB Canade-acucar Termofilico Hllslrogenlo FERRAZ JRet al.(2015)

etano
UASB Canade-acucar Mesofilico Metano BARROSet al. (2016)

USBB - Upflow Sludge Bed Bioreador; UASB - Upflow Anaerdic Sludge Blanket AFBR T Anaerobic
fluidized bed reactorASBR - Anaerdiic Sequencing Batch Reador; CSTRi Continuous Stirred’ank Reactor;

AnSBBR- Anaerdic Sequencing Batch Biofilm Reador.

No trabalho realizado por Ribas (2006) forifieado que a condicdo mesofilica de um

AnSBBR tratando vinhaca obteve melhores resultados em relacdo a termofilieato©

mesofilico apresentou eficiéncia de 79% na remoc¢édo de DQO quando aplicada carga maxima

de 36 kgDQO.m.d?, sendo que o termofilico alcancou 46% de eficiéncia de remog&do com

carga maxima de 5,7 kgDQOd™. Esses valores sdo muito inferiores ansoatrados na

literatura. Almeidaet al. (2017) operou um reator similar somente em condi¢cdo mesofilica e

demonstrou que o aumento da carga organica afluente melhorou a produtividade de metano,

alcancando melhor rendimento na conversao da matéria orgametano (123,4 molCHn
3.0 com COVA de 10 gDQO.L.d? e eficiéncia de remocdo de 88%. Albaeeal. (2014)
estimou 0 aumento de escala de um reator AnSBBR em condigcdo megmfiliceeiodos
dados obtidos em ensaios: com COVA de 5,54 gDQ@183% de remocédo da DQO e
rendimento de metano em 9,47 mokXkg:DQO.
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3.4 REATOR ANAEROBIO OPERADO EM BATELAD A SEQUENCIAL

O tratamento do efluente da industria sucroalcooleira por reator anaerébio operado em
batelada sequencial é uma alternativa interesspoie gssa configuragdo € bastante flexivel
guanto a alimentacao do reatorcidlo do reator anaerdbio operado em batelada sequencial
compreende quatro etapd®: alimentacdo, que pode ter o tempo dehémento variavel,
definindo a estratégia de enchirterem batelada e/ou batelada alimentddp;tratamento
propriamente dito, por meio das biotransformacdes dos constituintes da agua residuéaria por
microrganismos;(iii) sedimentagdo quando a biomassa se encontrar na forma granulada
(ASBR), sendo essa etamlispensada quando tratar de biomassa imobilizada em suporte
inerte (AnSBBR); e(iv) descarga, com retirada do liquittatado DAGUE et al, 1992;
FERNANDESet al, 1993; RATUSZNELet al, 2000;ZAIAT et al, 2001).

As etapas de operacdo de reatoresrabaes com biomassa imobilizada consistem,
inicialmente, da alimentacao (batelada alimentada ou batelada, caso o tempo de enchimento
em relacdo ao tempo de ciclo seja ou nao significativo, respectivamente), do tratamento em Si
pelas biotransformacfes dosbstratos contidos na agua residuarias pelo metabolismo dos
microrganismos e da descar@®(AT et al, 200]). Uma das principais vantagens deste tipo
de configuracdo @ sua flexibilidade de operacéo, além do baixo custo de instalacdo, sua
seguranca e o aor controle sobre a qualidade do efluehi®V{ATO et al, 2016).

Diversas variaveis de processo interferem sobre a estabilidasesdreatores:

() tipo de mistura que pode ser por agitacdo mecanica (MICHEL®&MNal, 2009;
NOVAES et al, 2010; SILVAetal., 2013; LULLIOet al, 2014), recirculacdo da fase liquida
(BEZERRA et al, 2009; LOVATO et al, 2016) ou da fase gasosa, cada qual com sua

gualidade, sendo interessante destacar que apesar de possivel, a recirculacé@siastase g

muito pouco utiltada, uma vez que este tipo de agitacdo gera problemas como a liberacdo de
acidos volateis presentes na solucdo ou a mistura proporcionada € insuficiente no caso de
pouca producéo de gas, como quando se utiliza substratos com baixa carga organica (ZAIAT
etal., 200J);

(i) estratégia de alimentagagois variacbes no tempo de enchimento permitem

amortecer o efeito de maiores cargas organicas ou variacdes significativas, uma vez que as
concentracbes podem ser mantidas em valores reduzidos no interior do et
decorréncia do controle da vazdo afluente, ou seja, o efeito da inibicdo € minimizado
(RODRIGUESet al,, 2011);
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(i) carga organica aplicad@ois quanto maior a disponibilidade de substrato para a

comunidade acidogénica, maior a producdo de &cikp consequentemente, maior a
disponibilidade de acetato e maior a produtividade de metancatar,reendo necessario o
conhecimento do limite metabdlico do reator em assimilar a matéria organica disponibilizada
na alimentagéo para manter a estabiliddmlsistema (BEZERRAt al., 2009).

Desde seu desenvolvimento em 1993, os reator operado anaerébio em batelada
sequencial com biomassa granular (ASBR) e imobilizada (AnSBBR) tem sido foco de estudo
utilizando diferentes substratos. Em estudos do ASBR, Sung e Dague (1995) avaliaram o
desempelno do reator no tratamento de leite em p0, Beital. (1997) verificaram o efeito da
recirculacdo da fase liquida tratando agua residuéaria de baixa Zaageyet al. (2000)
observaram a influéncia da temperatura tratando efluentedepeto animal Kim et al.

(2005) analisaram a geracgao de biohidrogénio tratando efluente a base de sacarose, Mockaitis
et al. (2006) analisou o efeito da carga organica e alcalinidade tratando soro de leite Michelan
et al. (2009) verificaram o efeito do tipo de escoamenitaevelocidade do rotor tratando

agua residuaria sintética. Ferratz al (2015) analisou a producédo de hidrogénio tratando
vinhaca.

Nos estudos utilizando o AnSBBR, Ratuszeteal. (2000) introduziram a configuracao
com biomassa imobilizada utilizando ety de baixa carg&kamoset al.(2003) analisaram o
efeito da velocidade superficial na transferéncia de massa utilizando efluente de baixa carga
Borgeset al. (2004) verificaram o tempo de enchimento utilizando agua residuaria de baixa
carga Mohan et al. (2007) verificaram o efeito da recirculacdo tratando agua residuaria
hipersalinaBezerraet al. (2007) estudaram o efeito da carga organica, carga de choque e da
alcalinidade tratando soro de quekaochihaet al. (2010) analisaram a remocao de dwolfdo
esgoto domeéstico. Rodriguetal. (2011) estudaram o efeito do tempo de enchimento e carga
organica utilizando efluente industrigllbanez et al. (2015) estudaram a otimizacdo, rota
metabolica e aumento de escala utilizando efluente contendo reelagioacalLovato et al.

(2015) observou o efeito da carga organica e estratégia de alimentacdo para producdo de
hidrogénio tratando glicerinaAlmeida et al. (2017) verificaram a influéncia da carga
organica, estratégia de enchimento e temperaturadmtamhaca.

O tratamento termofilico da vinhaca € indicado por dispensar a etapa de resfriamento do
efluente, que deve ser implantada caso se opere o reator em condicdo mesofilica, uma vez que

a vinhaga chega a estagao de tratamento com uma temperatjuadad@0°C).
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3.5 CONSIDERACOES FINAIS

O contelid abordado por essa revisdo sobre a problematica da vinhaca ser um efluente
com alto poder poluente gerado a partir do processo de destilagdo do etanol em elevadas
proporgdes em relacdo ao etanol produzideceber atualmente destinagéo final que permite
guestionar sobre sua eficacia. No Brasil a técnica mais utilizada é a da fertirrigacdo da
vinhaca no solo, sendo gSantoset al. (2013 reportaram contamina¢ao do Aquifero Bauru
(SP, Brasil) pela infiltracada vinhaca. Além da questao da poluicdo ambiental, a variedade
nas possibilidades de se reutilizar a vinhaca sdo incentivos para a busca de novas tecnologias
de tratamento. Nesse contexto, pesquisas voltadas ao tratamento de efluentes da industria de
biocombustiveis por reatores anaerdbios operados em batelada sequencial mostraram
resultados promissores para a adequacao ambiental e recuperacado de energia desses efluente
Vale ressaltar que esse tipo de reator € indicado para efluentes com altas cardasapol
gue sdo gerados intermitentemente, sendo que as propriedades nutritivas contidas no efluente
sdo conservadas, ou seja, a vinhaca mesmo depois do tratamento ainda possui caracteristicas
gue permitird o seu uso como fertilizante.

Esses reatores amébios operados em batelada sequencial vém sendo estudados por
grupos de pesquisa da Escola de Engenharia de S&o Carlos da Universidade de Sao Paulo
(EESC/USP) e da Escola de Engenharia Maua do Instituto Maua de Tec(BERIAMT).

Os projetosvisam a otimizacdo do biorreator convencional e de novas propostas de
configuracbegjue viabilizea aplicacdo do sistema em esgallena. Nesse contexto, foram
encontrados poucos trabalhos focados ao tratamento termofilico da vinhaca por meio de
reatores em bateladquencial, portanto ainda ndo sdo bem definidas as configuracdes que
oferecem o melhor desempenho e estabilidade operacRibas (2006) eAlmeida et al.

(2017) utilizaram um reator AnSBBR para o tratamento da vinhaca dadeag#icar em
condicbes meaHilicas, alcancando resultados satisfatérios de remocdo de DQO e producao de
metano. Ambos relataram que o aumento da COVA melhorou o funcionamento do reator, que
se mostrou estavel. Esses autores também estudaram o desempenho do reator quandc
operados encondicao termofilica e obtiveram resultados baixos nos parametros analisados.
Dessa maneira, justifiese 0 objetivo desse trabalho visando a aplicacdo do reator ANSBBR
em condicdo termofilica para o tratamento da vinhaca e geracdo de metano, serattaanalis

influéncia do aumento de carga e a da estratégia de alimentacdo no desempenho do reator.
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4 MATERIAIS E METODOS

4.1 ANSBBR COM BIOMASSA IMOBILIZADA E AGITAC AO MECANICA

A Figura4.1l apresenta o esquemana Figura4.2 a foto do biorreator com agitacéo
mecanicautilizado nos experimeos (modelo Bioflo I112, fabricado pela New Brunswick
Scientific Co.),formado por um frasco de vidro d20 cm de diametro e de altura, com
capacidade total d&0 L e capacidade util de 5,6 L. O material suporte foi confinado em um
cesto de aco Ine816 perfurado de 18,0 cm de altura, 7,0 cm de diametro interno e 17,5 cm
de diametro externo. A parte inferior do cilindro interno foi coberta por uma tela de ago Inox
de malha fina (1 mm) de modo a retemeio de suporte imobilizadé agitacao foi fixada
em100 rpm e implementada por motor acoplado aos 2 impelidores tipo turbina de 6,0 cm de
didmetro constituido por seis laminas planas (padrdo Rushton) e instalados a 8,0 e 16,0 cm do
fundo do tanque (Michelaet al, 2009).

Figura4.1 - Esquema do AnSBBR utilizado nos experimerfgd® detalhe dos impelidores tipo
turbina com seis pas plangs

SISTEMA DE AUTOMAGZQ
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[Notagdo: 1i Reator modelo BIOFLO Il (New Brunswick Scientific Co.) caslumetotal de 6L (a = 29,5cm; b £8,0cm;
¢ =18,0 cm); 2 Cesto inoxde retencéo e material suporte da biomassa (b = 18,0cm; d = 7,acByna de alimentagéo;

47 Bomba de descarga;i5Sistema de agitacaoj 6Sistema de controle de tparatura (banho termostético)].
Fonte: Autoa (2017).
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Figura4.2 - Banho ultatermostatizado, AnSBBR, bombésmporizadores e reservatoério da dgua
reiduéria (da esquerda para ireita)

Fonte: Autoa (2017).

A alimentacédo e descarflramrealizadas por bombas tipo diafragma marca Prominent
modelos b e Concept, respectivamente. Um sistema de automacdo composto por
temporizadoreoi responsavel pelo acionamento/parada das bombas e do agitador, de modo
a programar as etapas da operacado em batelada sequencial: alimentacédo, reacdo e descarga. .
temperaturale 55°C foi controlada pela circulacdo de aquadupla parede externa do reator,
cuja temperaturéni regulada poum banho ultratermostatizadmarca Marconi modelo MA
184).

42 AGUA RESIDUARIA

A vinhacae o melacautilizados foramcoletadosdo processo industrial de producéao de
bioetanol ddJsinaFurlan localizadano estado de Sdo Raw estocados &°C. A vinhacan
natura apresentou uma concentracdo média de 27,646 gDQO.L! (6,2 + 1,8
gCarboidrato.t!). Somente na etapa da partida do reator é que foi utilizado o melago, com
concentracédo de 1,2 gDQC.LOptouse por utilizar anelago na codigestdo da vinhaga por
ser obtido da mesma matépgamae suas caracteristicas de biodegradabilidade facilitariam a
adaptacao da biomas€2onforme a etapa experimental realizada, a agua residoériaeio)
foi diluidacom agua do sistema dbastecimento publice também suplementada coneia
(CHsN20) como fonte de nitrogénie bicarbonato de sodio (NaHGOcomo agente
tamponanteA Tabela4.1 descreve as quantidades de urd@,bicarbonatode sédioe dos
substrats adicionados na preparagdo da agua residuaria, a fim de se obter uma concentracdo
em termos de DQ@e 1000 mgDQO.L.
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Tabelad.1 - Quantidade de ureia, bicarbonato e substrato adicionados na preparac¢édo da agua
residuaria utilizada nos ensaios

Compostos Quantidade*
Melaco (partida do reator) 1,2 mg.Lt
Vinhaca 36,2 mL.L*?
Bicarbonato de S6dioNaHCG; 200- 100mg.L*
Ureiai CHsNO 5,8 mg.L'?
Agua da torneira (.s.) 1000 mL

*Proporcoes utilizadas para preparar a agua residuaria com valor de DQO de 1000 mg.L

4.3 INOCULO

O indculo utilizado ne experiments foi provenientedo reator UASB termofilico da
estacado ddratamento desfluentes dausina deacucar e alcoofdo Martinho, sédda no
municipio de PradopolissP.

44 SUPORTE INERTE DA BIOMASSA ANAEROBIA E PROCEDIMENTO DE
IMOBILIZACAO

O material utilizado como suporte inepara a imobilizacdo da biomassadspuma de
poliuretanocortada na forma de cubos de 1,0 cm de aresia densidade aparente de 23
kg/m?, porosidade proxima a 95%isenta de aditivos e corant@processo de iabilizac&o
da biomassa foi seguidarforme metodologia proposta pcafaiat et al. (1994) em um
recipiente, a espuma de poliuretano foi colocada cemtato com o lodo anaerdbio
termofilico, de forma a garantir que este envolvessga a espumapermanecedd em
repouso pof horas Figura4.3). Decorridoeste periodo, as matrizes com as células aderidas
foram colocadas em meio (0 mesmo a ser utilizado nos experimentos) para lavagem dos
sélidos fracamente aderidd®or fim,a biomassa imobilizada foi disposta dentro cesto de inox

no interior do reator. Arigura 4.3 apresenta amostras do suporte inerte antes e depois da
biomassa ser inoculada.
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Figura4.3 - Fotografia da espuma de poliuretano antes (esquerdapis ddireita) de ser inoculada

Fonte: Autoa (2017).

4.5 ANALISES FiSICO -QUIMICAS

O monitoramento do reatdoi realizadomedindese, em amostras do afluente e do
efluente, as concentracbes de matéria organica nas formas nao filvada (C1) efiltrada
(Cwor e Ccr - amostra filtrada em membrana de microfibra de vidro commid8e diametro
nominal de abertura) congtemanda quimica de oxigénibQO) e Carboidratpalcalinidade
parcial (AP), alcalinidade intermediaria (Al), alcalinidade total YAwRlcalinidade a
bicarbonato (AB), acidos volateis totais (AVT), solidos totais (ST), soélidos volatisis
(SVT), sélidos suspensos totais (SST) e solidos suspensos volateis (SSV), além da medida do
pH e do volume de meio alimentado/descarregidtasanalisedoramrealizadas de acordo
com oStandard Methods for the Examination of Water and WasteWH85), considerando
também o métodproposto por Dilallo e Albertson (1961), o qual foi modificado por Ripley
et al.(1986) na determinacdo da alcaliadle.

Os compostos intermediarios do metabolismo anaerébio (acetona, metanol, etanol, n
butanol, acidos acético, propibnico, butirico,-lmdirico, valérico, isevalérico e caprdico)
foram analisados por cromatografia em fase gasosa padrdo externo ¢isbutanol e acido
crotdnico) utilizandose um cromatografo Hewlett Pack&rdhodelo 7890 equipado com
detector de ionizacdo de chama e colunalmt®wax com 30 m x 0,25 mm x 0,28n de
espessura do film& gas de arraste utilizado foi o hidrogénio ceem&o de 1,56 mL.mih
(velocidade lineaconstante de 41,8 crit)s a temperatura do injetéoi de 250°C, a razdo de
fisplito  d@ ( hHdadspace ) € 0 Vvol umed400dtk, utlizarjdese #jetor d e
automatico. A temperatura do forno estpvagramadala seguinte forma: 2°@in de 35°C
a 38°C, 10°Gnint até75°C, 35°Qmint até 120°Cem 120°C por 1 min, 10%@in™t de 120°C

170U0C e em 1 headsg@acedpor A2 tneimp e @afoi deg280PCd o d €
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( Weadspac® ) com f | ux o (combustiviel) dé B® mlinmt, ae ar sintético
(comburenteXe 300 mLminte v az «akewdde die ni t r ogrimiNessade 30
analiseo métodoutilizado foip o headspac®, com o padrdo interno o &cido crotbnico (na
determinacao de &cidos volateisy@butanol (na determinacédo de acetona e alcoois).

A composicdo do biogas formadeela digestdoanaerdbia (hidrogénio, metar®
di6xido de carbonofpi analisada por cromatografia em fase gasosa utilizamdomatografo
Agilent® modelo 7890 equipado condetector de condutividade térmica e coluna- GS
Carbonplot com 30 m x 0,53 mm x 3yth de espessura do filme. O gas de arraste utilizado
foi o argbnio com vazdo d&67 mL.min?, a temperatura do injetale 185°C, a razdo de
fisplitdo  HOe o volume de injep de200 L. A temperatura do fornestavgprogramada em
40°Cisotérmicoem 5min. A temperatura do detectfmi del500C, com makezupo de 0
dearg6niode8,33mL.min™.

A produgéo total do biogasdurante o ciclo (V) foi analisada por medidor de gasRitter
modelo MilligasCounter, sendo que as medicdes foram realizadas na forma de perfis ao longo
do ciclo (amostragem a cada 0,5h até 2h, depois a cada 1 hora até 5h de ciclo e o Ultimo antes
da descarga do reator) em medida acumuladaldene.

Os volunes acumulados em cada ponto puderam ser obtidos pela Equacao (4.1) para o
periodo em batelada alimentada e pela Equacéo (4.2) para o periodo em bateladagiSendo V
Ba O volume acumulado de biogas obtido em determinado pdmtperiodo em batelada
alimentad, Vm-i 0 volume obtido pelo medidor de biogas,o\nimero do ponto do perfil do
biogas, Nea 0 nimero total de pontos do perfil durante a batelada alimentaday®ume
de afluente alimentado durante o ciclo ei.8/0 volume acumulado de biogas obtidm
determinado ponto do periodo em batelada.

No ensaio em que o reator foi operado em batelada alimentada sequancial
guantificacdo foi corrigida, pois a producdo de biogas ocorreu simultaneamente com a
alimentacdo do afluente no reator, portanto o dwdde gas quantificou tanto o volume
referente a producdo do biogas quanto o volume de meio alimentado. Dessa forma, foi feita
medi¢cdo do volume alimentado durante o mesmo ciclo para que esta medida pudesse ser

subtraida do valor obtido pelo medidor ds.ga

N.
v, (4.1)
Nt- BA

VGi- BA :VM—i -

Vei.g =Vu.i - Va (4.2)
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Apos a correcdo do volume obtido pelo medidor de biogas foi necesséria a conversao
para as CNTP, uma vez que o volume depende das condicdes de operagao existentes no
momento em que é realizada a medi¢do. A converséao foi feita de acordo com a lei geral dos
gasegor meioda Equacéo (4.3), senda ¢ volume nas CNTP, \6 volume de biogés a ser
convertido (ou seja, Msa OU Vgig), Pa a pressaao ar no local da medicéoy R pressao
parci al de |apressdo dacdubagiguada aciacdmara denedicdo (2 mbar),

Pn a presséo normal (1013,25 mbary, & temperatura normal (273,15 K) gatemperatura
no local da medicéo.
(R-R+P)Ty

Py T

a

Vy =V,

(4.3)

Assim, com o volume de gas nas CNPT, foi possivel calcular o niumero de mols de
metano geradpor meioda Equacéo 4.4), em quenchs a quantidade em mmol de metano
gerado,P a presséo (1 atm),\\b volume nas CNTP, R a constante de Clapeyron (0,082
atm.L.K1.mof?) e Ty a temperatura normé273,15 K).

(4.4)

Ao final decada condicdo experimental foi realizada a quantificacdo da biomassa no
reator Primeiramentgefoi feita a drenagem do sistema, sendo verificado o volume de meio
liqguido do reator (¥), em seguida, todo o suporte inerte junto com a biomassa imobilizada foi
retirado do cesto de aco inox e quantificados.¢Ms), esse material foi homogeneizado para
gue fosse coletada uma amostra de suporte inerte com biomassa e quantificaes. (M
partir dessa amostra foi real i zsudode inemea Al .
dividindo essa amostra em duas partes, uma fase solida apenas com a espuma e uma fase
liguida contendo a biomassa no reator. Na fase soélida foi realizada a analise de ST e na fase
liguida as analises de ST e SVT. A partir da quantidadeTddaS espumas (Ms7) e a
quantidade de SVT da amostrasMr), foi possivel estimar a quantidade de biomassa do
reator:

(i) Quantidade total de biomassa do reatogM Equacéo 4.5) é a capacidade do reator
na retencdo da biomassa, sendo essa varitnmirtante também devido a sua
utilizacdo em outros indicadores utilizados na analise do reator, como a carga organica
especifica aplicada (COEA), a carga organica especifica removida (COER) e a

produtividade molar especifica (PrME).



22

— M A- SVT"\/I T-SI+B

Msyr = (4.5)

M A- SI+B

(i) Relagdo entre a quantidade de biomassa e o volume de meio liquido do reédtor (C
Equacgéo 4.6), que permite medir relacdo entre a quantidade de meio liquido
disponivel ao tratamento e a biomassa envolvida nas biotransformacdes inerentes ao

process em estudo.
Cx ==Y (46)

(i)  Relacéoentre a quantidade de biomassa e a quantidade de suporte inerte presente no
reat irEquag@@4.7), que permiteedir a relacéo entre a quantidade de suporte
inerte disponivel para a imobilizac&tencao da biomassa e a biomassa envolvida nas

biotransformacdes inerentes ao processo biolégico em estudo.

M
C, =—250 (4.7)
M A- S|

Para o exame microbiolégico, foi retirada uma amostra de suporte inerte junto com a
biomassa eexaminada em laminas de vidro cobertas dime de agar a 2 %por
microscopia optica comum e de contrastefad® por fluorescéncia, utilizando microscopio
Olympu$ modelo BX41, com sistema de camera dig@gtronicse aquisicdo de imagens
feita pelo sftwarelmage PrePlus® versio 4.5.0.

Na Tabela 4.2 estd descritaa frequénciadas as analises foram realizada®s
experimentos

Tabelad.2 - Resumo dos parametros analisados e frequéncia de monitoramento

Parametro Amostra Frequéncia Método
Carboidrato (Gre Cep) Afluentee efluente 5 vezes/semana Dubois et. al., 1995
DQO (Guort € Guor) Afluentee efluente 5 vezes/semana Standard Methods, 1995
pH Afluentee efluente 5 vezes/semana Standard Methods, 1995
Alcalinidade/AVT Afluentee efluente 5 vezes/semana Stag%?;g gﬂte;md;éé 995
Série de sdlidos Afluentee efluente 2 vezes/semana Standard Methods, 1995
Volume do biogas Saida de gés 5 vezes/semana Medidor de gés Ritter
Acidos e alcoois Efluente Final da condicdo Cromatografia Gasosa
Composicgao do biogas Saida de gés 5 vezes/semana Cromatografia Gasosa
Microbiologia Biomassa Final da condicao Microscopia Optica

Volume alimentado

Efluente

5 vezes/semana

Volumétrico
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4.6 FUNDAMENTOS TEORICOS DOS INDICADORES DE DESEMPENHO

As eficiéncias de remocao de matéria organica total, DQO e Carboievatoe(ecr),
no sistema forancalculadas pelas Equacdes (4.8) e (4.9), nas quaisrCe CcarL SA0 as

concentragdes no afluente gdz e Cer sdo as concentragdes no efluente.

C -C L
eMOT (%) — MOAFL MOT 0.00 (48)

MOAFL

CCAFL -C

e.. (%)= ST 100 (4.9)

CAFL
As eficiéncias de remocdo de maténiganica e carboidrato de amostras filtradas, DQO
e Carboidrato duor € ecr), no sistema foram calculadas pelas Equactes (4.10) e (4.11) nas
guais Guor € Cce sdo as concentracdes no efluente.

Cuorer - Cuor 5
B0 (V0) = —MOAL~ XWOF ¢ (4.10)

MOAFL

M Ao00 (4.11)

Ecr (%)=
CAFL

As cargas organicasolumétricas aplicadagCOVAmo e COVAc) foram definidas
como sendo as quantidades de matéria organica, DQO e Carboidrato, aplicadas ao reator por
unidade de tempo e por volume de meio do reator (kgDO@ e kgCarboidrato.md?).
Parareatores operados em batelagla bateladaalimentada podem seralculada pelas
Equacdes (42) e (413), nasquds Va é 0 volume de agua residuaria alimentada no ciclo, N é

0 numero de ciclos por d&Vr é o volume de agua residuaria no reator.

COAVMO - ( A C]\I)GgMOAFL (412)
R
COA\/C = (VA CN)CECAFL (413)

R
As cargas organicas aplicadas especificas (GRAECOAE:) foram definidas como
sendo a quantidade de matéria organica, DQO e Carboidratadasliao reator por unidade
de tempo e por massa de soélidos totais volateis no reator (kgDQO.G'S\ET.d
kgCarboidrato.gSVT:4). Para eatores operados em bateladabateladalimentada podem
sercalculada pelas Equacgbes (44) e (415), nasquds Msyvr é a massa de sélidos volateis

totais no interior do reator.
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COAEM - (VA CN ) C-ZgMOAFL
(@]
Msvr 4.14)
COAEC — (VA C}\I)Gi:CAFL
svT (4.15)

As cargas organicas volumétricesmovidas(COVRmor e COVRcF) para amostras
filtradas foram definida como sendo as quantidagesiatéria organica, DQO e Carboidrato,
removidas pelo reator por unidade de tempo e por volume de meio do reator (kgb@@.m
kgCarboidrato.m.d™). Para reatores operados em batelada ou batelada alimentada podem ser
calculadas pelas Equagbes (4.46%4.17).

CORWOF — (VA O\I)QC\I\;OAFL B CMOF) (4.16)
R

CORV, = (VA CN)C6\C/:F(:AFL - CCF) (417
As cargas organicas removidas especificas (GQRE COREKF), para amostras
filtradas foram definidas como sendo as quantidades de matéria organica, DQO e Carboidrato,
removidaspelo reator por unidade de tempo e por massa de solidos totais volateis no reator
(kgDQO.gSVTLd?! e kgCarboidrato.gSV¥.d'). Para reatores operados em batelada ou

batelada alimentada podem ser calculadas pelas Equacdes (4.18) e (4.19).

COREMOF — (VA CN)CQCMOAFL B CMOF) (4.18)
M SVT
CORL:CF — (VA CN)QCCAFL - CCF) (4.19
M SVT

O fator de rendimento entre o metano produzido-@MNTP) e matéria organica, DQO
(gDQO) e Carboidrato (gCarboidrato), consumidos permite analisar a producao especifica de
metano.Para reatores operadem batelada ou batelada alimentada podem ser calculados
pelas Equacdes (4.20) e (4.21)

VCH -CNTP
RMCR,o = (4.20)
° (VA O\I)C&MOAFL - CMOF)
V,
RMCR.,oira = Ty e e (4.22)
o (VA CN)C&CAFL - CCF)
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47 FUNDAMENTOS TEORICOS DO MODELO CINETICO P ARA A PRODUCAO
DE METANO

O célculo das velocidades das reacdes para a metanogénese segue 0 modelo cinético de
degradacdo de matéria organica desenvolvido Rmrigueset al. (2004), com base no
modelo de Bagley e Brodkorb (1999). Este ultimo é uma adaptacéo de outro modelstppropo
pela International Water Association (IWA) e aplicado a sistemas de tratamento com lodo
ativado.No modelo cinético adotado, desenvolvido para reatores anaerdébios operados em
batelada sequencial, o processo de degradacdo da matéria organica é aimpificd 1
etapas (Equacdek22a 4.32).Nas primeiras etapas paralelahidrélise e acidogénese)
substrato (S) € convertido em acido acéfigé\c), acido propionico (HPr)acido butirico
(HBu), acido valérico (HVa) e etanol (EtOHYas 4 etapas seguiés os acidos propionico,
butirico valérico e o etanol sdo consumidos para formar acido acético, acidos de cadeias
menores e hidrogénio (HFinalmente,nas 2 etapas independentésproducdo de metano
atraves ds rotas acetoclastica e hidrogenotréfiaa.tBdas as etapas, as reacdes de conversao
séo consideradas como sendo de primeira ordem.

Hidrdlise e acisdgénese

C12H22011+ 5 HHOO 4 CHiRCOOH +4 CQ+8 H, (4.22
C12H22011+ 4 Ho© 4 CHCH2COOH + 3 HO (4.23
C12H22011+ 1 OO 2 CHsCH2CH.COOH +4 CQ+ 4 H (4.29
8 C12H22011 0 13 CHCH2CH2CH2COOH + 31CQ +23H, (4.25)
C12H22011+ 1 OO 4 CHCH2OH + 4 CQ (4.26)
Acetogénese
CHsCH,COOH + 2 HOO CH;COOH + CQ + 3 H (4.27)
CHzCH.CH.COOH + 2 HO© CH3CH.COOH + CQ + 3 H, (4.28)
CHzCH>CH.CH,COOH + 2 HO© CH3CH.CH,COOH + CQ + 3 H, (4.29)

CHsCH,OH + OO CHsCOOH + 2 H (4.30)
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Metanogénese
CH:COOH CHs+ CQO (4.31)
4H+CO; CHs+2 HO (4.32

As Equac0es de (4.33) a (4.41) apreserdaaraquacoes de velocidade de reagéo para o
consumo do substratos)y formacdo e consumo de acido acéfiogc), acido propiénico
(rupr), acido butirico @#su), acidovalérico(rnva), etanol (eon), hidrogénio (r) e formagéo de
metano (), respectivamete, sendo qukss, ks, kas Kas, kss, KiHac, Kerac, KoHac, KioHac, Karpr,
k6HPr, k7HPr, k3HBu, k7HBu, k8HBu, k4HVa, k8HVa, k5EtOH, k9EtOH, le, k2H, kSH, k4H, k6H, k7H, k8H, k9H,
Ki1H, Kiov € kiiv SA0 0S mesmos parametros cinéticos aparentes, s@sgoeiados ao
consumo de substrato, formacdo e consumo de acidos volateis, e formacdo de metano. O
par©metro cin®tico Ako ® relacionado com a ve
0 tempo que € necessario para a concentracao (S, HAc, HRrHMBUEtOH, He M) atingir
um valor residual de acordo com a hipétese do modelo @nétic Os 2 ndi ced nl, 2,
8,9,10e1@ est «o relacionados com as ,Hvw&EObe s . Os

H e MO est «o rel aci on aridhentis wusados para caloukr esse® s e X

parametros.

r's =1 (Kistkoes+kss+ Kast ksg) - Cs=1 K - Cs (4.33)
rmac = KiHac: Cs+ Kenac® Chpr + Korac - Ceton T KioHac: Crac (4.34)
rwpr =  kenpre CsT Kenpr Crpr + Kzrpr- Chsu (4.35)
rmeu = ksneu: Csi K7meu- Chsut Kereu:- Chva (4.37)
fmva = kinva' Csi Ksnva: Chva (4.38)
reon = ksetoH: Cs T KoHac: CetoH (4.39
i =  kGCsi konCs+ kanCs + Kar-Cs + Ko Cripr+ k7 Ciigu + et Civa+ Ko+ Ceron

Kir Ch (4.40
v = kiom* Chac + kiam- Ch (4.41)

As Equacdes d¢4.42) a (4.50)apresentam o balanco de massa do reator no modo

bateladaalimentada com o modelo cinético (substrato, &cidos volateis e metano). Essas
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equacles foramusadasar a det er minar o0os par©Ometros cin

estao relacionados com as concegiies dos compostos no afluente.

— 0 (4.42)
— % 85 i (4.43
— - 5 ) i (4.44)
0 8 i (4.45
— - 6 ) i (4.46
— - 3 ) i (4.47)
— - 9 6 i (4.48
— - 9 6 i (4.49
— - 6 i (4.50

Por se tratarem de equacdes diferenciais, foi utilizado o método de integrdgderde
implantadoem planilha do software Ex&lcom a determinagdo dos parametros cinépoos
meio da ferramenta Solver do software EXgelitilizando como critério de otimizacdo a
minimizacdo da somatoéria dos erros (entre valores experimentais e aadcpé&d modelo

cinético) ao quadrado.

48 ESTIMATIVA DE PRODUCAO ENERGETICA

A estimativa da producédo energética foi realizada de acordd\ttzanezet al. (2016).

Foram utilizados os dados da melhor condicdo operacional para producdo de metano dos
experimenbs feitos em laboratério e com os dados de uma usina de alcool do estado de S&o
Paulo, Brasil.

A producdo de metano e o poder de combustdo do metano foram utilizados como
parametro de projeto, com isso foi possivel calcular a energia geragd éEpartir da
producdo molar diaria de metano (Rt} e da ent al pi a decduwp mbus
pela Equactest(5]) e @.52.
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Vi £€Q w O DOWwYIYDOY (4.5

0 01 ¢€'Q YO (4.52)

49 PROCEDIMENTO EXPERIMENTAL DA OPERACAO DO REATOR

O reator foi preparado colocando em seu intesidiomassa imobilizadam suporte
inerte A operacgadoi realizada da seguinte maneira: no cadopartidafoi alimentado 3,0 L
de meioem 20 mimtos, @0s o término da alimentacd@oiciou-se a agitacdo dedD rpm
mantida at@® final do ciclode8 horas. Apés este perio@doagitacadoi interrompida e, entéo,
iniciou-se adescarregale 1,0 L de meio em 10 minutos, send@antidos1,3 L de volume
residualno interior do reator. bgo apos a descarghO L de agua residuaria foi alimentada,
em seguida a agitagdo foi reiniciada, caracterizando assim um novo ciclo de operagédo do
reator.

Na operacdo em batelad®quencialo tempo de enchimentfoi de 10 minutos
caracterizando uma razéao de 2% (=10/480) entre o tempo de enchimento e o tempo total de
ciclo. Na operacdo em batelada alimentada esta faz@ie 50% (=240/480)no intuito de
verificar a influéncia desta estratégia de alimentacdo sobre a estabgiddd&ncia e o fator
de conversda&MCRuwvo.

Em todos os ensaios realizados no AnSBBR, mantiveegopnstantes a temperatura
(55°Q, o volume de alimentacédo (1,0 L),tempo de ciclo(8 h) e aagitacao (100 rpm),
valores estes sugeridos a partir da edpeia de utilizacdo deste sistema em trabalhos
anteriores para a producédo de metano (&elnal, 2010; Bezerr&t al, 2011; Lovateet al,

2012; Silvaet al, 2013; Albanezt al, 2015; Almeidaet al, 2017).

Os ensaios foram divididos em trés etapas:

Etapal: Reator operou em bateladamtempo de ciclo constanteonformeTabela 4.3,
sendo a concentracédo afluente elevada em 1000mgDQ&d. atingir 5000mgDQOt e
depois foi modificada a composicdo do substrato, que passou de 100% de melaco para 100%
de vinhaca. Nesta etapa objetivo foi de ativar e adaptar o lodo para que o reator fosse
opeaado a 55°C e tratando vinhaca.

Etapa Il Reator operou em batelada com temperatura, tempo de ciclo e substrato constantes,

conforme Tabela 4.3sendo a conceracdo afluente elevada gradualmenteaditgir o mais
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préximo da vinhacan natura Nesta etapao objetivo foi de estudar a influéncia da
concentragéo do afluente na producdo do metano.

Etapa lll: Reator operou em batelada alimentada com temperatunpo téenciclo e
substrato constantes, conforif@bela 4.3sendo que a concentracdo afluente utilizada foi a
gue apresentou melhor conversdo de matéria organica em metano, encontrada na Etapa Il.
Nesta etapa objetivo foi de estudar a influénaiaestrat@ia de alimentacdo na producao de

metano.

Tabela4.3 - Resumo das condi¢fes estudadas ho AnSBBR
Cafiuente T Estratégia de

(mgDQO.LY (°C) Alimentacdo
|7 Ativacdo e Adaptacdo Melaco eVinhaca 1000a 5000 35ab55 Batelada

Etapa Substrato

II'i Otimizagdo Vinhaca 5000 a 20000 55 Batelada

Il 7 Estratégia de _ Batelada
_ Vinhaca 20000 55 _

Alimentagéo Alimentada

Uma vez atingida a estabilidade nas condi¢cdes experimemiagoradas foram
obtidos perfis ao longo do ciclo de operac&m queas variaveis de interesseram
concentracbes de matéria organica na forma filtrada (na forma de DQQaebadédrato), de
alcalinidadea bicarbonato, de acidos volateis totais, de metabdlitos intéineesd (acetona,
acidos volateie alcoois), de biogagcomposicdo e producéo), além do pH. As amostras
foram colhidas ao longo do cicloem intervalos de tempo dg80 a 60 min conforme
apresentado n@abela4.4, sendo que o volume retirado foi de no maximo 300mL, ou seja,
10% do volume de meio reacional do reatbesta forma,p6dese obter uma melhor
compreensao das rotas metabdlicas ao longo deicim E assim uma nova condicéo
experimentalfoi implementada alteranedge a concentracdo afluente auestratégia de

alimentacéo
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Tabela4.47 Tempode amostragem no decorrer do ciclo e parametros atadisa

NUmero deAmostra Tempode amostragerth) Parametrof\nalisados
1 0.0 DQO
2 0.5 Carboidrats
3 1,0 N
4 15 ' Alcalinidade
5 2,0 Acidos Volateis Totais
6 3,0 AVG e Etanol
! 4.0 Biogas
8 5,0 -
9 8,0

Os resultados experimentais obtidos no monitoramento do sistema e nos perfis ao longo
de um ciclo, em cada condi¢cdo operaciof@lam analisados considerande a influéncia
das variaveis estudadas sobre a estabilidade e o desempenho do processofatEmueo
conversdo entrenetanoformad e matéria organica consumidaém disso, a partir das

analises morfolégicas microbianas foi possivel avaliar eventuais mudancas na ecologia.

4.9.1 Etapa l:Ativacédo e Adaptacao da Biomassa

4.9.1.1 Fase I: Aivacéo do lodo a cocentracéo

A operacao do reator foi iniciada utilizando o melaco como substrato, por ser mais
facilmente biodegradavetjuando comparado com a vinhaga. A &agua residuaria foi
suplementada com ureia e bicarbonato de sodio. A concentracao aithigatdoi de 1000
mgDQO.L! e a temperatura de 35 °&ndo modificadaquando atingida a estabilidade nos
parametros monitorados, até alcancar a concentracdo de 5000 mgb&®temperatura de
55 °C(Tabela4.5), no intuito de ser implementada uma estratégia de partida do reator que

permita a aclimatacdo da biomassfaixa termofilica

Tabelad.5 - Condi¢des experimentais realizstha Fase | da Etapa |

e susiao G TRESUE
AT 1 Melaco 1.000 35 8 (3 ciclos/dia) Batelada
AT 2 Melaco 2.000 40 8 (3 ciclos/dia) Batelada
AT 3 Melaco 3.000 45 8 (3 ciclos/dia) Batelada
AT 4 Melaco 4.000 50 8 (3 ciclos/dia) Batelada

AT5 Melaco 5.000 55 8 (3 ciclos/dia) Batelada
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4.9.1.2 Fase II: Adaptacao do lodo a vinhaca

Nesta fase, &emperatura e aoncentracdo afluente peaineceam constants, sendo
variadas as propor¢fes dos substratos gameposicdo da agua residuafieabela 4.6) na
gual a vinhaca foi introduzida de forma a méibir a biomassa contida no reator

Tabelad.6 - CondicOes exgrimentais realizaa$ na Fase Il da Etapa |

Ensaio Melago Vinhaga (m ;Sﬂéegfl_.l) Terr1(|co)ce:;atu r (Th(; iﬁﬁitﬁgga%e
M80/Vv20 80% 20% 5.000 55 8 (3 ciclos/dia) Batelada
M60/Vv40 60% 40% 5.000 55 8 (3 ciclos/dia) Batelada
M40/v60 40% 60% 5.000 55 8 (3 ciclos/dia) Batelada
M20/v80 20% 80% 5.000 55 8 (3 ciclos/dia) Batelada
MO/V100 0% 100% 5.000 55 8 (3 ciclos/dia) Batelada

4.9.2 Etapa Il Otimizacao

Os ensaiosforam realizados utilizandse diferentes cayas organicas volumétricas,
modificadas em funcdo da concentracdo afluente, dé68@ mgDQOL™! até 20000
mgDQQL ! (Tabela 4.7).

Tabelad.7 - CondicBes experimentais realizacha Etapa Il

Ensaio  Substrato (mgcsgegfl_‘l) Terrzgg;atura (tﬁ) iﬁ:;aetﬁggé%e
B5 Vinha(;a 5000 55 8 (3 ciclos/dia) Batelada
B6 Vinha(;a 6000 55 8 (3 ciclos/dia) Batelada
B7 Vinha(;a 7000 55 8 (3 ciclos/dia) Batelada
B8 Vinha(;a 8000 55 8 (3 ciclos/dia) Batelada
B9 Vinha(;a 9000 55 8 (3 ciclos/dia) Batelada
B 10 Vinha(;a 10000 55 8 (3 ciclos/dia) Batelada
B12 Vinha(;a 12000 55 8 (3 ciclos/dia) Batelada
B 14 Vinha(;a 14000 55 8 (3 ciclos/dia) Batelada
B17 Vinha(;a 17000 55 8 (3 ciclos/dia) Batelada
B 20 Vinhaca 20000 55 8 (3ciclos/dia) Batelada

4.9.3 Etapa lll: Estratégia de alimentacéo

O ensaio foi realizadoa temperatura de 55 °C, tempo de ciclo de 8 h, agitagédo 100 rpm
e concentracdo afluente de 20000mgDQ®) 4endo modificada a estratégia de alimentacdo

para batelada alimentadajo tempo de alimentac¢doi de 240 min(50% do tempo de ciclo).
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5 RESULTADOS E DISCUSSAO

Neste capitulo foram apresentados e discutidos os resultados referentes aos
experimentos real@os. Para melhor organizacdo, os dados foram divididos em relacédo a
etapa correspondente (5.1 a 5.3) e por fim foram realizadas andlises comparativas entre as
condicdes realizadas (5.4) e também com outros trabalhos disponiveis na literatufs(5.5).
dadbs foram discutidos em relacdo a estabilidade do sistema, o desempenho em termos de
remoc¢do da matéria organica e a producéo de biogas.

5.1 ETAPAI i ATIVACAO E ADAPTACAO DA BIOMASSA

O reator foi operado por 67 dias na etdpaativacdo e adaptacdo da biosaasendo
dividida em duas fases: a primefm utilizada para a montagemartida do reator e ativacao
da biomassa que se encontrava armazenado em camara egunda faséi realizadaa
troca do substrato visandoadaptacaaa biomassa a vinhagpois optouse por utilizar um

substrato mais facilmente biodegradavel pacantivaro crescimentalos microrganisos
5.1.1 Fase Ii Ativacédo do lodo

Essa fase foi operada por 35 dias, o tempo de ciclo foi de 8 h e a estratégia de
alimentacdcem batelada sequencjadendo dividida emsinco ensaios com duracédo de 7 dias
cada para ajustar gradualmente a tempergiana 55 °G: a concentracao afluente para 5000
mgDQO.L%, de forma apromover aaclimatacdo da biomassa para a operacaeaor em
condicao termofilicaNafase de ativacdo ndo foram realiaads analises de solid@afluente
e efluentg, dos compostos intermediarios da digestdo anaeedtmaperfis ao final de cada
ensaio Na Tabela5.1 estdo apresentados valores médios e desvipadrdodos parametros
monitoradosdurante osensaios desta fasé Figura 5.1 mostraa variago do pH, da
alcalinidade a bicarbonato e dos &acidos volateis totais. O pH das amostras do efluente
permaneceu na faixa de 7,7 £ 0,3 superiovalor maximo para processos anaerobios de 6,8
a 7,4 (SPEEE, 1996) houve geracdo e consumo de alcalinidade e de acidos volateis, que

apresentaram maior acumulo durante a condicdo.AT 5



Tabela5.1 - Resumo dos valores médios obtidos no monitoramento do reator durante a Etapa | e Fase |

Parametro AT 1 AT 2 AT 3 AT 4 AT 5
Temperatura (°C) 35 = 2 (4) 40 = 2 (4) 45 = 2 (4) 50 = 2 (4) 5 = 2 (4)
Cwo arLuente (MgDQO. L) 1121 = 118 (8) 2193 + 71 (3) 2959 + 92 (5) 3938 £ 40 (3) 5197 + 445 (4)
Cwo erLuente (MgDQO. L) 295 £ 135 (8) 458 = 94 (2) 627 £ 72 (5) 845 + 56 (3) 1205 = 244 (3)
Cuor (MgDQO.LY) 267 + 135 (8) 431 + 100 (2) 565 + 86 (4) 781 + 91 (3) 1093 = 283 (3)
éMOT(%) 74 + 10 (8) 79 = 4 (2) 79 = 3 (5) 79 = 1 (3) 77 £ 3 (3)
éMOF(%) 76 + 10 (8) 81 + 4 (2) 81 + 3 (4) 80 = 2 (3) 79 = 4 (3)
Ce aruente (mgCarboidrato.tt) 665 + 112 (7) 1314 + 238 (3) 1565 + 419 (5) 2329 + 380 (3) 2957 = 567 (4)
Cc erLuente (mgCarboidrato.Lt) 17 + 3 (6) 20 + 01 (2) 32 + 3 (4) 39 + 5 (3) 46 = 6 (2)
Ccr (mgCarboidrato.tt) 14 + 1 (6) 16 £ 24 (2) 25 = 2 (4) 31 + 1 (3) 32 + 0,0 (2)
&cr (%) 97 + 0 (6) 98 + 04 (2) 98 + 1 (4) 98 + 03 (3) 99 + 02 (2)
&cr (%) 98 + 0 (6) 99 + 05 (2) 98 + 1 (4) 99 + 03 (3) 99 + 03 (2)
PH arLuente (U) 83 + 0,1 (6) 83 = 0,0 (3) 83 + 0,1 (3) 82 + 0,1 (2) 82 £+ 0,1 (5)
pH erLuente (U) 74 + 03 (7) 74 £ 0,0 (3) 76 = 03 (4) 7,7 £ 0,2 (3) 7,7 £ 0,3 (5)
AVT arLuente (MgHAC.LY) 39 + 7 (6) 72 + 12 (3) 94 + 21 (3) 143 £+ 29 (2) 151 + 37,6 (5)
AVT eruente (MgHAC.L?) 140 £ 155 (7) 182 + 37 (3) 225 + 130 (4) 339 £+ 174 (3) 504 + 173 (5)
AT arLuente (MgCaCQ.L?) 346 + 5 (6) 692 + 7 (3) 612 + 75 (3) 688 + 74 (2) 958 + 96,0 (5)
AT erLuente (MgCaCQ.L?) 393 £ 10 (7) 630 + 31 (3) 704 £+ 85 (4) 1027 =+ 146 (3) 1004 £ 75 (5)
AB arLuenTe (MgCaCaQ. L'l) 319 + 9 (6) 641 + 7 (3) 546 + 63 (3) 586 + 54 (2) 851 + 75,5 (5)
AB erLuente (MgCaCQ.L?) 294 £+ 110 (7) 501 £+ 7 (3) 545 + 163 (4) 787 + 111 (3) 647 + 121 (5)
Msvt (9) 51,1 bb 51,1 bb 51,1 bb 51,1 bb 51,1 bb
Cx (g.Lh 21,5 bb 21,5 bb 21,5 bb 21,5 bb 21,5 bb
Cx (g.suportd) 1,0 bb 1,0 bb 1,0 bb 1,0 bb 1,0 bb
COVAwo (gDQO.LL.dY) 1,52 bb 2,97 bb 4,01 bb 5,34 bb 7,05 bb
COVRvo (gDQO.LL.d?) 1,12 bb 2,35 bb 3,16 bb 4,20 bb 5,40 bb
COVAc (gCarboidrato.tt.d?) 0,90 bb 0,90 bb 2,12 bb 3,16 bb 4,01 bb
COVRc (gCarboidrato.t*.d) 0,88 bb 1,76 bb 2,08 bb 3,11 bb 3,90 bb
Va (mL.ciclo?) 1045 + 46 (8) 1113 £+ 4 (2) 1104 + 55 (5) 1055 + 40 (3) 1081 + 39 (5)
Vgres (ML) 1300 bb 1300 bb 1300 bb 1300 bb 1300 bb

*O nUmero de amostras consideradas para o céalculo da média esta entre parénteses.
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Figura5.11 Variagdo dos parametros nas amostras de afluente e efluente durante a Etapa | e Fase I:
(A) pH; (B) alcalinidade a bicarbonato; (C) &cidos voléateis totais.
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Fonte: Autora (2017).

A Figura 5.2 e Figura 5.3astram a variacao da concentracdo de matéria organica nas
formas de DQO e Carboidrato durante os ensalo®ficiéncia de remo¢do de matéria
organicana forma de DQQpoi de 77 + 2 %e na forma deCarboidratdoi de 98 + 1%.
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Figura5.2 - Concentracéo afluente da matéria organica na forma de DEKa-(Te eficiéncia de
remocgdo da DQO de amostras tothl e | t moaed ) qui@ntea Etapa | e Fase |
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Fonte: Autora (2017).
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Figura5.3 - Concentracao afluente da matéria organica na forma de Carboidsptodfziénciade
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Fonte: Autora (2017).
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Os resultados obtidos no monitoramento do reatustraram que sistemgpermaneceu

estavel e com bordesempenho em relacdo a remocédo da matéria orgasiemalises das

amostras nao filtradas e filtradeslicam que a biomassa presente no reator estava retida no

suporte inerteDessa forma concluise que a biomassa estagaptada semperatura de 55

°C e a concentragédo de 5000 mgDQ®.

L
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5.1.2 Fase lli Adaptacao ddodo

Essa fase foi operada por 32 dias, o tempo de ciclo foi de 8 h, a estratégia de
alimentacdo por batelada sequencial, a temperatura permaneceu na faixa de 55 + 2 °C e a
COVAwo foi mantidaem 7,1 + 0,1 gDQO.EE.d!. Os ensaios foram divididos ewseis
condicdesem que a composicao da agua residudria foi modificada gradativamente até que se
obtesse somente a vinhaga como subst@ada condicateveduracao de 8 dias, de forma a
fornecer unperiodo de adaptacdo da biomassa com a agua residuéaria a base de vinhaca sem
prejudicar o funcionamento do reator. A dgua residuaria era suplementada com bicarbonato de
sédio e ureiaNo final de cada condicéo foi realizaderfil do ciclo, possibilitato assim
verificar o comportamento do reator conformadicdo da vinhaca e a substituicado tolal

substrato.

5.1.2.1 EnsaioM100/VO- 100% melacoe 0 % vinhaca

Este ensaio é equivalente ao Ultimo ensaio da etapa anterior. O reator foi operado com a
agua residaria a base de melagsuplementada com ureia e bicarbon&taoncentracdo de
matéria organica afluente fonantida em5197 + 445 mgDQO.t, a COVAwmo foi de 7,1
gDQO.L.d* eaCOVAC foi de 4,1 gCarboidrato:Ld™.

5.1.2.1.1 Monitoramento

O resumo dos valores aiés e seus respectivos desvios dos parametros monitorados
estdo apresentados Tabela5.2. A eficiéncia de remocdo da matéria organica total na forma
de Carboidrato foi de 99 % e de DQO foi de 78a%acumulo dosicidos volateis totais (504
+ 107 mgHAc.L2) contribuiu com aproximgamente 50 % da DQO do efluente. Apesar disso,

o pH permaneceu na faixa de 7,7 + 0.2, considerada ideal para o reator anaerdbio
metanogénico.

O rendimento de metano gerado por matéria orgaaimavida (RMCRio) foi de 11,1
mmolCH:.gDQO?. A producdo de biogas foi d2278 mL-CNTP.Ciclo!, sendo a fracdo
molar de metano equivalente a 63%. A produtividade molar de metano7/®j4t@olCHs.m
3.at.
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Tabela5.2 - Resumo dos valores médios ob8cho monitoramento do reator tratando agua residuaria
a base de 100 % melaco na Etapa | e Fase Il no Bvid&a/V0

Parametro Afluente Efluente
Cuor (MgDQO.LY) 5197 + 445  (4) 1112 + 274  (4)
Cuor (MgDQO. L) bb bb 1001 + 295  (4)
2ot (%) bb bb 79 + 5 (4)
Zyor (%) bb bb 81 + 6 (4)
Ccr (mgCarboidrato.1?) 2957 + 567 (4) 43 + 4 (5)
Ccr (mgCarboidrato.tt) bb bb 33 + 1 (5)
zcr (%) bb bb 9 + 0 (5)
zcr (%) bb bb 99 £ 0 (5)
pH (u) 82 + 01 (4) 77 £ 026 (5)
AVT (mgHAc.LY) 156 + 41 (4) 504 + 173 (5)
AT (mgCaCQ.L?) 989 + 86 (4) 1004 + 75 (5)
AB (mgCaCQ.L%) 878 + 58 (4) 647 + 121  (5)
ST (mg.LY) 6307 + 358  (2) 3178 + 1089 (2)
SVT (mg.L?) 4624 + 404  (2) 1477 + 346 (2)
SST (mg.LY) 93 + 18 (2) 113 + 21 (2)
SSV (mg.LY) 54 + 14 (2) 87 + 27 (2)
Msvt (9) 51,1 bb bb bb
Cx (g.L'Y) 21,3 bb bb bb
Cx (g.suporté) 1,0 bb bb bb
COVAwo (gDQO.LL.dY) 7.1 bb bb bb
COVRvo (gDQO.LLd%) bb bb 5,6 bb
COEAwo (gDQO.gSVTLdY) 0,3 bb bb bb
COERyo (gDQO.gSVTLAY) bb bb 0,3 bb
COVAc (gCarboidrato.t.d?) 4,1 bb bb bb
COVRc (gCarboidrato.t*.d?) bb bb 4,0 bb
COEAc (gCarboidrato.gSVT.d?) 0,19 bb bb bb
COER: (gCarboidrato.gSVt.d?) bb bb 0,19 bb
Vs (ML-CNTP.cicloY) bb bb 2278 + 36 (3)
Vera (ML-CNTP-CHa.ciclo?) bb bb 1424 + 21 (3)
Ncra (MOICH,.dY) bb bb 0,19 bb
Xcra (%) bb bb 63 bb
PrM (molCH,.m?.d?) bb bb 79,4 bb
PrME (molCH,.kgSVT™.d?) bb bb 3,7 bb
PrV (mL-CNTP CH.L™.d?) bb bb 1779 bb
PrVE (ML-CNTP CH.gSVTLd?) bb bb 84 bb
RMCAwo (MmolCH,.gDQO?Y) bb bb 11,1 bb
RMCRuo (mmolCH,.gDQOY) bb bb 14,1 bb
RMCAc (mmolCH;.gCarboidratd) bb bb 19,5 bb
RMCRc: (mmolCH;.gCarboidratd) bb bb 19,8 bb
Va (mL.ciclo?) 1101 + 22 (5) bb bb
Vres (ML) 1300 bb bb bb

*O nUmero de amostras consideradas para o célculo da média esta entre parénteses.
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5.1.2.1.2 Perfis ao longo daiclo

A concentragdo de matéria organica afluente na forma de DQO e de Carboidrato foi de
5036 mgDQO.[* e de 2448 mgCarboidratol|respectivamente. O volume afluente é diluido
no volume residual que permanece no reator apds a descarga, por isso no inittoesdsasc
concentragdes foram de 2343 mgDQ®d 1048 mgCarboidratol. Na Figura5.4 é possivel
acompanhar a variagao @bl ao longo do ciclo, sendo que o valomsantem acima de 7,5.

Figura5.4 - Perfil de pH ao longo do ciglna Etapa | e Fase Il no Ens&a00/Vv0
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Fonte: Autora (2017).

A variacao da alcalinidade a bicarbonato e acidos volateis totais durantepodieleer
verificada atravésalFigura5.5. Em até 2 horas de ciclo ha o consumaldalinidadedevido
ao aumento dos acidos volateis totais neste intervalo de tapi® esse perioda,producao

da alcalinidade no meio aumenta, atingindo valores supe#oriescio do ciclo.

Figura5.5 - Perfis da alcalinidade a bicarbonato e 4cidos volateis totais ao longo do ciclo na Etapa | e
Fase Il no Ensai1100/VO
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E possivel acompanhar consumhe DQO e Carboidrato ao longo do cietravés da
Figura 5.6. Aproximadamente99 % da matéria organica na forma de Carboidrato foi
consumida em até 1,5 hora de ciclo e apenas 41 % da DQO, chegando a eficiéncia de 84 % no
final do ciclo.

Figura5.6 - Perfis das concentracfes de matéria organica na forma de DQO e Carboidrato ao longo do

ciclo na Etapa | e Fase Il no Enséd00/VO0
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Fonte: Autora (2017).

A variacao da producéo e consumo dos compastiabolicos intermediarios ao longo
do cicloesta apresentada Ragurab.7, verificase o predominioo acidoacético eem menor
concentracdo oacido propiénico durante todo o ciglohouve pouca variacdo nas
concentracbes dos acidos butirico e valérico. Os deoasgpostosapresentaram valores

abaixo do minimo detectavel pelo aparelho.

Figura5.7 - Perfis das concentracdes dos compostos intermediarios ao longo do ciclo na Etapa | e Fase
[l no EnsaioM100/VO
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Fonte: Autora (2017).

A producéo volumétrica de metano (gt didxido de carbono (CGpao longo do ciclo

esta apresentada atravéd-ijura5.8.
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Figura5.8 - Perfis de volume na CNTP de metano e dioxido de carbono ao longo dcecietapa | e
Fase Il no Ensai100/V0
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Fonte: Autora (2017).

A evolucado das concentracdes de metano e dioxido de carbono presente no biogas e a
vaz&o molar de metano ao longo do ciclo podem ser analisadaguna5.9. Em 1 hora de
ciclo havia pouca diferengca na concentracdo de metano e didéxido de cardbdnogés
gerado,ap0ls esse intervalo de tempo, verdfgaque o metano foi predominame resante

do ciclo.

Figura5.9 - Perfis das concentracBesmetance didxido de carbono e vazdo molar de metano ao
longo do ciclo na Etapa | e Fase Il no Enddid0/V0
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41

5.1.2.2 EnsaioM80/V20- Agua residuéria: 80% melag@20% vinhaca

O reator foi operado com a 4gua residuaria a base de n{8@€6) e vinhaca(20 %)
suplementada com ureia e bicarbonatoconcentracdo de matéria organifiuente foi
mantida en5069 + 401 mgDQO.t, a COVAwo foi de 7,0 gDQO.L.d' e a COVAC foi de
3,6 gCarboidrato.t.d™.

5.1.2.2.1 Monitoramento

O resumo dos valores médios monitorados e os resultados calculados estdo apresentados
naTabela5.3. A eficiéncia de remocao da matéria organica na forma de C foide 98 + 1 % e
de DQO permaneceu na faixa de 79 + 2 %. O pH efluente foi mantido em 7,8 £ 0,2. As
médias da alcalinidade a bicarbonato afluente e efluentsnfdea665 mgCaC£l ! e 858
mgCaCQ.L?, respectivamente. A quantidade de AVT no afluente e efluente variou muito
pouco, que indica que ndo houve acumulo dos acidos produzidos no decorrer do processo.

O rendimento de metano gerado por matéria orgaeicevda (RMCRwo) foi de 14
mmolCH:,.gDQO?. A producédo de biogas foi @42mL-CNTP.ciclo?, sendo a fracdo molar

de metano equivalente a 66 % e a produtividade molar de metanoriiaolCH,. m3.d ™.
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Tabela5.3 - Resumo dos valores médios obtidos no monitoramento do reator tratando agua residuaria
a base de 80 % melaco e 20 % vinhaca na Etapa | e Fase || noNM&8AI20

Parametro Afluente Efluente
Cuor (MgDQO.LY) 5069 + 401  (5) 1056 + 121  (5)
Cuor (MgDQO.LY) bb bb 943 + 147  (5)
Zyor (%) bb bb 79 o+ 2 (5)
2yor (%) bb bb 81 + 3 (5)
Ccr (mgCarboidrato. {t) 2628 + 330 (5) 65 + 20 (5)
Ccr (mgCarboidrato. L) bb bb 48 + 16 (5)
zcr (%) bb bb 98 + 1 (5)
2cr (%) bb bb 98 + 1 (5)
pH (u) 78 + 01 (4) 78 + 02 (5)
AVT (mgHAc.LY) 448 + 39 (4) 421 + 59 (5)
AT (mgCaCQ.L? 983 + 32 (4) 1157 + 86 (5)
AB (mgCaCQ.L%) 665 + 16 (4) 858 + 105  (5)
ST (mg.LY) 5560 + 569  (2) 2485 + 35 (2)
SVT (mg.LY) 4002 + 308  (2) 1134 + 42 (2)
SST (mg.t) 97 + 35 (2) 106 + 42 (2)
SSV (mg.LY) 60 + 51 (2) 89 + 47 (2)
Msvt (9) 64,3 bb bb bb
Cx (g.LY) 26,6 bb bb bb
Cx (g.suportd) 1,0 bb bb bb
COVAwo (gDQO.LL.dY) 7,04 bb bb bb
COVRvo (gDQO.LLd%) bb bb 5,57 bb
COEAwo (gDQO.gSVTLdY) 026 bb bb bb
COERyo (gDQO.gSVTLAY) bb bb 0,21 bb
COVAc (gCarboidrato.t*.d?) 3,65 bb bb bb
COVRc (gCarboidrato.t*.d?) bb bb 3,62 bb
COEAc (gCarboidrato.gSVT.d?) 0,14 bb bb bb
COER: (gCarboidrato.gSVt.d?%) bb bb 0,13 bb
Vs (ML-CNTP.ciclot) bb bb 2142 + 47 (3)
Vera (ML-CNTP-CHa.ciclo?) bb bb 1406 + 29 (3)
Ncra (MOICH,.AY) bb bb 0,19 bb
Xcra (%) bb bb 66 bb
PrM (molCH,.m3.d?) bb bb 77,7 bb
PrME (molCH.kgSVT.d?) bb bb 2,9 bb
PrV (mL-CNTP CH.L*.d?) bb bb 1743 bb
PrVE (mL-CNTP CH.gSVTd?) bb bb 65,5 bb
RMCAwo (MmolCH,.gDQO?Y) bb bb 11 bb
RMCRyo (mmolCH,.gDQOY) bb bb 14 bb
RMCAc (mmolCH;.gCarboidratd) bb bb 21,3 bb
RMCRc: (mmolCH;.gCarboidratd) bb bb 21,8 bb
Va (mL.ciclo?) 1120 + 17 (5) bb bb
Vres (ML) 1300 bb bb bb

*O nUmero de amostras consideradas para o célculo da média esta entre parénteses.
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5.1.2.2.2 Perfis ao longo do ciclo

A concentracdo dmatéria organica afluente na forma de DQO e de Carboidrato foi de
4497 mgDQO. e de 2208 mgCarboidratoLrespectivamente. O volume afluente € diluido
no volume residual que permanece no reator apds a descarga, por isSso no inicio do ciclo essas
concentacdes foram de 2177 mgDQUC.le 694 mgCarboidrato:l. Observase naFigura
5.10 que o pH sofre uma pequena variacdo ao longo do ciclo (minimo de 7,3 e maximo de

8,1), apresentando valor de 7,6 no efluente.

Figura5.10 - Perfil de pH ao longo do ciclo na Etapa | e Fase Il no End8®@\V20
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Fonte: Autora (2017).

E possivel acompanhar a variacdo da alcalinidade a bicarbonato e acidos volateis totais
durante o ciclo pel&igura5.11. A alcalinidade a bicarbonato € consumida em 2 horas devido
ao aumento dos acidos volateis totais neste intervalo de tempo, depois disso a producédo da

alcalinidade no meio aumenta enquanto ha consumo dos AVT no meio.
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Figura5.11 - Variacdo da alcalinidade a bicarbonatacelos volateis totaiso longo do ciclo na Etapa
| e Fase Il no Ensaisl80/V20
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O consumo da matéria organica nas formas de DQO e Carboidrato ao longo do ciclo
pode severificado atraves daigura5.12. Observase que 90 % da matéria organica na forma
de Carboidrato foi consumida em 1 hora de ciclo e a eficiénaianecdo da DQO foi de 72

% final do ciclo.

Figura5.12 - Perfis das concentracdes da matéria organica na forma de DQO e Carboidrato ao longo
do ciclo na Etapa | e Fase Il no Ensisi80/vV20
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A variacao da producéo e consumo dos compostos metabdlicos intermediarios ao longo
do ciclo pode ser observada pélgura5.13, verificase o predominio de &cido acético e
propidnico durante todo o ciclo e pouca variacdo nas concentracfes dos acidos butirico e

valérico. Os demais apresentaram valores abaixo do minimo detectavel pelo cromatégrafo.
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Figura5.13 - Perfis das concentra¢cdes dos compostos intermediarios ao longo do ciclo na Etapa | e
Fase Il no Ensaiv80/V20
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Fonte: Autora (2017).

A producao volumétrica de metano (§té diéxido de carbono (Gpao longo do ciclo
pode ser observad&raves dérigura5.14.

Figura5.14 - Perfis dos volumes na CNTP de metano e didxido de carbono aodorgiclo na Etapa
| e Fase Il no Ensaisl80/V20
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Fonte: Autora (2017).

A evolucdo das concentracdes de metano e didéxido de carbono presente no biogas e a
vazao molar de metano ao longo do ciclo podem ser analisadf@guna5.15. Em 1 hora de
ciclo o biogas gerado apresentava pouca diferenca nas concentracdes de metano e didéxido de
carbono, sendo que o metano foi predominante por todo o aiglgando a 66 % no final do

ciclo.
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Figura5.15 - Perfis das concentracdes de metano e didxido de carbono e vazdo molar de metano ao
longo do ciclo na Etapa | e Fase Il no Endd&0/vV20
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Fonte: Autora (2017

5.1.2.3 EnsaioM60/V40- Agua residuaria: 60%nelacoe 40% vinhaca

O reator foi operado com a agua residuéaria a base de 60 % melaco e 40 % de vinhaca
suplementada com ureia e bicarbonato, a concentracdo de matéria organica afluente foi de
5345 + 321 mgDQO.t, a COVAwo na forma de DQO d&,2 gDQO.L1.d* e COVAc da
matéria organica na forma de carboidrd¢a2,7 gCarboidrato-t.d™.

5.1.2.3.1 Monitoramento

O resumo dos valores médios monitorados e os resultados calculados estdo apresentados
naTabela5.4. A eficiéncia de remoc¢édo da matéria organica na forma de Carboidrato foi de 98
+ 5 % e de DQO permaneceu na faixa de 85 + 5 %. O pH efluente foi mantido e&s 7,9.
médias da alcalinidade a bicarbonato (AB) afluente e efluente foram de 416 mgiCa€O
1350 mgCaCe@L?, respectivamente. A quantidade de AVT no efluente foi menor do que a
afluente, o que indica que houve o consumo concomitantemente a producéao de AB.

O rendimento de metano gerado por matéria orgaericevida(RMCRvo) foi de 13
mmolCH,.gDQO?. A producéo de biogas foi @69mL-CNTP.ciclo!, sendo a fragdo molar

de metano equivalente a 68 % e a produtividade molar de metano/@BaeolCH,.m3.d™.
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Tabela5.4 - Resumo dos valores médios obtidos no monitoramento do reator tratando agua residuaria
a base de 60 % melaco e 40 % vinhaca na Etapa | e Fase || noNM68AId0

Paranetro Afluente Efluente
Cwvor (MgDQO.L?) 5345 + 321 (5) 813 + 260 (5)
Cwvor (MgDQO.LY) bb bb 661 + 217 (5)
Zmot (%) bb bb 85 + 5 (5)
Zmor (%) bb bb 88 + 4 (5)
Cct (mgCarboidrato.t?) 1990 = 306 (5) 45 + 4 (5)
Ccr (mgCarboidrato.t) bb bb 39 + 4 (5)
2cr (%) bb bb 98 + 0 (5)
2ce (%) bb bb 98 + 0 (5)
pH (u) 76 + 01 (5) 7.9 + 0 (5)
AVT (mgHAc.L?) 745 + 61 (5) 106 + 25 (5)
AT (mgCaCQ.L?) 945 + 35 (5) 1425 + 39 (5)
AB (mgCaCQ.L?) 416 + 72 (5) 1350 + 52 (5)
ST (mg.LY) 5848 + 17 (2) 2595 + 98 (2)
SVT (mg.LY) 4297 + 117 (2) 1146 = 82 (2)
SST (mg.L) 148 + 31 (2) 130 + 33 (2)
SSV (mg.LY) 125 + 24 (2) 104 + 34 (2)
Msvt (9) 64,3 bb bb bb
Cx (g.LY) 27,2 bb bb bb
Cx (g.suporté) 1,0 bb bb bb
COVAwo (gDQO.L.dY) 7,2 bb bb bb
COVRwo (gDQO. L .dY) bb bb 6,12 bb
COEAwo (gDQO.gSVTLd?) 0,27 bb bb bb
COERyo (gDQO.gSVTLdY) bb bb 0,22 bb
COVAc (gCarboidrato.t*.d?) 2,7 bb bb bb
COVRc (gCarboidrato.t*.d?) bb bb 2,63 bb
COEAc (gCarboidrato.gSVt.d?) 0,10 bb bb bb
COER: (gCarboidrato.gSVF.d*) bb bb 0,10 bb
Vg (ML-CNTP.ciclo') bb bb 2069 + 12 (3)
Vcha (ML-CNTP-CHa.ciclo?) bb bb 1409 + 6,2 (3)
NcH4 (moICH4.d1) bb bb 0,19 bb
Xcha (%) bb bb 68 bb
PrM (molCH.m?3.d?) bb bb 79,8 bb
PrME (molCH.kgSVT.d?) bb bb 2,9 bb
Prv. (mL-CNTP CH.L™.d?) bb bb 1783 bb
PrvVE (mL-CNTP CH.gSVT.d?) bb bb 65,7 bb
RMCAwmo (mmolCH;,.gDQOY) bb bb 11 bb
RMCRuvo (mmolCH,.gDQO?Y) bb bb 13 bb
RMCAc (mmolCH;.gCarboidratd) bb bb 29,7 bb
RMCRc: (mmolCH;.gCarboidratd) bb bb 30,4 bb
Va (mL.ciclo?) 1064 + 32 (5) bb bb
Vges (ML) 1300 bb bb bb

*O nUmero de amostras consideradas para o célculo da média esta entre parénteses.
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5.1.2.3.2 Perfis aolongodo ciclo

A concentragcdo de matéria organica afluente na forma de DQO e de Carboidrato foi de
5694 mgDQO.[* e de 1577 mgCarboidratol|respectivamente. O volume afluente é diluido
no volume residual que permanece no reator apds a descarga, por isso no inicio do ciclo essas
concentragdes foram de 1537 mgDQ®g 376 mgCarboidratol. Observase pelaFigura
5.16 que o pH sofre uma pequena queda em 3 horas, permanecendo acima de 7,8 até o final

do ciclo.
Figura5.16 - Perfil de pH ao longo do ciclo na Etapa | e Fase Il no Eng&@\V40
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Fonte: Autora (2017).

E possivel acompanhar a variacdo da alcalinidade a bicarbonato e acidos volateis totais
durante o ciclo pel&igura5.17. Os acidos volateis totais tem o pico de producéo a 1,5 h de
ciclo apresentando valor de 626 mgHAE.le sdo consumidos ao longo do ciclo

concomitantemente a producédo dexlriddade a bicarbonato e geracao de biogas.

Figura5.17 - Perfis da alcalinidade a bicarbonatadidos volateis totaigo longo do ciclo na Etapa | e
Fase Il no Ensai160/vV40
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O consumo da matéria organica nas formas de DQO e Carboidrato ao longo do ciclo
pode ser verificado através Beyura5.18. Observase que 90% da matéria organica na forma
de Carboidrato foi consumida em 1,5 hora de ciclo, enquanto que na forma de DQO teve um
aumento atribuido a producédo deidos volateis totaisconforme o consumo dos acidos,

consequentemente houve reducao no valor da DQO, atingindo 83 % de remocé&o.

Figura5.18 - Perfis das concentracdes da matéria organica na forma de DQO e Carboidrato ao longo
do ciclo na Etapa | e Fase Il no Ensi60/V40
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Fonte: Autora (2017).

A variacao da producéo e consumo dos compostos metabdlicos intermediarios ao longo
do ciclo pode ser observada pElgura5.19, verificase que se detecta a presenca do etanol
no afluente, sendo preferencialmente consumido em 3 horas de ciclo. Em 2 horas houve
producdo dos acidos acético, propidnico, butirico e valérico. Devidodacde da
concentracdo do etanol, os demais acidos foram consumidos, principalmente o acético.
Depois de 4 horas de ciclo s6 foram detectados os acidos acético e propibnico. Os demais

intermediarios apresentaram valores abaixo do minimo detectavel pelat@goafo.

Figura5.19 - Perfis das concentra¢cdes dos compostos intermediarios ao longo do ciclo na Etapa | e
Fase Il no Ensai160/V40
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Fonte: Autora (2017).
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A producédo volumétrica de metano (§H didxico de carbono (C€ ao longo do
ciclo pode ser observada atravesHigura5.20. A evolugdo das concentracdes de metano e
dioxido de carbono presente no biogas e a vazdo molar de metano ao longo do ciclo podem
ser analisadas nigura5.21. Em 1 hora de ciclo o biogas gerado apresentava as mesmas
concentracbes de metano e didxido de carbono, depois desse periodo o metano foi
predominante até o final do ciclo, chegamrdivacdo de 68 %.

Figura5.20 - Perfis dos volumes na CNTP de metano e diéxido de carbono ao longo do ciclo na Etapa
| e Fase Il no Ensaigl60/V40
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Fonte: Autora (2017).

Figura5.21 - Perfis das concentracdes de metano e dioxido de carbono e vazdo molar de metano ao
longo do ciclo na Etapa | e Fase Il no Endd&n/V40
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Fonte: Autora (2017).

5.1.2.4 EnsaioM40/V60- Agua residuéria: 40% melag@60% vinhaca

O reator foi operado coragua residuariaomposta dd0 % melaco e 60 % de vinhaca
suplementada com ureia e bicarbonato, a concentracdo de matéria organica afluente foi de

5410 + 282 mgDQO.t, COVAwo de 7,4 gDQO.E.d* e COVAc de 2,1 gCarboidratot.d
1



51

5.1.2.4.1 Monitoramento

O resumo dos valores médios monitorados e os resultados calculados estdo apresentados
naTabelab.5. A eficiéncia de remocdo da maténigganica na forma de Carboidrato foi de 97
+ 1 % e de DQO permaneceu na faixa de 90 + 1 %. O pH afluente foi de 7,5 + 0,2 e o efluente
mantevese na faixa de 8,0 + 0,1. As médias da alcalinidade a bicarbonato afluente e efluente
foram de 435 + 270 mgCaGQ™ e 1603 + 152 mgCaCGQ ?, respectivamente. A quantidade
de acidos volateis totaiso efluente foi menor do que a afluente, o que indica que houve o
consumo cocomitantemente a producédo de alcalinidade

O rendimento de metano gerado por matéria orgaamovida (RMCRio) foi de 12,9
mmolCH..gDQO?. A producédo de biogas foi @41 mL-CNTP.ciclo®, sendo a fracdo molar
de metano equivalente a 71 % e a produtividade molar de metand8tcoeolCH,. m3.d ™.
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Tabela5.5 - Resumo dos valores médios obtidos no monitoramento do reator tratando agua residuaria
a base de 40 % melaco e 60 % vinhaca na Etapa | e Fase llaioM48/V60

Parametro Afluente Efluente
Cwvor (MgDQO.L?) 5410 + 282 (4) 539 + b1 (5)
Cuior (MgDQO.LY) bb bb 456 + 60 (5)
Zmot (%) bb bb 90 + 1 (5)
Zmor (%) bb bb 92 + 1 (5)
Cct (mgCarboidrato.t?) 1544 + 507 (5) 49 + 8 (5)
Ccr (mgCarboidrato.t) bb bb 44 + 8 (5)
2cr (%) bb bb 97 + 1 (5)
2ce (%) bb bb 97 + 1 (5)
pH (u) 75 + 02 (5) 8,0 + 01 (5)
AVT (mgHAc.L?) 852 + 212 (5) 59 + 7 (5)
AT (mgCaCQ.L?) 1040 = 132 (5) 1645 + 149 (5)
AB (mgCaCQ.L?) 435 + 270 (5) 1603 + 152 (5)
ST (mg.L?) 6138 + 20 (2) 2761 + 233 (2)
SVT (mg.LY) 4078 + 3 (2) 1015 + 134 (2)
SST (mg.LY) 211 £ 129 (2) 83 + 33 (2)
SSV (mg.LY) 163 + 112 (2) 63 + 27 (2)
Msvt (9) 64,3 bb bb bb
Cx (g.LY) 27,1 bb bb bb
Cx (g.suporté) 1,0 bb bb bb
COVAwo (gDQO.L.dY) 7,4 bb bb bb
COVRwo (gDQO. L .dY) bb bb 6,6 bb
COEAw0 (gDQO.gSVT.d™) 0,3 bb bb bb
COERyo (gDQO.gSVTLdY) bb bb 0,2 bb
COVAc (gCarboidrato.t*.d?) 2,1 bb bb bb
COVRc (gCarboidrato.t*.d?) bb bb 2,0 bb
COEAc (gCarboidrato.gSVt.d?) 0,1 bb bb bb
COER: (gCarboidrato.gSVF.d*) bb bb 0,1 bb
Vg (ML-CNTP.ciclo!) bb bb 2141 + 64 (4)
Vcha (ML-CNTP-CHa.ciclo?) bb bb 1519 + 52 (4)
Ncra (MOICH,.dY) bb bb 0,2 bb
Xcha (%) bb bb 71 bb
PrM (molCH.m?3.d?) bb bb 86 bb
PrME (molCH.kgSVT.d?) bb bb 3,2 bb
Prv (mL-CNTP CH.L™.d?) bb bb 1918 bb
PrVE (mL-CNTP CH.gSVTd?) bb bb 71 bb
RMCAwmo (mmolCH;,.gDQOY) bb bb 11,6 bb
RMCRuvo (mmolCH,.gDQO?Y) bb bb 12,9 bb
RMCAc (mmolCH;.gCarboidratd) bb bb 40,8 bb
RMCRc: (mmolCH;.gCarboidratd) bb bb 42,1 bb
Va (mL.ciclo?) 1076 = 15 (5) bb bb
Vrges (ML.ciclo?) 1300 bb bb bb

*O nUmero de amostras consideradas para o célculo da média esta entre parénteses.
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5.1.2.4.2 Perfis dociclo

O volume afluente fodiluido no volume residual que permanece no reator apds a
descarga, por isso no inicio do ciclo essas concentraces foram de 2442 mgyRQO.L
mgCarboidrato.l!. Observase naFigura5.22 que o pH sofre uma pequena variagdo ao longo
do ciclo (minimo de 7,7 e maximo de 8), apresentando valor de 7,8 no efluente.

Figura5.22 - Perfil de pH ao longo do dixna Etapa | e Fase Il no Ensaid0/V60
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Fonte: Autora (2017).

E possivel acompanhar a variacdo da alcalinidade a bicarbonato e acidos volateis
totais durante o ciclo pela

Figura5.23. Os acidos volateis totais tem o pico de producdo em 1 hora de ciclo
apresentando valor maximo de 541 mgHAL.D pico deicidos volateis totaiso reator ndo
comprometeu a capacidade tampate do reator, de forma que foram consumidos ao longo

do ciclo concomitantemente a producéo de alcalinidade a bicarbonato e geracao de biogas.

Figura5.23 - Perfis da alcalinidade a bicarbonatadidos vadteis totaisao longo do ciclo na Etapa | e
Fase Il ndEnsaioM40/V60
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O consumo da matéria organica nas formas de DQO e Carboidrato ao longo do ciclo
pode ser verificado através Begura5.24. Observase que 96 % da matéria organica na forma
de Carboidrato foi consumida em 1,5 hora de ciclo. A eficiéncia de remocao da DQO foi de
90 % no final do ciclo. A diferen¢a na velocidadecdasumo entre as formas de Carboidrato
e DQO se deve a maior proporcdo de vinhaga na composicdo da agua residuaria e, assim, o
aumento da matéria organica pouco biodegradavel.

Figura5.24 - Perfis das conegracfes da matéria organica na forma de DQO e Carboidrato ao longo
do ciclo na Etapa | e Fase Il no Ensisié0/V60
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Fonte: Autora (2017).

A variacao da producéo e consumo dos compostos metabdlicos intermediarios ao longo
do ciclo pode ser observada pé&lgura5.25, verificase que nos primeiros 30min de ciclo
houve o predominio do etanol em relacdo ao acido acético. A partir de 7 horas de ciclo

somante o acido acético foi detectado, apresentando concentracédo de 512 mg.L

Figura5.25 - Perfis das concentra¢cdes dos compostos intermediarios ao longo do ciclo na Etapa | e
Fase Il no Ensai40/vV60
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A producéo volumétrica de metano (gt didxido de carbono (Cpao longo do ciclo
pode ser observada atravéskigura5.26. Notase que a producdo volumétrica de metano
supera a de diéxido de carbono a partir de 30min de ciclo.

Figura5.26 - Perfis dos volumes na CNTP de metano e diéxido de carbono ao longo do na Etapa | e
Fase Il no Ensai40/V60
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Fonte: Autora (2017).

A evolucado das concentracdes de metano e didéxido de carbono presente no biogas e a
vazao molar de metano ao longo dolaipodem ser analisadas Rayura5.27. Durante o0s
primeiros 30min de ciclo o biogas gerado apresentava pouca diferenca nas concentracoes de
metano (El4) e dioxido de carbono (G Depois de 1,5h de ciclo a concentracédo de $eO
manteve na faixa de 7,7 mmot.Latingindo 8,1 mmol.tt, enquanto a concentracdo desCH
foi de 19,6 mmol.t* no final do ciclo.

Figura5.27 - Perfis das concentracdes de metano e dioxido de carbono e vazdo molar de metano ao
longo do ciclo na Etapa | e Fase Il no Endd#d/V60
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Fonte: Autora (2017).

5.1.2.5 EnsaioM20/V80- Agua residuéria: 20% melaga80% vinhaca
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O reator foioperado com a agua residuaria a base de 20% melaco e 80% de vinhaca
suplementada com ureia e bicarbonato, a concentracdo de matéria organica afluente foi de
5060 + 55 mgDQO.E, COVAwo de 6,9 gDQO.I2.d! e COVAc de 2,3 gCarboidratot.d™.

5.1.2.5.1 Monitoramento

O resumo dos valores médios monitorados e o0s resultados calculados estdo apresentados
naTabelab.6. A eficiéncia de remoc¢do da matéoianica na forma de Carboidrato foi de 96
+ 0,4 % e de DQO permaneceu na faixa de 87 + 0,4 %. O pH afluente foide 7 £ 0,2 e 0
efluente mantevse na faixa de 8. As médias da alcalinidade a bicarbonato afluente e efluente
foram de 199 + 174 mgCaGD™ e 1617 + 122 mgCaC£1L?, respectivamente. A quantidade
de 4cidos volateis totairo efluente foi menor do que a afluente, o que indica que houve o
consumo concomitantemente a producao de alcalinidade a bicarbonato.

O rendimento de metano gerado por matérgénicaremovida (RMCRio) foi de 14,4
mmolCH:.gDQO?. A producéo de biogas foi @119mL-CNTP.ciclo!, sendo a fragdo molar

de metano equivalente a 72 % e a produtividade molar de metandS®iadCH,. m3.d™.
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Tabela5.6 - Resumo dos valores médios obtidos no monitoramento do reator tratando agua residuaria
a base de 20 % melaco e 80 % vinhaca na Etapa | e Fase || noMRBAIB0

Parametro Afluente Efluente
Cwvor (MgDQO.L?) 5060 + 55 (5) 649 + 20 (5)
Cwvor (MgDQO.LY) bb bb 630 + 124 (5)
Zmot (%) bb bb 87 + 04 (5)
zpor (%) bb bb 88 + 24 (5)
Ccr (mgCarboidrato.1?) 1669 = 224 (5) 62 + 4 (5)
Ccr (mgCarboidrato.t) bb bb 54 + 4 (5)
zct (%) bb bb 96 + 0,2 (5)
2ce (%) bb bb 97 + 02 (5)
pH (u) 70 + 02 (5) 8,0 + 0,05 (5)
AVT (mgHAc.L?) 815 + 86 (5) 62 + 26 (5)
AT (mgCaCQ.LY) 778 + 220 (5) 1661 + 140 (5)
AB (mgCaCQ.L%) 199 + 174 (5) 1617 + 122 (5)
ST (mg.LY) 5773 1 (2) 3128 + 105 (2)
SVT (mg.LY) 3509 + 287 (2) 994 + 215 (2)
SST (mg.L) 169 + 4 (2) 123 + 33 (2)
SSV (mg.LY) 107 = 7 (2) 74 + 17 (2)
Msvt (9) 64,3 bb bb bb
Cx (g.LY) 27,1 bb bb bb
Cx (g.suporté) 1,0 bb bb bb
COVAwo (gDQO.L.dY) 6,9 bb bb bb
COVRwo (gDQO. L .dY) bb bb 5,99 bb
COEAwo (gDQO.gSVT.d?) 0,3 bb bb bb
COERuo (gDQO.gSVT.d?) bb bb 0,22 bb
COVAc (gCarboidrato.t*.d?) 2,3 bb bb bb
COVRc (gCarboidrato.t*.d?) bb bb 2,18 bb
COEAc (gCarboidrato.gSVt.d?) 0,1 bb bb bb
COER: (gCarboidrato.gSVF.d*) bb bb 0,1 bb
Vg (ML-CNTP.ciclo') bb bb 2119 x 22 (4)
Vcha (ML-CNTP-CHa.ciclo?) bb bb 1534 + 20 (4)
Ncra (MOICH,.dY) bb bb 0,2 bb
Xcha (%) bb bb 72 bb
PrM (molCH.m?3.d?) bb bb 86 bb
PrME (molCH.kgSVT.d?) bb bb 3,2 bb
Prv. (mL-CNTP CH.L™.d?) bb bb 1938 bb
PrVE (ML-CNTP CH.gSVTLd?) bb bb 72 bb
RMCAwmo (mmolCH;,.gDQOY) bb bb 12,6 bb
RMCRuvo (mmolCH,.gDQO?Y) bb bb 14,4 bb
RMCAc (mmolCH;.gCarboidratd) bb bb 38,2 bb
RMCRc: (mmolCH;.gCarboidratd) bb bb 39,7 bb
Va (mL.ciclo?) 1074 = 13 (5) bb bb
Vges (ML) 1300 bb bb bb

*O nUmero de amostras consideradas para o célculo da média esta entre parénteses.
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5.1.2.5.2 Perfis ao longo daiclo

A concentragcdo de matéria organica afluente na forma de DQO e de Carboidrato foi de
5024 mgDQO.! e de 1605 mgCarboidratoll respectivamente. O volume afluente foi
diluido no volume residual que permanece no reator apds a descarga, por isso no inicio do
ciclo essas concentracgdes foram de 1996 mgD®® 417 mgCarboidratol. Observase na
Figura5.28 que o pH sofre uma pequena variagdo ao longo do ciclo (minimo de 7,5 e maximo

de 7,9), apresentando valor de 7,8 no efluente.

Figura5.28 - Perfil de pH ao longo do ciclo na Etapa | e Fase Il no Enga@V80
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Fonte: Autora (2017).

A variacdo da alcalinidade a bicarbonato e acidos volateis totais durante esticlo
apresentada nigura5.29. Os acidos volateis totais tem o pico de producdo em 1 hora de
ciclo apresentando valor maximo de 590 mgHAC.IO pico deéacidos no reatorndo
compometeu a capacidade tamponauke forma que os acidos foram consumidos ao longo

do ciclo concomitantemente a producéo de alcalinidade e geracao de biogas.

Figura5.29 - Perfis da alcalinidade adairbonato écidos volateis totaigo longo do ciclo na Etapa | e
Fase Il no Ensai20/v80
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O consumo da matéria organica nas formas de DQO e Carboidrato ao longo do ciclo
pode ser verificado através Hegura5.30. Observase que 82 % da matéria organica na forma
de Carboidrato foi consumida em até 2 horas de ciclo. A eficiéncia de remoc¢éo da DQO foi de
88 % no final do ciclo. Aliferenca na velocidade de consumo entre as formas de Carboidrato
e DQO se deve a maior proporcdo de vinhaga na composicdo da agua residuéria e, assim, o

aumento da matéria organica pouco biodegradavel.

Figura5.30 - Perfis das concentracdes da matéria organica na forma de DQO e Carboidrato ao longo
do ciclo na Etapa | e Fase Il no Ensisi0/vV80
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Fonte: Autora (2017).

A variacao da producéo e consumo dos compostos metabdlicos ohtaiazeao longo
do ciclo pode ser observada pElgura5.31, verificase em até 3 horas de ciclo praticamente
todo o etanol presente no meio havidostonsumido. A partir de 7 horas de ciclo somente o

4cido acético foi detectado, apresentando concentracéo de 8;8 mg.L

Figura5.31 - Perfis das concentra¢des dos compostos intermediarios ao longtodwdiiapa | e
Fase Il no Ensait20/vV80
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Fonte: Autora (2017).
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A producéo volumétrica de metano (§t¢ didxido de carbono (Gao longo do ciclo
pode ser observada atravéskigura5.32. Notase que a producdo volumétrica de metano
supera a de diéxido de carbono a partir de 30 minutos de ciclo.

Figura5.32 - Perfis dos volumes na CNTP de metano e diéxido de carbono ao longo do ciclo na Etapa
| e Fase Il no Ensaigl20/vV80
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Fonte: Autora (2017).

A evolucdo das concentracdes de metano e didoxido de carbono presente no biogas e a
vazado molar de metano ao londo ciclo podem ser analisadas Figura5.33. Durante o0s
primeiros 30min de ciclo o biogas gerado apresentava pouca diferenca nas concentracoes de
metano (CH) e dioxido de carbono (G Depois de 1,5 horas de ciclo a concentragdo de
CO; se manteve na faixa de 7,3 mmal, latingindo 7,9 mmol.E, enquanto a concentragéo
de CH; foi de 20,65 mmol.t no final do ciclo, correspondendo a 72 % da fracabiaigas.

Figura5.33 - Perfis das concentracdes de metano e diéxido de carbono e vazao molar diaria de metano
ao longo do ciclo na Etapa | e Fase |l no Enb&20/V80
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5.1.2.6 EnsaioM0/V100- Agua residuaria0% melaco €00% vinhaga

O reator foi operado com a agua residuaria a base de vinhaca e suplementada com ureia
e bicarbonato, a concentracdo de matéria organica afluente foi de 4810 + 245 mgDQO.L
COVAwo de 6,5 gDQO.L.d! e COVAc de 1,3 gCarboidratotd™.

5.1.2.6.1 Monitoramento

O resumo dos valores médios monitorados e os resultados calculados estdo apresentados
naTabelab.7. A eficiéncia de remocao da matéria organica na forma de Carboidrato foi de 93
+ 1 %e de DQO permaneceu na faixa de 87 + 1 %. O pH afluente foi de 6,9 £ 0,2 e o efluente
mantevese na faixa de 8,0 + 0,1. As médias da alcalinidade a bicarbonato no afluente e
efluente foram de 201 + 107 mgCa€D?! e 1605 + 232 mgCaCGQ.*?, respectivamente. A
quantidade décidos volateis totaiafluente e efluente foi de 800 + 59 mgHAZ.& 76 + 25
mgHAc.L?, respectivamente, o que indica que houve o consumo concomitantemente
producédo de alcalinidade a bicarbonato.

O rendimento de metano gerado por matéria orgaaimavida (RMCRio) foi de 11,7
mmolCH:,.gDQO?. A producédo de biogas foi d&701 mL-CNTP.Ciclo!, sendo a fracdo
molar de metano equivalente a 73% e a produtivideddéar de metano foi deé5,1
molCH,.m3.d™.
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Tabela5.7 - Resumo dos valores médios obtidos no monitoramento do reator tratando agua residuaria
a base de 100 % vinhaca na Etapa | e Fase Il no Bvi€4i1.00

Parametro Afluente Efluente
Cwor (MgDQO.LY) 4810 + 245 (5) 718 = 21 (5)
Cwor (MgDQO.LY bb bb 632 + 19 (5)
Zyvor (%) bb bb 85,1 + 04 (5)
Zyvor (%) bb bb 86,9 + 04 (5)
Ccr (mgCarboidrato.L) 976 + 133 (5) 67 + 5 (5)
Ccr (mgCarboidrato.L) bb bb 62 + 6 (5)
zcr (%) bb bb 93,1 + 05 (5)
z2cr (%) bb bb 93,6 + 0,7 (5)
pH (u) 69 + 02 (5) 80 + 01 (5)
AVT (mgHAc.LY) 800 + 59 (5) 76 £ 25 (5)
AT (mgCaCQ.L? 768 + 94 (5) 1658 + 244 (5)
AB (mgCaCQ.L?) 201 + 107 (5) 1605 + 232 (5)
ST (mg.LY 5738 + 25 (2) 3240 + 34 (2)
SVT (mg.L?h 3440 + 99 (2) 1165 + 13 (2)
SST (mg.L) 171 = 35 (2) 89 + 16 (2)
SSV (mg.LY 121 + 38 (2) 62 + 25 (2)
Msvt (9) 64,3 bb bb bb
Cx (g.Lh 27,1 bb bb bb
Cx (g.suportd) 1,0 bb bb bb
COVAwo (gDQO.L™d™h 6,5 bb bb bb
COVRvo (gDQO.LLdY bb bb 5,5 bb
COEAwo (gDQO.gSVTLdY) 0,2 bb bb bb
COERvo (gDQO.gSVTLdY) bb bb 0,2 bb
COVAc (gCarboidrato.t*.a?) 1,3 bb bb bb
COVRc (gCarboidrato.t*.d™) bb bb 1,2 bb
COEAc (gCarboidrato.gSVT.d™) 0,05 bb bb bb
COER: (gCarboidrato.gSVT.d%) bb bb 0,05 bb
Ve (ML-CNTP.ciclo?) bb bb 1701 £ 20 (4)
Vs (ML-CNTP-CHa.ciclo™) bb bb 1152 bb
Ncha (MOICH.. o) bb bb 0,15 bb
Xcra (%) bb bb 73 bb
PrM (molCH.,.m3.d%) bb bb 65,1 bb
PrME (molCH.kgSVTd?) bb bb 2,4 bb
PrV (mL-CNTP CH.L™.d% bb bb 1458 bb
PrVE (ML-CNTP CH.gSVT.d?) bb bb 53,7 bb
RMCAwo (mmolCH,.gDQOY) bb bb 10 bb
RMCRuo (MmolCH:.gDQO?Y) bb bb 11,7 bb
RMCAc (mmolCH,.gCarboidratd) bb bb 49 bb
RMCRc (mmoICH..gCarboidratd) b b bb 52,9 bb
Va (mL.ciclo?) 1070 = 12 (5) bb bb
Vres (ML) 1300 bb bb bb

*O numero de amostras consideradas para o célculo da média esté entre parénteses
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5.1.2.6.2 Perfis ao longo daiclo

A concentragcdo de matéria organica afluente na forma de DQO e de Carboidrato foi de
4542 mgDQO.* e de 942 mgCarboidratoll respectivamente. O volume afluente foi
diluido no volume residual que permanece no reator apds a descarga, por isso no inicio do
ciclo essas concentracdes foram de 1893 mgD®©.311 mgCarboidratol. Observase na
Figura5.34 que o pH sofre uma pequena varia¢do ao longo do ciclo (minimo de 7,7 e maximo

de 8), apresentando valor de 7,9 no efluente.

Figura5.34 - Perfil de pH ao longo do ciclo na Etapa | e Fase Il no EfNgaivy100
14 A
12
10 A

+

pH (u)
o
+

+

+

+

4

+

Tempo (hora)
Fonte: Autora (2017).

E possivel acompanhar a variacdo da alcalinidade a bicarbonato e acidos volateis totais
durante o ciclo peldigura 5.35. Os acidos volateis totais se mantem na faixa de 490
mgHAc.L'? em 2 duas horas e logo comegam a ser consumidos. O reator apresentou uma
otima capacidagl tamponante, uma vez que o acumulo de acidos ndo impede a producao de

alcalinidade a bicarbonato.

Figura5.35 - Perfis da alcalinidade a bicarbonatadidos volateis totaigo longo do ciclo na Etapa | e
Fase Il no Ensait0/vV100
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Tempo (hora)
Fonte: Autora (2017).
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O consumo da matéria organica nas formas de DQO e Carboidrato ao longo do ciclo
pode ser verificado atraves &&gura5.36. A eficiéncia de remogédo da matéria organica nas
formas de Carboidrato e DQO foi de 93 % e 86 %, respectivamente.

Figura5.36 - Perfis das catentrac6es da matéria organica na forma de DQO e Carboidrato ao longo
do ciclo na Etapa | e Fase Il no Ensisio/V100
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Fonte: Autora (2017).

A variacao da producéo e consumo dos compostos metabdlicos intermediarios ao longo
do ciclo pode ser observadalgp€igura5.37, verificase que nos primeiros até 2 h de ciclo
houve consumo intenso do etanol e maior producéo de acido acético, atingindo vaios maxi
de 305 mgHAc.I2, sendo o Unico detectado no final do ciclo, atingindo concentracéo de 10,2

mg.L ™.

Figura5.37 - Perfil das concentracdes dos compostos intermediarios ao longo do ciclo na Etapa | e
Fase Il no Ensait10/vV100
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Fonte: Autora (2017).

A producéo volumétrica de metano (gt didxido de carbono (CGpao longo do ciclo
pode ser observada atravéskigura5.38. Notase que a producdo volumétrica de metano

supera a de didxido em todo o ciclo.
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Figura5.38 - Perfis dos volume na CNTP de metano e diéxido de carbono ao longo do ciclo na Etapa |

V¢ (mL.ciclo?)

e Fase Il néd EnsaioM0/V100
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Fonte: Autora (2017).

A evolucdo das concentracdes de metano e dioxido de carbono presente no biogas e a

vazao molar de metano anim do ciclo podem ser analisadaskigura5.39. Durante o0s

primeiros 30min de ciclo o biogas gerado apresentava pouca diferenca nas concentracoes de

metano (CH) e didxido de carbono (G Depois de 1,5 hora de ciclo a concentracédo de CO

aumentou de 5,9 mmof}, atingindo 7,3 mmol.t, enquanto a concentracdo de.dbi de

11,5 mmol.L* para 20,2 mmol.£ no final do ciclo.

Figura5.39 - Perfis das concentracdes de metano e dioxido de carbono e vazdo molar de metano ao

Cg (mmol.L1)

longo do ciclo na Etapa | e Fase Il no Engd@Vv100
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Fonte: Autora (2017).

5.1.3 Consideracdo gerdbEtapa | e Fase Il (adaptacdo do lodo)

Essa fase foi necessaria para adaptar a bioraagishacaatravés da troca gradual de

substrato Os dados foram apresentadtesforma a compreender a influéncia da vinhaca no
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desempenho do reator. Os valores médieterente as condicbes de adaptacdo estdo
apresentados neabela5.8.

Os resultados de sdlidos totais e volateis totais presente no afluente e givdarh ser
observados n&igura5.40. A quantidade de sdlidos presente no reator variou somente nas
condic6esM100-VO (100% melago) evi80-V20 (80% melago + 20% vinhaca), logo nao
houve variacdo, indicando que a biomassa estava bem aderida ao suporte inerte.

Figura540-S- 1 i dos totais pr esentze)durante afask deaptacdm dd 3) e no
lodo
7000 ~ .
& 4 ‘\«,‘ o O——
5 6000 ) \‘\’ s o000
£ 50001 o
)
S 4000 A
o
= 3000 O i S B
2 PO S W S S
S 2000
g 1000 A
M100-VO = M80-V20 M60-V40 M40-V60  M20-V80 = MO0-V100
O T T 1

30 35 40 45 50 55 60 65 70 75
Tempo (dia)
Fonte: Autora (2017).

Apode ser melhor visualizada pét@ura5.41. O aumento da porcentagem de vinhaca
na agua residuaria afloee acarretou em uma ligeira queda no pH afluente e melhorou a
capacidade tamp&o do meio, através da maior producéo da alcalinidade a bicaRiguao (

5.42) e um maior consumo nos acidos volatéigyra 5.43), consequentemente houve o
aumento do pH efluente, variou de 7,7 a 8.

Podese observar guconforme acrescentada a vinhaca no meio, houve um aumento na
concentracdo dos acidos volateis totais no afluente, sendo quase totalmente consumidos ao
longo do ciclo. A oscilacdo nos valores de AVT do efluente durante os dois primeiros ensaios
pode ser dvido a um desequilibrio da comunidade microbiana presente no meio, sendo
reestabelecido nos ensaios seguintes. Esses resultados indicam que o reator apresentou uma
estabilidade quanto a composicdo do substrato, apresentando capacidade tamponante para

evitar o acumulo de &cidos.
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Tabelab.8 - Valores médios dos parametros monitorados nas condi¢des da Etapa | e Fase Il
(adaptacéo do lodo)
M100 M80 M60 M40 M20 MO

Parametro VO V20 V40 V60 V8O V100
Cwor (MgDQO.LY) 1205 1056 813 539 649 718
Cwvor (MgDQO.LY) 1093 943 661 456 630 632
Zyor (%) 77 79 85 90 87,2 85,1
Zyor (%) 79 81 88 92 87,6 86,8
Ccr (mgCarboidrato. 1) 43 65 45 49 62 67
Ccr (mgCarboidrato. L) 33 48 39 44 54 62
2cr (%) 99 98 98 97 96 93
2cr (%) 99 98 98 97 97 94
pH (u) 7.7 7.8 7.9 8,0 8,0 8,0
AVT (mgHAc.L™) 504 421 106 59 62 76
AT (mgCaCQ.L?) 1004 1157 1425 1645 1661 1658
AB (mgCaCQ.L™) 647 858 1350 1603 1617 1605
ST (mg.h 3178 2485 2595 2761 3128 3240
SVT (mg.LY 1477 1134 1146 1015 994 1165
SST (mg.LY) 113 106 130 83 123 89
SSV (mg.L?) 87 89 104 63 74 62
Msvr (Q) 51,1 64,3 64,3 64,3 64,3 64,3
Cx (g.L 9 21,3 26,6 27,2 27,1 27,1 27,1
Cx (g.suporté) 1,0 1,0 1,0 1,0 1,0 1,0
COVAwo (gDQO.LdY) 7,05 7,04 7,22 7,35 6,90 6,52
COVRuwo (gDQO.L%dY) 5,60 5,60 6,12 6,60 6,00 5,54
COEAvo (gDQO.gSVT-dY) 0,33 0,33 0,27 0,30 0,30 0,24
COERuo (gDQO.gSVT.d?) 0,30 0,21 0,22 0,20 0,20 0,20
COVAc (gCarboidrato.t*.d?) 4,10 3,65 2,69 2,10 2,30 1,32
COVR: (gCarboidrato.L.d*?) 4,00 3,60 2,63 2,00 2,20 1,20

COEAc (gCarboidrato.gSVT.d™) 0,19 0,14 0,10 0,08 0,10 0,05
COER: (gCarboidrato.gSVT.d%) 0,19 0,10 0,10 0,10 0,10 0,05

Vs (ML-CNTP.cicloY) 2278 2142 2069 2141 2119 1701
Vcha (ML-CNTP-CHa.ciclo™) 1424 1406 1409 1519 1534 1152
Ncha (MOICH.. oY) 0,19 0,19 0,19 0,20 0,21 0,15
Xcra (%) 63 66 68 71 72 73

PrM (molCH.m.d?) 794 77,7 798 86 86,5 65

PrME (molCH.kgSVT™d?) 3,7 2,9 2,9 3,2 3,2 2.4

PrV (mL-CNTP CH.L™.d% 1779 1743 1787,6 1918 1938 1458
PrVE (mL-CNTP CH.gSVT.d?) 84 66 65,7 71 71,5 53,7
RMCAwo (mmolCH.gDQGO?) 11,1 11,05 11,0 11,6 12,6 10,0
RMCRwvo (mmolCH,.gDQO") 14,1 13,96 13,0 12,9 14,4 11,7
RMCAc (mmolCH,.gCarboidratd) 19,5 21,31 29,7 40,8 38,2 49

RMCRc (mmolCH,.gCarboidratd) 19,8 21,8 30,4 42,1 39,7 52,9
Va (mL.ciclo™) 1101 1120 1064 1076 1074 1070
VRres (ML) 1300 1300 1300 1300 1300 1300

*O nUmero de amostras consideradas para o célculo da média esta entre parénteses.
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Figura5.41i Valores dgpH no afluente) e e f | urantetabapd(l 2 ffasedladaptacdo do
lodo)
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Fonte: Autora (2017).

Figura5.42 - Alcalinidade a bicarbonato no afluenggé no ef | ue nBtapal€éBagelldur ant e
(adaptacao do lodo)
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Fonte: Autora (2017).

Figura5.43 - Acidos vdateis totais no afluentgfenoefle nt e ( z Etapa LerFasa i e
(adaptacéo do lodo)
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Fonte: Autora (2017).
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A variacdo na concentracdo da matéria organica na forma de DQO no afluente e
efluente (amostras nédo filtradas e filtradas) ao longo das condi¢cOes realizadas pode ser
verificada pel&rigura5.44 e as respectivas eficiéncias de remocao fpiglara5.45.

A variacdo da concentracdo afluente da matingénica na forma de DQO foi devido
as caracteristicas da vinhagca ndo serem muito definidas. Apesar disso o reator apresentou
estabilidade na remoc¢édo da DQO quando alcancados 60% de vinhaga na composi¢cédo da agua
residudria. A eficiéncia de remocao da matérganica foi melhorada conforme acréscimo da
vinhaga, permanecendo com 86% de eficiéncia na condicdo com 100% de vinhaca, enquanto
obteve 77% com a condicdo operando com 100% melagco. Os valores apresentados no
efluente nas condicdes iniciais foi resotea do acumulo dos &cidos volateis gerados e nédo
consumidos.

Figura5.44i Concentracdo de matéria organica na formade DQO do afluente e ef |l uent e
amostras n«o f i |x)daaEthp ke Fése l) (adaptatdo tiotlodaa d a s (
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Fonte: Autora (2017).

Figura5.45 - Eficiéncia de remoc¢&o da matéria organica na forma de DQO do efluente nas amostras
n«o filtr adas dfBtapaléasé Il (hdaptagdd dododo] x )
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Fonte: Autora (2017).
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A variac@o na concentracdo da matéria organica na forma de Carboidrato no afluente e
efluente (amostras nédo filtradas e filtradas) ao longo das condi¢cOes realizadas pode ser
verificada pelaFigura5.46 e as respectivas eficiéncias de remocao pejara5.47. A alta
concentracdo de Carboidrato nas primeiras condicbes foi devido ao melagco, substrato
utilizado. Apesar de apresentarem valores superiores, a eficiéncia de remog¢do da matéria
organica na forma de Carboidratos era de 99%, conforme o awédai vinhaga no meio
essa eficiéncia caiu, chegando a valores de 92% de remog¢ao na condi¢do de 100% vinhaga.

Figura5.46 - Concentracdo de matéria organica na forma de Carboidrato do aflugnte e masg | uent e
amostras n«o f i |x)daaEthpad e Hage)ll (adaptdcéoldd loda)d a s (
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Fonte: Autora (2017).

Figura5.47 - Eficiéncia de remoc¢éo da matéria organica na forma de Carboidrato do eflagnte
amostras n«o f il t deaEthpad e Hage)l (adaptdcéolddloda)das ( x )
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Fonte: Autora (2017).

A variacdo na composicdo do biogas durante os ensaios realizados podem ser
visualizado naFigura 5.48 e os volumes de biogas e metano podem ser verificados pela
Figura 5.49. Podese veriicar a influéncia da vinhaca na producdo de metano. Apesar de

apresentar menor producdo volumétrica de biogéas, a partir de 60% de vinhaga na composicao
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da agua residuaria a fracdo de metano no biogas atingiram valores maiores que 70%. A

condicdo AD 6 (10% vinhaca) apresentou maior concentracdo molar de metano no gas (22

mmol.LY).

Figura5.48 - Concentracdo molar de GKi z )
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Fonte: Autora (2017).
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Em relacédo aos indicadores de desempenho, a presenca da vinhaca na agua residudria

afluente aumentou a produtividade molar de metano, alcancando o valor maximo na condicéo

AD 5 (20 % melaco + 80% vinhaca), sofrendo uma queda quando chegado a 100% de

vinhaca (AD 6). Da mesma forma, o rendimento entre mol de metano produzido por matéria

organicaremovidaobteve 0 mesmo comportamento, com valor maximo alcancadd,de

mmolCH,.gDQO.L?! na condicdo AD 5 e sofre uma queda na condi¢do seguinte e volta a

aumentar. O degrau nesses valores se deve a caracteristica pouco biodegradavel e abrasiva d

vinhaca, causando um desequilibrio quando retirada totalmenfenta facilmente

biodegradavel.
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5.2 ETAPAIl i OTIMIZACAO

Esta etapa durou 108 dias e foi dividida em dez cond{@&ek B20), a Agua residuaria
utilizada foi a base de vinhaca e suplementaata bicarbonato (variagdo de 20% a 10%) e
ureia, o tempo de ciclo foi de 8 h, a estratégia de alimentacdo por batelada sequencial e a
temperatura permaneceu na faixa de 55 + 2 °C. Ao final de cada condigdo experimental,
guando identificada a estabilidadesnparametros analisados, foram realizados perfis para
compreender melhor o comportamento do reator ao longo do ciclo, além de realizar o ajuste
do modelo cinético aos dados experimentais para analisar a rota metabdlica, em que séo
mostradas as velocidadede consumo do substrato, consumo/formacdo dos &acidos
intermediarios (etanol, acidos acético, propidnico, butirico, valérico e caproico) e a formacao

de metano.

5.2.1 Condig&oB5 (Agua residuariavinhaca 5000 mgDQO.; Batelada)

Esta condicdo corresponde &msaio MO/V100 da Fase llda Etapa .l Os valores
nominais de operacao para a concentracdo da matéria organica afluente na forma de DQO foi
de 5000 mgDQO.t, com carga organica volumétrica aplicada de 6,77 gDA@!Le
temperatura de 55 °C.

O reator foioperado com a agua residuéria a base de vinhaca e suplementada com ureia
e bicarbonato, a concentracdo de matéria organica afluente foi de 4810 + 245 mgDQO.L
COVAwo de 6,5 gDQO.E.d! e COVAc de 1,3 gCarboidrato:Ld™.

5.2.1.1 Ajuste cinético da rota metalica

Os parametros cinéticos aparentes foram calculata®e(@5.9) e indicamuma maior
velocidade na formacdo do acido acétatoavés do consumoodsubstrato(Kinac) € na
acetogénese através do acido propidnicend). A rota predominante pargroducdo do
metano foipelo consumo do acetatdiow (rota metanogénica acetoclastica). Portanto a
adequacdo da rota metabolica propobigufa5.50) € comprovada pelos resultados obtidos

no monitoramento e ajuste cinético.
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Tabela5.9 - Parametros do modelo cinético da rota metabdlica ao longo do ciclo na Etapa Il e

CondigaoB5
Etapa Parametrgh™)
K'is 0,75
Kinac 0,76
o _ A Kanpr 1,16
Hidrélise e acidogénese Kansu 1,32
Kanva 0,63
Kseton 0,10
Kehac 0,00
Konac 1,15
K1onac 1,99
A KeHPRr 0,71
Acetogenese K7upr 1,45
K7hsu 6,95
Ksrgu 4,21
Kshva 1,00
Metanogénese o o
Kiim 0,00

Figura5.50 - Dados experimentais (marcadores) e modelo (linha) do substrato, acidos intermediarios e
metano na Etapa Il e CondicB6

Fonte: Autora (2017).























































































































































































































































































