UNIVERSIDADE FEDERAL DE ALFENAS

JESSICA XAVIER DE CARVALHO

ESTUDO DO TRATAMENTO DE EFLUENTE DE INDUSTRIA
SUCROALCOOLEIRA EMPREGANDO REATOR ANAEROBIO DE
LEITO FIXO EM ESCALA PILOTO

Pocos de Caldas/MG
2018



JESSICA XAVIER DE CARVALHO

ESTUDO DO TRATAMENTO DE EFLUENTE DE INDUSTRIA
SUCROALCOOLEIRA EMPREGANDO REATOR ANAEROBIO DE
LEITO FIXO EM ESCALA PILOTO

Dissertacao apresentada ao Programa de
Pos-Graduacao em Ciéncia e Engenharia
Ambiental da Universidade Federal de
Alfenas como parte dos requisitos para a
obtencao do titulo de mestre em Ciéncia e
Engenharia Ambiental.

Linha de pesquisa: Tratamento de Aguas
Residuérias.

Orientador: Prof. Dr. Rogers Ribeiro

Pocos de Caldas/MG
2018



Dados Internacionais de Catalogacgé&o-na-Publicacéo (CIP)
Sistema de Bibliotecas da Universidade Federal de Alfenas
Biblioteca campus Pogos de Caldas

C331e Carvalho, Jéssica Xavier de.
Estudo do tratamento de efluente de indUstria sucroalcooleira
empregando reator anaerdébio de leito fixo em escala piloto / Jéssica
Xavier de Carvalho. -- Pogos de Caldas/MG, 2018.
89 f —

Crientador(a): Rogers Ribeiro.
Dissertacdo (Mestrado em Ciéncia e Engenharia Ambiental) —
Universidade Federal de Alfenas, campus Pocos de Caldas, 2018.
Bibliografia.

1. Aguas residuarias. 2. Digestdo anaerdbia. 3. Vinhaca. 4. Cana-
de-acucar. 5. Leito fixo. |. Ribeiro, Rogers. II. Titulo.

CDD - 628.1

Ficha Catalografica elaborada por Thais Aparecida de Lima
Bibliotecana-Documentalista CRB6/3032




JESSICA XAVIER DE CARVALHO

ESTUDO DO TRATAMENTO DE EFLUENTE DE INDUSTRIA
SUCROALCOOLEIRA EMPREGANDO REATOR ANAEROBIO DE
LEITO FIXO EM ESCALA PILOTO

A banca examinadora abaixo-assinada,
aprova a Dissertagcdo apresentada como
parte dos requisitos para obtengédo do titulo
de mestre em Ciéncia e Engenharia
Ambiental, pelo Programa de Pés-Graduacao
em Ciéncia e Engenharia Ambiental da
Universidade Federal de Alfenas.

Area de concentracdo: Ciéncia e Engenharia
Ambiental.

Aprovada em: 09 de agosto de 2018.

R

Prof. Dr. Rogers Ribeiro
Universidade de Sao Paulo - USP
Faculdade de Zootecnia e Engenhari/a c/ie Alimentos - FZEA

{ < S
;:‘/' o

4 A 4 ¢

Prof. Dr. ,B%ﬁto de Moura
UniversidadeFedefal de Alfenas - UNIFAL

Instituto de S}i’éncia/e Tecnologia - ICT
-

] 7 ] /
Pro‘faii«bra(/ Giulaéna Tommaso
Universidade de Sdo Paulo - USP
Faculdade de Zootecnia e Engenharia de Alimentos - FZEA




Ao meu namorado e melhor amigo, Francisco.

Aos meus amados pais, Lucimar e Jorge.

Dedico.



AGRADECIMENTOS

Agradeco a Deus pela vida, por ouvir minhas oracdes e me abencoar.

A Universidade Federal de Alfenas, campus Pocos de Caldas, e ao Programa
de PoOs-Graduacdo em Ciéncia e Engenharia Ambiental pela oportunidade do
mestrado.

Aos professores e professoras que contribuiram para minha formacéao,
especialmente aos que compartilharam um pouco do seu conhecimento e tanto me
ensinaram.

As secretarias Kénia Vieira e Fernanda Pavani por todo auxilio com as
documentacfes e com minhas davidas.

Ao professor Dr. Leonardo Henrigue Soares Damasceno pela divulgacdo do
edital de mestrado aos Engenheiros(as) Agricolas, pelas sugestdes na qualificacédo e
pela colaboragéo para o desenvolvimento do trabalho.

Ao professor Dr. Rafael Brito de Moura pela oportunidade de realizar o
estagio docéncia, ensinando-me muito com sua maneira de lecionar. Obrigada pelas
valiosas contribuicbes na qualificacdo e na defesa da dissertacdo, importantes para
a melhoria do trabalho.

Ao professor Dr. Leandro Lodi pelo “brilho nos olhos” com que leciona e pelas
palavras de encorajamento e incentivo.

A Universidade de S&o Paulo, campus Fernando Costa, e aos funcionarios e
professores pela oportunidade de desenvolver o experimento e pela acolhida.

A professora Dra. Giovana Tommaso pelo apoio oferecido durante a fase
experimental e por aceitar o convite para participar como membro da banca
examinadora.

Agradecimento especial ao professor Dr. Rogers Ribeiro pela confianga e por
toda dedicacdo. Por me orientar com competéncia e sutileza e pela disponibilidade
para auxiliar nas questdes académicas e pessoais. Por estar presente nos
momentos em que foi preciso mais transpiracdo do que inspiragdo: durante a
montagem do reator e nas coletas de vinhaga. Como vocé me disse “essa € a parte
do trabalho que ndo aparece na dissertacao”, mas nao poderia deixar de reconhecer
e agradecer também por todo esse esfor¢co, fundamentais para a realizacdo do

trabalho.



Aos colegas de mestrado da area de tratamento de efluentes pela 6tima
convivéncia na UNIFAL e por serem solicitos. Agradeco ao Mauro Toledo por
sempre me ajudar com minhas duvidas de maneira atenciosa e por auxiliar na
entrega de documentos na universidade.

As colegas do Laboratério de Biotecnologia Ambiental, Gilda Sapillado,
Beatriz Egerland e Diana Quispe pela convivéncia na USP, por me auxiliarem nas
minhas duavidas, pela ajuda na utilizacdo do cromatografo e pelos artigos
disponibilizados.

A minha familia pela compreenséo durante a escrita do trabalho. Em especial
a minha mé&e Lucimar pelo amor e carinho dedicados durante toda minha vida e ao
meu pai Jorge por me apoiar nas minhas escolhas.

Ao meu namorado Francisco Padilha que me incentivou durante todo o
mestrado, encorajando-me quando precisava e alegrando-se com minhas pequenas
conquistas. Sempre compartilhando dos meus sonhos sem medir esfor¢os para me
ajudar, tanto emocional quanto financeiramente. Obrigada pela paciéncia e por todo
o0 zelo.

A Juliana Vizu pela amizade sincera, pela parceria na estacdo de tratamento
de efluentes e no laboratério, pelas excelentes conversas e por todos os momentos
compartilhados.

Ao Thiago Ravanini pela gentileza na minha recepcdo em Pirassununga,
pelas divertidas conversas acompanhadas de deliciosos bolos, pizzas e cervejas, e
pela ajuda no trabalho.

A Pamela Couto por me ajudar com minhas duvidas, por se dispor a me
ensinar a analise de sulfato e pela colabora¢éo na escrita do artigo.

As técnicas Tatiana Sanches e Ana Cristina Machado por todo o suporte
oferecido no laboratério, por sempre me ensinarem com paciéncia e por toda a ajuda
com as analises.

A Usina Baldin Bioenergia pelo fornecimento da vinhaca e aos operadores
Adriano e Sebastido por todo o auxilio prestado durante as coletas.

Minha gratiddo a todos que contribuiram para que esse trabalho fosse

realizado.



“Na natureza nada se cria, nada se perde, tudo se transforma.”

Antoine Laurent de Lavoisier



RESUMO

No processo de produgcdo de etanol sdo geradas quantidades significativas de
vinhaca, uma agua residuaria caracterizada por elevada concentracdo de matéria
organica, pH &cido e concentracdes significativas de potassio e sulfato. A vinhacga &
aplicada no solo para a fertirrigacdo, visando o reaproveitamento de agua e
nutrientes. Entretanto, esse procedimento pode apresentar impactos negativos,
como a acidificacéo do solo e contaminacao de aguas subterraneas, se a vinhaca for
aplicada em excesso. Assim, a digestdo anaerébia é uma alternativa para o
tratamento desse efluente, pois é capaz de reduzir a concentracdo de matéria
organica e recuperar energia na forma de biogas, mantendo os teores de nutrientes
da vinhaca. Nesse contexto, o objetivo deste estudo foi avaliar a viabilidade de
aplicacdo de um reator anaerobio de leito fixo empacotado (Anaerobic Packed-Bed
Reactor, APBR) no tratamento de vinhaca. O reator APBR em escala piloto (volume
atil de 194,5 L) operou com vinhaca durante 90 dias com carga organica volumétrica
de 5,0 kgDQO.m=3.d%, vazéo de 8,1 L.h'! e tempo de detencdo hidraulica de 24 h. A
eficiéncia média de remocao de DQO total foi de 72,1% até o 23° dia de operacdo,
momento em que ocorreu a reducdo simultdnea de pH e temperatura afluente,
contribuindo para a reducdo no desempenho do processo. Durante a operacao do
reator, observou-se que ndo houve remocao de nutrientes (nitrogénio e fosforo),
mantendo o poder fertilizante da vinhaca. Ensaios de biodegradabilidade anaerébia
foram realizados para avaliar a cinética de degradacédo de matéria organica, reducéo
de sulfato e producdo de metano utilizando diferentes concentracdes de matéria
organica (1,0; 2,5 e 5,0 gDQO.L') e lodo proveniente do proprio reator. Os
resultados demonstraram que a biomassa foi capaz de degradar matéria organica,
reduzir sulfato e produzir metano nas condigcbfes avaliadas, sendo que na
concentragdo de 5,0 gDQO.L* foram constatadas as maiores velocidades. A andlise
dos dados experimentais de producdo cumulativa de metano e remocao de DQO foi
realizada utilizando-se o modelo ADM1 (Anaerobic Digestion Model Number 1). Os
parametros otimizados no modelo forneceram a concentragdo de biomassa,
composta predominantemente por arqueias metanogénicas acetoclasticas e
bactérias consumidoras de acido propiénico. De forma geral, o modelo foi capaz de
representar a tendéncia de remocao de matéria organica e a producao cumulativa
de metano ao longo do ensaio. Por fim, realizou-se a modelagem a fim de simular o
comportamento da DQO efluente do reator, utilizando para isso dois conjuntos de
parametros otimizados no ADM1 e os dados de monitoramento do reator APBR.
Concluiu-se, a partir dos resultados dessa modelagem, que o tempo de detencéo
hidraulica empregado na operacdo do reator foi insuficiente para alcancar as
remocdes desejadas. Apesar disso, o reator propiciou um ambiente favoravel ao
desenvolvimento dos microrganismos anaerobios metanogénicos e o processo de
digestdo anaerdbia mostrou-se, novamente, como uma alternativa viavel para o
tratamento da vinhaga.

Palavras-chave: Digestdo anaerébia. Vinhaca de cana-de-agucar. Reator APBR.
Modelo ADM1.



ABSTRACT

In the ethanol production process, significant volumes of vinasse are generated, a
wastewater characterized by high concentration of organic matter, acid pH and
significant concentrations of potassium and sulfate. The vinasse is applied in the soil
for the fertigation, aiming the reuse of water and nutrients. However, this procedure
may have negative impacts, such as the soil acidification and groundwater
contamination, if the vinasse is applied in excess. In this way, the anaerobic digestion
Is an alternative for the treatment of this effluent, because it is able to reduce the
concentration of organic matter and recover energy in the form of biogas, keeping the
nutrients levels of the vinasse. In this context, the objective of this study was to
evaluate the feasibility of applying Anaerobic Packed-Bed Reactor (APBR) in the
treatment of vinasse. The pilot scale APBR reactor (useful volume of 194.5 L) was
operated with vinasse during 90 days with organic load volumetric of 5.0 kgCOD.m"
3.d%, flow rate of 8.1 L.ht and hydraulic detention time of 24 h. The average
efficiency of total COD removal was 72.1% until the 23@ day of operation, the
moment in which there was a simultaneous pH and affluent temperature reduction,
contributing to the decrease in process performance. During the reactor operation, it
was observed that there was no nutrient removal (nitrogen and phosphorus), keeping
the fertilizing power of the vinasse. Anaerobic biodegradability assays were carried
out to evaluate the kinetics of organic matter degradation, sulfate reduction and
methane production using different concentrations of organic matter (1.0, 2.5 and 5.0
gCOD.L ! and the APBR’s inoculum. The results showed that the biomass was able
to degrade organic matter, reduce sulfate and produce methane in the evaluated
conditions, being that, at the concentration of 5.0 gCOD.L* were observed the
highest velocities. Experimental data analysis of cumulative methane production and
COD removal was performed using the Anaerobic Digestion Model Number 1
(ADM1). The parameters optimized in the model provided the concentration of
biomass, composed predominantly of acetoclastic methanogenic archaea and
propionic acid consuming bacteria. In general, the model was able to represent the
trend of organic matter removal and cumulative methane production throughout the
assay. Finally, the modeling was performed in order to simulate the behavior of the
reactor effluent COD using two sets of parameters optimized in ADM1 and the
monitoring data of the APBR reactor. It was concluded, from the results of this model,
that the hydraulic detention time employed in the reactor operation was insufficient to
achieve the desired removals. In spite of this, the reactor provided an environment
favorable to the development of methanogenic anaerobic microorganisms and the
anaerobic digestion process again proved to be a viable alternative for the treatment
of vinasse.

Keywords: Anaerobic digestion. Sugarcane vinasse. APBR Reactor. Model ADML1.
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1 INTRODUCAO

O Brasil € o maior produtor mundial de cana-de-acucar devido principalmente
as condi¢cdes edafoclimaticas favoraveis ao cultivo e aos incentivos do governo a
producéo de etanol (CONAB, 2017).

As industrias sucroalcooleiras produzem, principalmente, acUcar e etanol. Na
producado de acucar € gerado o bagaco de cana, um residuo que € reaproveitado na
usina para a geracdo de vapor e energia elétrica. No processo de producdo de
etanol sdo geradas quantidades significativas de vinhaca, uma agua residuéaria
caracterizada por elevada carga de matéria organica.

A vinhaca, também conhecida por restilo e vinhoto, € a agua residuaria
proveniente da producéo de etanol, gerada na etapa de destilacdo do vinho, apés a
fermentacdo do mosto. O destino adequado da vinhaca torna-se importante devido a
sua composicdo quimica e ao expressivo volume gerado no processo, que varia de
10 a 13 litros de vinhaca para cada litro de etanol produzido (BNDES; CGEE, 2008).

De forma geral, a vinhaca € caracterizada por altas concentracdes de matéria
organica, que implicam em altos indices de demanda quimica de oxigénio, bem
como concentracdes significativas de potassio e sulfato, pH acido, efeito corrosivo e
elevada temperatura na saida dos destiladores (FUESS, 2017).

No Brasil, a vinhaca € aplicada no solo para a fertirrigacdo dos canaviais,
visando o reaproveitamento de agua e nutrientes, principalmente potassio. Silva,
Griebeler e Borges (2007) afirmam que a vinhaca pode promover melhoria na
fertilidade do solo, contudo deve-se considerar a capacidade do solo em trocar e
reter ions. Assim, quando aplicada em altas doses e sem considerar as
caracteristicas de cada solo pode ocorrer a lixiviagdo de ions, contaminando as
aguas subterraneas.

Além disso, o0 alto custo da fertirrigacdo limita a sua aplicacdo no campo.
Ultrapassando o raio econémico da aplicacdo da vinhaca (cerca de 38 km) é mais
vantajoso economicamente realizar a adubac&o convencional com adubo mineral.
Isto implica na possibilidade de as areas proximas a destilaria sofrerem saturagéo
(ELIA NETO, 2016).

Diante deste cenario, torna-se importante realizar o tratamento da vinhaca.
Assim, a digestdo anaerdbia surge como uma alternativa promissora em virtude das

vantagens técnicas e econdmicas apresentadas, como o tratamento de efluentes
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com alto teor de matéria organica, a baixa producdo de lodo, baixo requerimento
energeético e ainda a possibilidade de recuperacdo de energia e utilizacdo do géas
metano como combustivel (FORESTI et al., 1999).

No entanto, ao aplicar a digestdo anaerdbia para tratamento da vinhaca,
deve-se atentar as elevadas concentracdes de sulfato presente nessa agua
residuéaria, pois a reducdo do sulfato a sulfeto pode alterar a rota metabdlica do
processo, estimulando a sulfetogénese. A desvantagem da sulfetogénese esta
relacionada a quantidade formada de H2S néo dissociado no meio, pois é toxico aos
microrganismos (LENS et al., 1998) e reduz a qualidade do biogas e a quantidade
de metano formado.

Os principais reatores de alta taxa utilizados no tratamento anaerébio da
vinhaca séo os reatores de fluxo ascendente e manta de lodo (Upflow Anaerobic
Sludge Blanket Reactor, UASB) e os reatores de leito fixo, particularmente os de
leito empacotado (Anaerobic Packed-Bed Reactor, APBR). Pesquisas aplicando
reatores UASB e leito fixo para o tratamento e aproveitamento energético da vinhaca
mostraram desempenho superior de remocdo de matéria organica e producédo de
metano no sistema com células aderidas, além de maior estabilidade operacional
(FERRAZ JUNIOR, 2013; FUESS, 2017).

No presente trabalho utilizou-se um reator anaerébio de leito fixo empacotado,
gue consiste, basicamente, em um tanque contendo material inerte que serve de
suporte para aderéncia e desenvolvimento de microrganismos. Reatores com
biomassa aderida a um leito fixo sdo mais estaveis e menos dependentes das
variagoes do afluente (ANDRADE NETO et al., 1999).

Nesse contexto, o objetivo deste estudo € avaliar a viabilidade de aplicacéo
de reator APBR no tratamento de vinhaca. Para isso, o reator foi alimentado com
vinhaca de industria sucroalcooleira e seu desempenho monitorado por meio de
andlises fisico-quimicas. Além disso, realizou-se ensaio de biodegradabilidade
anaerobia e foi avaliada a aplicagdo do modelo ADM1 (Anaerobic Digestion Model

Number 1) aos dados experimentais.
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OBJETIVOS

OBJETIVO GERAL

Avaliar a viabilidade de aplicacdo de reator anaerdbio de leito fixo

empacotado e fluxo ascendente, em escala piloto, no tratamento de vinhaca de

industria sucroalcooleira.

2.2

a)

b)

OBJETIVOS ESPECIFICOS

Avaliar o desempenho do reator frente as variaveis fisico-quimicas: demanda
guimica de oxigénio (DQO) total e soluvel, pH, temperatura, alcalinidade a
bicarbonato (AB), acidos volateis totais (AVT), sélidos totais e suspensos,
fosforo total (Ptota) € solivel (Psolavel), nitrogénio total Kjeldahl (NTK),

nitrogénio amoniacal (N-NH4*) e sulfato (SO4%);

Avaliar a biodegradabilidade anaer6bia da vinhaca por meio do
monitoramento da producdo cumulativa de metano (CHas), degradacéo de
matéria organica e reducédo bioldgica de sulfato;

c) Avaliar a aplicacdo do modelo ADM1 aos dados experimentais de producao

d)

de metano e remocdo de matéria organica obtidos no ensaio de
biodegradabilidade anaerdbia;

Utilizar o modelo ADM1 para simular o comportamento de remocao de DQO

efluente do reator APBR.
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3 REVISAO BIBLIOGRAFICA

Este capitulo apresenta informacdes consultadas na literatura de referéncia, a

fim de contextualizar a pesquisa e servir para a discussao dos resultados.

3.1 INDUSTRIA SUCROALCOOLEIRA

O desenvolvimento tecnolégico da industria sucroalcooleira foi impulsionado
pela crise do petroleo da década de 70. Em 1975, o governo brasileiro criou o
Programa Nacional do Alcool - Proalcool, com o objetivo de garantir o abastecimento
de combustivel para o pais, substituir a gasolina por um combustivel renovavel e
desenvolver a industria da cana-de-acucar e do alcool (HOLANDA, 2004).

O Proalcool incentivou a expanséo da producéo agricola, consolidando o pais
como o maior produtor mundial de cana-de-acUcar e segundo maior produtor de
etanol, sendo superado apenas pelos Estados Unidos, que utilizam milho como
matéria-prima. Segundo dados da Companhia Nacional de Abastecimento (CONAB,
2017), para a safra 2017/2018 foi estimada uma produgdo de 647,6 milhdes de
toneladas de cana-de-agucar, representando uma reducao de 1,5% em relagédo a
safra anterior. A &area a ser colhida foi estimada em 8,84 milhdes de hectares, sendo
gue a producdo de acucar e de etanol deverao atingir 38,7 milhdes de toneladas e
26,45 bilhdes de litros, respectivamente.

O processo de producdo de etanol baseia-se, de forma simplificada, na
extracdo dos acUcares da matéria-prima (cana-de-acucar, beterraba, milho, sorgo,
entre outros) por meio da moagem ou difusdo, seguida das etapas de fermentacéo e
destilacao do vinho (BNDES; CGEE, 2008).

A Figura 1 apresenta um fluxograma da producao de acucar e etanol a partir
da cana-de-acucar.

O etanol pode ser produzido por meio da fermentacdo do caldo de cana direto
ou de misturas do caldo e a corrente de mel, o qual é uma solucéo residual rica em
carboidrato advinda do processo de producdo de acucar, que apresenta
concentracbes de acucares redutores totais abaixo do teor viavel para realizar a
cristalizacao.

Na producgéo de acucar, inicialmente, ocorre o tratamento quimico do caldo,

gue posteriormente € evaporado para o ajuste da concentracdo de acucares. Na
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etapa de centrifugacdo é gerado o mel (também conhecido como melago), o qual
pode ser misturado com o caldo da cana, resultando no mosto.

No processo de producdo de etanol, mosto (solucédo acucarada fermentavel) e
leveduras séo adicionados as dornas de fermentacdo, e apds serem fermentados
produzem o vinho, o qual é enviado para as colunas de destilacdo. Durante a
destilacdo, o etanol é recuperado inicialmente na forma hidratada, gerando de 10 a
13 litros de vinhaca por litro de etanol hidratado produzido. Nesse processo também
sdo gerados o alcool de segunda e o 6leo fusel. O etanol hidratado ainda pode ser
enviado a coluna de desidratagdo para produzir etanol anidro (BNDES; CGEE,
2008).

Os principais subprodutos do processo de producdo de aclcar e etanol que
podem gerar renda para as usinas sao o bagaco (a fase solida da cana-de-acucar) e
a vinhaca (a agua residuaria resultante da destilacdo). O bagaco € usado como
combustivel na industria sucroalcooleira e também pode ser utilizado como fonte de
energia para geracdo de eletricidade e/ou calor. A vinhaca, por sua vez, possui um
enorme potencial ainda pouco explorado pelas usinas: transformar a matéria
organica nela contida em biogas pelo processo de digestdo anaerobia, aproveitando
0 metano produzido para a geracao de energia elétrica e vapor (VAN HAANDEL,
2000).

A queima do bagaco de cana nas caldeiras gera cinzas e a filtracdo do lodo
recebido do decantador de caldo resulta em torta de filtro. Ambos residuos séo
geralmente utilizados como adubo nas lavouras (NOGUEIRA; GARCIA, 2013). Ja a
vinhaca resultante da producdo de etanol, ap6s a fermentacdo do mosto e a
destilacao do vinho, tem como principal destino a fertirrigacdo dos canaviais.

Considerando o volume de etanol produzido anualmente no Brasil é possivel
chegar a um volume de vinhagca gerado durante o processo. A partir dessa
perspectiva, nota-se a dificuldade das agroindustrias sucroalcooleiras em utilizar
racionalmente essa agua residuaria, sem prejudicar 0 meio ambiente (GRANATO,
2003).

Por esse motivo é importante o uso racional dos subprodutos da producédo de
acucar e etanol, pois além de reaproveitar os materiais considerados como residuos

do processo, reduz consideravelmente o impacto ambiental gerado pelas usinas.
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Figura 1 - Fluxograma da producao de agucar e etanol a partir da cana-de-agucar.
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3.2 CARACTERIZACAO DA VINHACA

A importancia do destino adequado da vinhacga decorre do expressivo volume
gerado e do seu alto potencial poluidor. A composicao varia de acordo com a origem
do mosto, sendo que a vinhaca originéria da fermentacdo do melagco possui maior
concentracdo de matéria organica e de potassio em relacdo a vinhaca gerada na
fermentacdo do caldo de cana (ROSSETTO; SANTIAGO, 2017). A vinhaca é
caracterizada, de forma geral, por altas concentracdes de matéria organica, potassio
e sulfato, além de apresentar pH acido (FUESS, 2017).

A presenca de concentragbes elevadas de sulfato na vinhaga deve-se
principalmente a utilizacdo de acido sulfurico para o ajuste do pH do mosto
(SANTOS; DUDA; OLIVEIRA, 2016). O uso de melaco na producao de etanol tende
a aumentar os niveis de sulfato na vinhacga, porque € empregado acido sulfarico
para clarificacdo do acucar (KIYUNA; FUESS; ZAIAT, 2017).

A composicdo quimica da vinhaca pode variar dependendo da qualidade da
cana, das etapas de fermentacdo, do sistema de destilacdo utilizado e das
condi¢cdes industriais (PRADA; GUEKEZIAN; SUAREZ-IHA, 1998). A Tabela 1
apresenta as principais caracteristicas da vinhaca de cana-de-agUcar procedentes
de mostos de melago, caldo e mistura de ambos.

O principal destino da vinhaca no Brasil é a fertirrigacdo dos canaviais,
visando o reaproveitamento de agua e nutrientes, principalmente o potassio.
Entretanto, deve-se atentar a quantidade de vinhaca aplicada no solo, devido as
elevadas concentracdes de matéria organica e sulfato presente, bem como a
elevada acidez.

Pinto (1999) aponta algumas alternativas para o gerenciamento da vinhaca
citadas na literatura, tais como a concentracdo da vinhaca a cerca de 60% de
sélidos totais para reduzir o volume e consequentemente custos com transporte, a
transformacdo em proteina para racdo e a incineracdo para a utilizacdo como
fertilizante.

O processo que tem gerado maior interesse no tratamento da vinhaca é a
digestdo anaerdbia, que quando comparada as outras alternativas de tratamento
apresenta vantagens técnicas e econémicas ao reduzir a concentracdo de matéria
organica e permitir a recuperacdo de energia na forma de biogas (FUESS, 2017).

Além disso, a digestdo anaerobia mantém os mesmos teores de nutrientes da
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vinhaca in natura, conservando o seu poder fertilizante (PRADA; GUEKEZIAN;
SUAREZ-IHA 1998).

Tabela 1 - Caracteristicas fisico-quimicas da vinhaca de cana-de-acgUcar.

Parametro Melaco Caldo Misto

pH 4,2-5,0 3,7-4,6 4,4 - 4,6
Temperatura (°C) 80 - 100 80 -100 80 —-100
DBO (mg.L 1 O2) 25.000 6.000 - 16.500 19.800
DQO (mg.L 1 O2) 65.000 15.000 - 33.000 45.000
Sélidos Totais (mg.L™?) 81.500 23.700 52.700
Sélidos Volateis Totais (mg.L™) 60.000 20.000 40.000
Sélidos Fixos Totais (mg.L™?) 21.500 3.700 12.700
Nitrogénio (mg.L* N) 450 - 1.610 150 - 700 480 - 710
Fosforo (mg.Lt P20s) 100 - 290 10-210 9-200
Potassio (mg.L* K20) 3.740 - 7.830 1.200-2.100  3.340-4.600
Calcio (mg.Lt CaO) 450 - 5.180 130 - 1.540 1.330 - 4.570
Magnésio (mg.L* MgO) 420 - 1.520 200 - 490 580 - 700
Sulfato (mg.Lt SO4?%) 6.400 600 - 760 3.700 - 3.730
Carbono (mg.L? C) 11.200-22.900 5.700 - 13.400 8.700 - 12.100
Relagéo C/N 16 - 16,27 19,7 - 21,07 16,4 - 16,43
Matéria organica (mg.L™?) 63.400 19.500 3.800
Substancias redutoras (mg.L1) 9.500 7.900 8.300

Fonte: PRADA; GUEKEZIAN; SUAREZ-IHA (1998).

Devido a sua importancia e por ser o processo de tratamento utilizado nesse
estudo, o préximo item apresenta brevemente os fundamentos da digestao

anaerodbia, incluindo aspectos da microbiologia.

3.3 DIGESTAO ANAEROBIA

A digestdo anaerObia é um processo que ocorre na auséncia de oxigénio, no
gual microrganismos transformam os compostos organicos complexos (carboidratos,
proteinas e lipidios) em produtos mais simples, principalmente metano e dioxido de
carbono, além de novas células bacterianas. Os processos metabolicos complexos
da digestdo anaerdbia ocorrem em etapas sequenciais (hidrolise, acidogénese,
acetogénese e metanogénese), realizadas por um consorcio de microrganismos que
interagem de forma simbiotica (CHERNICHARO, 2007).
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Na hidrélise ocorre a conversdo de materiais particulados complexos em
compostos dissolvidos mais simples (menor massa molar). O processo requer a
interferéncia das exoenzimas excretadas pelas bactérias fermentativas. As proteinas
sdo degradadas para formar aminoacidos, os carboidratos se transformam em
acucares soluveis (mono e dissacarideos) e os lipidios sdo convertidos em &cidos
graxos de cadeia longa de carbono e glicerina (FORESTI et al., 1999).

Na acidogénese as bactérias fermentam o0s compostos resultantes da
hidrolise da matéria organica complexa e produzem compostos organicos mais
simples, como acidos orgéanicos (principalmente acético, propidnico e butirico),
alcoois (etanol), cetonas (acetona), dioxido de carbono e hidrogénio. As bactérias
acidogénicas possuem as maiores taxas de crescimento do consorcio microbiano e,
por isso, essa etapa sO sera limitante se o material a ser degradado néo for
facilmente hidrolisado (AQUINO; CHERNICHARO, 2005).

Na acetogénese ocorre a oxidacdo de compostos organicos intermediarios,
como propionato e butirato, em substrato apropriado para as arqueias
metanogénicas (acetato, H2 e COz2). A formacéo dos &cidos acético e propidnico
resulta na producédo de grande quantidade de ions H*, reduzindo o valor do pH do
meio aquoso. Apenas o hidrogénio e o acetato podem ser utilizados diretamente
pelos microrganismos metanogénicos. Na presenca de dioxido de carbono e
hidrogénio pode ocorrer a homoacetogénese, ou seja, a reducdo do didxido de
carbono para acetato (SPEECE, 1996).

A metanogénese € a etapa final do processo de degradacdo anaerdbia de
compostos organicos em metano e dioxido de carbono, realizada pelas arqueias
metanogénicas. Elas sédo divididas em dois grupos principais: as metanogénicas
acetoclasticas que produzem metano e diéxido de carbono utilizando o acetato como
fonte de carbono e energia, e as metanogénicas hidrogenotroficas que produzem
metano utilizando o CO2 como fonte de carbono e aceptor final de elétrons e o H2
como fonte de energia. As arqueias metanogénicas regulam e neutralizam o pH ao
consumirem os produtos da acetogénese. Com isso, ocorre a reducdo da pressao
parcial de H2 no meio, tornando possiveis as reacdes efetivadas pelas bactérias
acetogénicas (SPEECE, 1996). A digestdo anaerdbia pode envolver, ainda, a etapa

de sulfetogénese, que sera descrito no préximo item.
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O sucesso do processo anaerébio depende fundamentalmente da
manutengao, dentro dos reatores, de uma biomassa adaptada, com elevada
atividade microbiolégica e resistente a choques (CHERNICHARO, 2007).

A atividade microbiana anaerdbia pode ser avaliada a partir da caracterizacao
da atividade metanogénica especifica (AME), que pode ser definida como a
capacidade méxima que um consocio de microrganismos anaerdbios tém em
produzir metano. Esse teste é realizado sob condi¢cGes controladas de laboratério,
para viabilizar a atividade bioquimica maxima de conversdo de substratos organicos
a metano. O conhecimento da atividade metanogénica especifica do lodo de
determinado reator permite estabelecer a capacidade maxima de remocédo de DQO
da fase liquida (AQUINO et al., 2007).

O potencial de metano bioquimico (Biochemical Methane Potential, BMP) é
uma medida da biodegradabilidade do substrato determinada pelo monitoramento da
producdo cumulativa de metano a partir de uma amostra que é anaerobicamente
incubada num meio quimicamente definido (OWEN et al., 1978).

A maioria dos estudos de biodegradabilidade anaerébia é realizada na
temperatura de 30 ou 35 °C e, nestes casos, 0 resultado obtido indicara a
biodegradabilidade potencial, visto que a maioria dos sistemas operam com
temperaturas inferiores, entre 20 e 25 °C. Os testes de biodegradabilidade anaerdbia
sdo baseados no monitoramento da formacdo de um ou mais produtos envolvidos
na reacao bioldgica (por exemplo, o teste BMP) ou no monitoramento da deplecao
do substrato (AMARAL et al., 2008).

3.3.1 Sulfetogénese

A aplicacdo da digestdo anaerdbia no tratamento de efluentes ricos em sulfato
estimula a sulfetogénese. Neste processo, as bactérias redutoras de sulfato (BRS)
sdo capazes de reduzir sulfato, sulfito e outros compostos sulfurados a sulfeto para
obterem energia, por meio da reducao dissimilatoria, gerando como produtos finais o
sulfeto de hidrogénio (H2S) e o didéxido de carbono (CHERNICHARO, 2007).

As bactérias redutoras de sulfato (BRS) séo divididas em dois grupos: as que
oxidam seus substratos de forma incompleta até o acetato e as que oxidam seus
substratos completamente até o dioxido de carbono. S&o considerados

microrganismos versateis, capazes de utilizar uma ampla gama de substratos,
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incluindo toda a cadeia de acidos graxos volateis, diversos &cidos aromaticos,
hidrogénio, metanol, etanol, glicerol, aclcares, aminoacidos e compostos fendlicos
(CHERNICHARO, 2007).

A presenca de elevadas concentracdes de sulfato (SO4?") causa uma variagao
na rota metabolica da digestdo anaerdbia, pois as BRS irdo competir com 0s outros
microrganismos anaerobios pelos mesmos substratos. As BRS competem com as
acetogénicas por produtos intermediarios da fermentacdo (propionato, butirato e
etanol), com as homoacetogénicas pelo Hz e com as arqueias metanogénicas pelos
substratos diretos da metanogénese, ou seja, H2 e acetato (PERUZZO, 2017). A
Figura 2 ilustra a competicdo por substrato entre as bactérias redutoras de sulfato,
microrganismos acetogénicos e argueias metanogénicas.

As BRS possuem maior afinidade pelo substrato, isto €, apresentam
constante de saturacdo (Ks) para acetato 15 vezes menor comparado as arqueias
metanogénicas (SHONHEIT; KRISTJANSSON; THAUER, 1982) e maior taxa de
crescimento e, portanto, apresentam vantagens competitivas pelo substrato H:
(LENS et al, 1998) frente as metanogénicas hidrogenotréficas e as
homoacetogénicas. Além disso, o processo de sulfetogénese é termodinamicamente
mais favoravel (menor energia livre de Gibbs, AG®) que a metanogénese
(CALLADO; DAMIANOVIC; FORESTI, 2017), ocorrendo maior mudanga de energia
livre associado a oxidacdo do acetato por sulfato (AG®’ = -57 kJ/mol) em comparacao
com a clivagem do acetato para CH4 e CO2 (AG® = -36 kJ/mol) (SHONHEIT;
KRISTJANSSON; THAUER, 1982).

A estequiometria apresentada na equacao 1 permite estimar a DQO utilizada

para a reducao do sulfato:

S?% + 202 — S04 Q)
32g + 649 — 969

Observa-se que 1 mol de SO4% requer 2 moles de O2 para a reducdo a
sulfeto. Portanto, cada 96g de SO4? consomem 64g de DQO (relagdo DQO/SO4* de
0,67).
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Figura 2 - Esquema da competicdo por substrato entre as bactérias redutoras de sulfato,
microrganismos acetogénicos e argueias metanogénicas.
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Fonte: BARRERA et al., 2013.

Na digestédo anaerobia, o sulfeto é produzido nas formas de S%, HS, H2S em
solucdo e H2S no biogas (LENS et al.,, 1998). Parte do sulfeto de hidrogénio na
forma de gas é arrastado juntamente com o biogas formado no reator, o que o torna
menor inibidor do processo. O Hz2S na forma livre em solugéo é considerado toxico
aos microrganismos porque pode penetrar através da membrana celular, causando

inibicAo dos sistemas anaerobios (BARRERA et al., 2013). J& o HS" permanece
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dissolvido no liquido, inibindo o crescimento das arqueias metanogénicas
(PERUZZO, 2017).

Em meio aquoso, o H2S se dissocia em HS- e S? (formas i6nicas), conforme a
equacéo 2:

H2S < H* + HS )
HS < H* + S%

Segundo Chernicharo (2007), a dissociacdo das espécies esta relacionada a
temperatura e ao pH do meio, conforme diagrama representado na Figura,
desenvolvido para a temperatura de 25 °C.

Figura 3 - Diagrama de distribuicdo para o H.S (T = 25 °C).
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Fonte: CHERNICHARO, 2007.

A partir da andlise do diagrama de distribuicdo para o sulfeto, depreende-se:

a) Para valor de pH igual a 7, a concentragdo de ion HS™ na forma dissociada,
menos toxica, se iguala a concentracdo de H2S na forma ndo dissociada,
mais toxica;

b) valores de pH inferiores a 7, predomina a forma néo dissociada, enquanto a

forma dissociada predomina para valores de pH entre 7 e 12;
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c) a concentracdo de sulfeto livre (S%) é desprezivel na faixa de pH associada
ao tratamento anaerobio;
d) quanto menor o pH maior &€ a % de H2S, tanto dissolvido na fase liquida

quanto presente na fase gasosa.

A toxicidade do sulfeto € mais complexa em reatores de células imobilizadas.
Estudos em condicbes mesofilicas e termofilicas mostraram que o lodo granular é
menos inibido por H2S do que lodos suspensos em pH baixo e neutro, enquanto a
inibicdo é muito semelhante em valores de pH altos. Além do pH, a relacédo
DQO/S04%> também influencia a suscetibilidade de uma toxidez do lodo ao sulfeto,
devido ao seu efeito sobre os microrganismos presentes no lodo (LENS et al., 1998).

No processo de sulfetogénese, o sulfato oxida material organico que seria
transformado em metano, formando gas sulfidrico (H2S), que é corrosivo e confere
odor desagradavel tanto a fase liquida como ao biogas (FORESTI et al., 1999). Além
disso, a qualidade do biogas é reduzida pela presenca de H2S, sendo necessario a
sua remocdao. Parte do sulfeto produzido também esta presente na fase liquida,
resultando em baixa eficiéncia de tratamento, visto que o sulfeto contribui para a
DQO de &guas residuarias (LENS et al., 1998).

Os sulfetos, na forma ndo dissociada (H2S) sdo bastante toxicos em
concentragbes acima de 200 mg.L', mas podem ser tolerados, até esta
concentracdo, se a operacdo do sistema for continua e se houver alguma
aclimatacéo da biomassa. Concentra¢des de sulfeto de 50 a 100 mg.L* podem ser
toleradas, com pequena ou nenhuma aclimatacdo da biomassa (CHERNICHARO,
2007).

Nota-se, portanto, a necessidade de se reduzir e/ou remover o H2S produzido
no reator. Assim, algumas medidas podem ser utilizadas, como por exemplo
(COLTURATO, 2015):

a) Co-digestao utilizando efluentes com baixa concentragéo de sulfato;

b) insercdo de uma fonte de carbono para aumentar a relacdo DQO/SO4%,
favorecendo a liberacédo de H2S da fase liquida para a fase gasosa,

c) elevacao do pH do reator, a fim de favorecer a formagcdo de HS (menos

téxico);



30

d) operacdo em temperaturas mais elevadas (solubilidade dos gases decresce
com o aumento da temperatura), propiciando maior concentracdo de sulfeto
no biogas;

e) precipitacao de sulfetos, utilizando sais de ferro;

f) remocao de sulfeto por meio de técnicas fisico-quimicas (stripping);

g) oxidacdo parcial a enxofre elementar (S°);

h) adicdo de biocidas especificos que reduzam a atividade das BRS.

Em aguas residuarias com baixa relacdo DQO/S0O4%, a completa redugéo do
sulfato pelas BRS requer a adicdo de doadores de elétrons. Um exemplo de doador
de elétrons amplamente utilizado no Brasil em pesquisas para reducao do sulfato é o
etanol, devido ao custo relativamente baixo e sua facil manipulagéo (VILELA, 2012).

Fatores como a relacdo DQO/S04%, a populacdo relativa de microrganismos e
a sensibilidade destes a toxicidade pelo sulfeto influenciam a competicdo entre as
BRS e outros microrganismos anaerébios (CHEN; CHENG; CREAMER, 2008).

3.3.2 Requisitos ambientais da digestdo anaerodbia

O processo de digestdo anaerdbia requer um controle rigoroso das condi¢cdes
ambientais, como nutrientes suficientes, pH e temperatura adequados e auséncia de
compostos téxicos aos microrganismos. As arqueias metanogénicas sao 0s
organismos mais sensiveis as mudancas ambientais e, portanto, a discussao a
seguir aborda o efeito de alguns fatores ambientais sobre esses microrganismos
(PARKIN; OWEN, 1986).

3.3.21 Nutrientes

Nitrogénio e fosforo sdo o0s macronutrientes necessarios em maior
concentracdo para uma eficiente digestdo anaerdbia. O nitrogénio é usado na
sintese de proteinas, enzimas, acido ribonucleico (RNA) e acido desoxirribonucleico
(DNA). O fosforo € necessario para sintetizar compostos de armazenamento de
energia (trifosfato de adenosina - ATP) e RNA e DNA (PARKIN; OWEN, 1986).

Além desses dois elementos, sulfeto também deve ser adicionado,

comumente na forma de sulfato. As arqueias metanogénicas manifestam uma
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exigéncia obrigatéria de sulfeto e fésforo, embora essa necessidade possa ser
satisfeita pela manuten¢éo da concentracdo muito baixa de outros ions no reator. O
requerimento de nitrogénio é de 3 a 4 kg/1000 kg de DQO consumido oude 0,5a 1
kg/60 m3 de metano produzido, sendo a exigéncia de fésforo normalmente 1/7 da
exigéncia de nitrogénio (SPEECE, 1996).

Em menores concentracdes tém-se os micronutrientes (como ferro, niquel,
cobalto, molibdénio, zinco, manganés, cobre, entre outros) que também s&o
necessarios ao processo de digestdo anaerdbia. Segundo Speece (1996), o ferro
parece ser necessario nas concentragcdes mais altas em relacdo a todos os outros
tracos de metais, sendo que ferro, cobalto, niquel e zinco sdo mais frequentemente
relatados como estimuladores do metabolismo de microrganismos metanogénicos. E
importante que os tracos de metais estejam em solucdo para serem disponiveis ao
crescimento bacteriano (PARKIN; OWEN, 1986).

3.3.2.2 pH, alcalinidade e &cidos volateis

O pH do ambiente dentro de um reator deve variar entre aproximadamente
6,5 e 8,2 (sob algumas condi¢des, pode ser possivel operar satisfatoriamente a um
pH tédo baixo quanto 6,0) para o sucesso do processo anaerdbio (SPEECE, 1996).

Os microrganismos metanogénicos se desenvolvem numa faixa de pH entre
6,0 e 8,0, sendo o crescimento 6timo na faixa de pH entre 6,6 e 7,4. Valores de pH
abaixo de 6,0 e acima de 8,3 devem ser evitados, pois podem inibir por completo as
arqueias metanogénicas. Ja os microrganismos acidogénicos tém um crescimento
otimo a faixa de pH entre 5,0 e 6,0 e podem se mostrar ativos mesmo para valores
de pH tédo baixos quanto 4,5. Isso significa que a producédo de acidos em um reator
pode continuar livremente, apesar da producdo de metano ter sido praticamente
interrompida, devido aos baixos valores de pH (CHERNICHARO, 2007).

Inicialmente, os microrganismos formadores de acidos fracionam a matéria
organica, produzindo acidos volateis e consequentemente reduzindo o valor do pH
do meio. Entdo, as arqueias metanogénicas transformam os acidos em metano,
neutralizando o meio e elevando o pH. A digestao de proteinas e aminoacidos forma
amoOnia, que tende a elevar o valor de pH. O bicarbonato € outro fator atuante sobre

o pH do meio, agindo de modo a estabiliza-lo (PINTO, 1999). J& os componentes
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como o CO2 e os acidos graxos volateis de cadeia curta tendem a baixar o pH
(SPEECE, 1996).

A capacidade tampé&o é muitas vezes referida como alcalinidade na digestédo
anaerobia, que € o equilibrio de dioxido de carbono e ions bicarbonato que
proporciona resisténcia as mudancas significativas e rapidas no pH. A capacidade
tampdo (que é proporcional a concentracdo de bicarbonato) é um método mais
confiavel de medir o desequilibrio do reator do que as medicfes diretas de pH, pois
um acumulo de acidos graxos de cadeia curta reduzira significativamente a
capacidade de tamponamento antes que o pH diminua (WARD et al., 2008).

Durante um desequilibrio do sistema, que pode ser causado por alteracdes
nas caracteristicas hidraulicas, uma mudanca de temperatura ou a introducdo de
substancias toxicas, por exemplo, as bactérias acetogénicas irdo produzir acidos
volateis a uma taxa mais rapida do que pode ser decomposta pelas arqueias
metanogénicas. Por consequéncia, o valor do pH cair4 e a producédo de metano sera
reduzida ou pode até mesmo cessar (PARKIN; OWEN, 1986). Portanto, é importante
a manutencdo da alcalinidade no reator anaerobio devido a sua capacidade de
neutralizar os acidos volateis formados no processo e também tamponar o meio,
protegendo contra as possiveis falhas decorrente da queda do pH.

Para o desenvolvimento do processo de digestdo anaerobia em efluentes
acidos, como a vinhaca, é necessario o ajuste do pH com adicdo de agentes que
proporcionem tamponamento do sistema na faixa 6tima de pH. Se o conteido de um
reator em operacao torna-se muito acido, uma forma de restaurar o pH € interromper
sua alimentacdo por alguns dias, proporcionando um tempo para que as arqueias
metanogénicas reduzam a concentracdo de acidos volateis no reator (GRANATO,
2003).

Uma forma de se monitorar a alcalinidade é por meio da metodologia
proposta por Ripley, Boyle e Converse (1986), procedendo a titulagdo da amostra
em dois estagios. O primeiro estagio titula até o pH 5,75, o qual fornece a
alcalinidade parcial (AP), praticamente equivalente a alcalinidade a bicarbonato e o
segundo estagio titula até o pH 4,3, o qual fornece a alcalinidade intermediaria (Al),
praticamente equivalente a alcalinidade dos acidos volateis.

Portanto, o controle do pH por meio do monitoramento da alcalinidade do

7

reator € de fundamental importancia para a adequada operacdo da digestédo
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anaerobia, evitando a inibicdo dos microrganismos metanogénicos e, por

consequéncia, a falha do processo.

3.3.2.3 Temperatura

A temperatura € outro fator ambiental que afeta a manutencdo e o
crescimento dos microrganismos, bem como a atividade metabdlica dos mesmos
(AMARAL et al.,, 2008). Além disso, afeta as taxas das reacdes enzimaticas, o
equilibrio de ionizacao (por exemplo, aménia), solubilidade de substratos, gorduras e
até mesmo a biodisponibilidade de ferro (SPEECE, 1996).

Os microrganismos nao sdo capazes de controlar sua temperatura interna e,
assim, a temperatura no interior da célula é determinada pela temperatura ambiente
externa. Trés faixas de temperatura podem ser associadas ao crescimento dos
microrganismos na maioria dos processos biologicos: a faixa psicroéfila (entre 4 e 15
°C), a faixa mesdfila (entre 20 e 40 °C) e a faixa termdfila (entre 45 e 70 °C)
(CHERNICHARO, 2007), sendo 35 °C e 55 °C as temperaturas 6timas de operacgao
nas condi¢cdes mesofilicas e termofilicas, respectivamente (WARD et al., 2008).

A faixa termofilica apresenta as maiores taxas de conversdo e, assim, um
menor tempo de residéncia do residuo no reator. Na faixa de temperatura entre 55 e
70 °C foi constatado que a celulose e outros polimeros alcangam as maiores taxas
de hidrolise. Apesar disso, a maioria dos reatores operam na faixa mesofilica, por
nao necessitarem de energia para o aquecimento (PINTO,1999).

A metanogénese pode ocorrer em temperatura variando de 4 a 100 °C
(SPEECE, 1996). Os reatores anaerébios sdo geralmente operados em duas faixas
de temperatura: mesofilica (30 a 38 °C) e termofilica (50 a 60 °C), sendo que para
uma eficiente operacdo o mais importante é a manutencdo de uma temperatura
constante e uniforme dentro do reator (PARKIN; OWEN, 1986) para que ndo ocorra
falha do sistema.

Peck et al. (1986) estudaram os efeitos dos tratamentos de choque de
temperatura na estabilidade de digestores anaerdbios operados com dejetos
bovinos. Para isso, seis digestores em escala de laboratério foram operados em
pares e alimentados uma vez ao dia, sendo estudados os tempos de retencdo de 25
e 10 dias. Os digestores foram mantidos a 35 °C antes que flutuagcbes de

temperatura fossem aplicadas. Os autores verificaram que a reducéo de temperatura
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diariamente em aproximadamente 8 °C provocaram quedas sucessivas na producéo
de biogas, mas um aumento no seu conteddo de metano (atribuido a uma elevada
solubilidade do CO2 a temperaturas mais baixas) em ambos tempos de retencéo

empregados.

3.4 HIDRODINAMICA

Para estudar a viabilidade de tratamento de um determinado efluente é
preciso conhecer o comportamento hidrodindmico do reator.

Reatores de leito fixo sdo capazes de manter elevadas concentracdes de
microrganismos com elevado tempo de retencao celular, favorecendo a construcao
de sistemas mais compactos e de alto desempenho (OKAMOTO; POLONI;
RIBEIRO, 2014). No entanto, o principal problema dessa tecnologia esta relacionada
ao entupimento do biorreator, que pode ocorrer quando a quantidade de biomassa é
elevada, geralmente ap6s um longo periodo de operacdo. Como resultado, parte do
volume do reator pode operar como uma “zona morta” ou “zona de agua estagnada”,
com o fluxo de liquido deslocando por caminhos preferenciais. Tais perturbacdes
afetam o tempo de retenc&o dos substratos no reator, bem como o contato entre 0s
substratos de entrada e os microrganismos viaveis (ESCUDIE et al., 2005).

Em termos de modelagem, os reatores de leito fixo sdo sistemas complexos,
principalmente pelo caréater difusivo do fluxo que os atravessa e pelos processos de
transformac&o e remocéo de poluentes (MENDEZ-ROMERO et al., 2011). Portanto,
é fundamental descrever o comportamento hidrodinamico deste tipo de reator para
determinar os parametros de projeto, como por exemplo o tempo de residéncia. O
tempo de residéncia nestes biorreatores afeta fortemente seu desempenho devido
as taxas de adesdo e desprendimento do biofilme e resisténcia a transferéncia de
massa liquido-biofilme (BERNARDEZ; ANDRADE LIMA; ALMEIDA, 2008).

O regime do fluxo de escoamento em reatores é obtido a partir da distribuicéo
do tempo de residéncia (DTR). A partir das curvas de DTR é possivel determinar os
parametros hidrodinamicos e identificar anomalias no escoamento, tais como curtos-
circuitos hidraulicos, caminhos preferenciais e zonas mortas, que podem prejudicar a
eficiéncia dos reatores devido a diminui¢cdo do volume util e do tempo de detencgéo
hidraulica (CARVALHO et al., 2008).
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Essas curvas sdo obtidas por meio da técnica de estimulo-resposta pela
injecdo de um composto inerte (tragador) na corrente de entrada do reator em
determinado instante de tempo (t = 0) e pela medida de sua concentracdo na
corrente de saida em funcédo do tempo (OKIYAMA, 2014).

Dois métodos de injecdo de tracador sdo comumente utilizados: injecéo tipo
pulso ou tipo degrau. A injecdo tipo pulso ocorre quando uma quantidade de
tracador € injetada repentinamente em curto espaco de tempo na corrente de
alimentacéo do reator. A concentracdo do tracador na corrente efluente € medida ao
longo do tempo, obtendo-se a curva-resposta desejada para o ensaio hidrodinamico.
O tempo para introdugdo do tracador deve ser desprezivel em relagdo ao tempo de
detencdo hidraulica esperado para o reator e a dispersdo do tracador deve ser
minima do ponto da injecdo até a entrada do reator (LEVENSPIEL, 2000). A injecdo
tipo degrau consiste na introducdo de corrente de solucéo-tracador na alimentagéo
do reator, a qual é mantida durante todo o experimento. A concentracdo de tracador
na corrente efluente do reator (curva-resposta) sera, consequentemente, sempre
crescente até que se atinja a concentracdo aplicada. A vantagem € que a
concentracdo do tracador na entrada do reator ndo precisa ser conhecida, mas ha
maior gasto de material utilizado como tragador e maior dificuldade no tratamento
dos dados (OKIYAMA, 2014).

A técnica de estimulo-resposta € comumente usada para estudar a mistura
liquida de fluxo ndo ideal. Existem dois modelos de reatores que sao considerados
0os extremos da idealidade: o reator de mistura completa em série (Continuous
Stirred Tank Reactor, CSTR) e o reator com escoamento pistonado (Plug Flow
Reactor, PFR). Segundo Levenspiel (2000), no reator de mistura completa, o
contetdo esta bem agitado e a concentracdo uniformemente distribuida. Assim, a
corrente de saida deste reator tem a mesma composicao que o fluido no interior do
reator. JA no reator com escoamento pistonado, também denominado de reator
tubular ideal, ndo ha mistura ou difusdo ao longo do caminho de escoamento
(direcéo radial) e o tempo de detenc&o hidraulica deve ser o mesmo para todos 0s
elementos de fluido.

A caracterizagdo hidrodinamica de um reator é realizada aplicando modelos
gue representem os desvios da idealidade, os quais sdo obtidos a partir de
informagdes da curva DTR. Os modelos de dispersédo longitudinal e o tanque de

mistura completa em série sdo simples, uniparamétricos e bem difundidos, e podem
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ser aplicados para escoamento turbulento em tubos, escoamento laminar em tubos
muito longos, escoamento em leitos empacotados, entre outros (LEVENSPIEL,
2000). Simplificadamente, o modelo de dispersao longitudinal baseia-se no reator
com escoamento pistonado, sendo que quanto maior for a dispersdo, mais o modelo
se afasta da idealidade. J& o modelo de tanques em série simula o comportamento
do reator avaliado pelo nimero de reatores de mistura completa (ideais) em série.
Essas caracteristicas podem ser verificadas pelos parametros D (ou D/u.L) para os
modelos de pequena e grande dispersao ou pelo numero (N) de reatores de mistura
completa em série para o modelo N-CSTR (CARVALHO et al., 2008).
Conhecendo-se o comportamento do fluxo de escoamento do reator, obtido
por meios das curvas de distribuicdo do tempo de residéncia dos ensaios
hidrodindmicos, pode-se aplicar modelos matematicos (como por exemplo o ADM1)

para realizar a caracterizagéo cinética do reator.

3.5 MODELAGEM NO ADM1

Modelagem matemética é utilizada em tratamentos de efluentes como forma
de compreender o processo, além de simular e otimizar o comportamento do
sistema. O modelo mateméatico mais utilizado em processos de digestdo anaerdbia é
o ADM1 (Anaerobic Digestion Model Number 1), proposto pelo grupo de
pesquisadores da Internacional Water Association (IWA). Segundo Carvalho et al.
(2008), uma das etapas necessdarias para uso desse modelo é o conhecimento
detalhado do comportamento hidrodinamico.

O ADM1 é um dos mais sofisticados e complexos modelos, o qual descreve a
estequiometria e a cinética das reacdes ocorridas nos processos anaerobios,
envolvendo 19 processos bioquimicos e dois tipos de processos fisico-quimicos.
Dentre as vantagens deste modelo, destaca-se o beneficio de ter uma base comum
de modelagem de digestdo anaerdbia, o que possibilita obter resultados mais
comparaveis e compativeis, além da aplicacdo do modelo para projetar, operar e
otimizar plantas em grande escala (BATSTONE et al., 2002).

O modelo inclui varias etapas que descrevem processos bioquimicos e fisico-
quimicos da digestdo anaerdbia. As etapas bioquimicas incluem a desintegracéo de
particulas homogéneas a carboidratos, proteinas e lipidios; hidrélise extracelular

destes substratos particulados para acucares, aminoacidos e acidos graxos de
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cadeia longa (AGCL), respectivamente; acidogénese a partir de acglcares e
aminoacidos para acidos graxos volateis e hidrogénio; acetogénese de &cidos
graxos de cadeia longa e acidos graxos volateis (AGV) para acetato; e as etapas
separadas da metanogénese do acetato e hidrogénio/CO2. As equacles fisico-
quimicas descrevem a associacao e dissociacdo de ions e a transferéncia entre gas-
liguido (BATSTONE et al., 2002).

Os processos de degradacéo biologica sdo descritos usando a cinética de
Monod, enquanto 0s processos extracelulares (desintegracdo e hidrélise) e o
decaimento da biomassa sdo descritos usando cinética de primeira ordem
(BARRERA et al., 2015).

No modelo, o substrato é primeiramente caracterizado em componentes
soluveis (Si) e particulados (X). A fracdo solavel é fracionada em acUcares
(monossacarideos), aminoacidos, acidos graxos de cadeia longa e &cidos organicos
volateis (acetato, propionato, butirato, valerato) e inertes. Os particulados sé&o
fracionados em proteina, carboidratos e inertes (ELAIUY, 2016).

A unidade base do modelo é kgDQO.m utilizado para todos os componentes
gue podem ser descritos em termos de DQO. Carbono inorganico (HCOs e CO2) e
nitrogénio (NHs* e NHs) sao descritos em base molar, sendo a unidade
respectivamente em kmolC.m2 e kmoIN.m3 (BATSTONE et al., 2002).

Nos proximos itens serdo descritos com mais detalhe 0s processos

bioquimicos e fisico-quimicos do modelo ADM1.

3.5.1 Processos bioquimicos

A primeira consideracéo importante € definir o substrato como sendo a fracéao
de entrada de DQO anaerobiamente biodegradavel, visto que ha uma fracdo néo
biodegradavel. Os processos bioquimicos sdo o centro do modelo anaerdbio, no
entanto a influéncia das reacdées fisico-quimicas também devem ser consideradas. O
modelo inclui as trés etapas biologicas intracelulares, ou seja, a acidogénese ou
fermentacdo, acetogénese ou oxidacdo anaerobia de AGV e AGCL e
metanogénese, bem como uma etapa de desintegracdo extracelular (parcialmente
nao bioldgico) e uma etapa de hidrdlise extracelular (BATSTONE et al., 2002). Essas

etapas sdo apresentadas na Figura 4.
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A etapa de desintegracdo deve preceder a etapa hidrolitica mais complexa e,
por isso foi implementada no ADM1. Particulas complexas se desintegram em
carboidrato, proteina e lipidios, bem como material inerte particulado e solavel. A
desintegracdo fornece os substratos necessarios para a hidrolise. Os acuUcares e
aminoacidos sdo degradados por microrganismos acidogénicos em uma mistura de
acidos organicos, hidrogénio e dioxido de carbono. Para os AGCL ocorre a
acetogénese, no qual os acidos organicos sao convertidos em acetato, H2 e CO2
pelos grupos acetogénicos que utilizam AGCL, butirato e valerato (um grupo de
microrganismos para o0s dois substratos) e propionato. O hidrogénio produzido é
consumido pelas metanogénicas hidrogenotroficas e o acetato € consumido pelas

metanogénicas acetoclasticas (BATSTONE et al., 2002).

Figura 4 - Modelo anaerébio implementado incluindo os processos bioquimicos.

Residuo de particulas complexas I(
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Legenda: (1) acidogénese de acgucares, (2) acidogénese de aminoécidos, (3) acetogénese
de &cidos graxos de cadeia longa, (4) acetogénese de propionato, (5)
acetogénese de valerato e butirato, (6) metanogénese acetoclastica, (7)
metanogénese hidrogenotrofica.

Fonte: BATSTONE et al., 2002.
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A primeira etapa de modelagem no ADM1 é a desintegracdo (p1),
representada na equacdo 3.1. Depois foram incluidos no modelo 3 passos de

hidrolise enzimatica paralelos, para carboidratos (p2), para proteinas (p3) e para

lipidios (p4), equacdes 3.2 a 3.4.

p1 = Kdis. Xc (3.2)
P2 = Knyd,ch.Xch (3.2)
p3 = Knhyd,pr.Xpr (3.3)
P4 = Knhyd,li. Xii (3.4)

em que pi representa o consumo de substratos, ki a constante de decaimento

enddégena do microrganismo consumidor do substrato i e Xj a concentracdo de

biomassa. Todas as equacdes sdo dadas em kgDQO.m=3.d2.
A proxima etapa é a acidogénese, que ocorre a partir de monossacarideos e
aminoacidos formando produtos mais simples. Para a acidogénese de acuUcares, a

glicose (CeH1206) foi adotada como mondmero base no ADM1. A partir da glicose

muitos produtos podem ser produzidos, sendo que no modelo foram inclusos
somente a producao de acetato, propionato e butirato (BATSTONE et al., 2002a). A

equacdao 3.5 descreve o consumo de monossacarideos.

S
=K sy —— - Xsy-1 3.5

p5 m,su Ks,su+Ssu su-15 ( )

em que ps representa o consumo de aculcar, km;su a velocidade maxima de
consumo de acucar, Ssu a concentracdo de acucar, Kssu a concentracdo de
substrato correspondente a metade da velocidade maxima, Xsu a concentracao de

biomassa e Is o fator de inibigé&o.

O decaimento da biomassa ao longo do tempo é dado pela cinética de

primeira ordem, apresentado na equagao 3.6.

P13 = Kdec,Xsu.Xsu (3.6)
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em que p13 representa a velocidade de consumo de biomassa, Kdecxsu a
constante de morte celular da biomassa consumidora de acglcares e Xsy a biomassa
consumidora de agucares.

De forma analoga ao consumo de monossacarideos, a cinética de
aminoacidos € representada por:

Saa
Pe = km,aa-m-xaa-l6 (3.7)

em que pe representa o consumo de aminoécido, km,aa a velocidade maxima
de consumo de aminoacido, Saa a concentracdo de aminoacidos, Ksaa a
concentracdo de substrato correspondente a metade da velocidade maxima, Xaa a

concentragéo de biomassa e lg o fator de inibicao.
Como na equacdo 3.6, a biomassa também decai ao longo do tempo e a

velocidade é dada por:
P14 = Kdec Xaa.Xaa (3.8)

em que pi4 representa a velocidade de consumo de biomassa, Kdecxaa @

constante de morte celular da biomassa consumidora de aminoacidos e Xaa a

biomassa consumidora de aminoacidos.

A acetogénese é a etapa de degradacdo de acidos organicos de cadeias
maiores (como propionato, butirato e valerato, entre outros) a acetato, H> e CO2. E
importante o sintrofismo que ocorre entre as bactérias acetogénicas (produtoras de
hidrogénio) e as arqueias metanogénicas hidrogenotréficas (consumidoras de
hidrogénio) para o sucesso do processo anaerébio.

Foram incluidos no ADM1, trés grupos bacterianos para a acetogénese, um
para propionato, outro para butirato e valerato (denominado c4), e outro para acidos
graxos (do inglés fatty acids) com mais de 5 carbonos (BATSTONE et al., 2002a). A
cinética de consumo desses acidos nas reacfOes acetogénicas sdo dadas pelas

equacles 3.9 a 3.12.
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Sfa

=K g —— Xpa.1 3.9

P 7 m,fa Ks fa*Sta fa-17 ( )
Pg = Kot e Koy ——22— | (3.10)

’ Ks,c4tSva Sbu+Sva+1e-6
S S
= K, ca- b X4 bu A 3.11
Py = Km,c4 Kso*Spu " 04 Sva+S, 1167 9 ( )
S
=K — Xyl 3.12
p10 m,pro KS,pro +3pro pro-110 ( )

As velocidades de decaimento da biomassa consumidora de propionato,

butirato e valerato, e acidos graxos sao dadas pelas equacdes 3.13 a 3.15.

P15 = Kdec,xfa. Xfa (3.13)
P16 = Kdec xc4.Xca (3.14)
017 = Kdec,Xpro.Xpro (3.15)

Em relacdo a metanogénese hidrogenotréfica, a cinética de consumo de
hidrogénio e a velocidade de decaimento de biomassa consumidora de hidrogénio

sao representadas pelas equacdes seguintes:

- Sh2
Pp = Kmh2- m-xhz-/m (3.16)
019 = Kdec,xh2.Xh2 (3.17)

As metanogénicas acetoclasticas convertem o acetato produzido em CHs e
CO:z. A cinética de consumo de acetato e a velocidade de decaimento da biomassa
consumidora de acetato (arqueias metanogénicas acetoclasticas) sdo dadas pelas

equacbes 3.18 e 3.19.

SaC
Py = km,ac-m-xac-lﬂ (3.18)
P18 = Kdec Xac.Xac (3.19)

As inibigbes (Is a 112) apresentadas nas equacdes anteriores de cinética sao

calculadas pelas expressdes 3.20 a 3.25.
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I5,6 = IpH,aa . lIN,lim (3.20)
17 = lpH,aa . lINJim - Ih2 fa (3.21)
I8,9 = IpH,aa . liN,lim . In2,c4 (3.22)
l10 = IpH,aa . lINJlim . In2,pro (3.23)
[11 = IpH,aa . lINJlim . Inh3 (3.24)
[12 = lpH,h2 . IIN,lim (3.25)

Maiores detalhes sobre os processos inibitérios e as respectivas equacdes

podem ser encontrados em Batstone et al. (2002a).

3.5.2 Processos fisico-quimicos

Representado por reacdes que ndo sdo mediadas por microrganismos e

normalmente ocorrem em sistemas anaerobios, tais como:

a) Reacdes liquido-liquido, ou seja, associacado e dissociacao ibnica;
b) trocas gas-liquido (transferéncias gasosas);

c) transformacdes liquido-solido, isto €, precipitacédo e solubilizacdo de ions.

Os processos fisico-quimicos também sdo importantes na modelagem da
digestdo anaerdbia, uma vez que estdo interligados aos processos bioquimicos.
Além disso, os processos fisico-quimicos permitem expressar fatores de inibicdo
bioldgica, tais como pH, concentracdo de acidos e bases livres e concentracédo de
gas dissolvido. Estes processos ainda facilitam a determinacao do fluxo de gas e da
alcalinidade a bicarbonato, permitindo controlar com mais rigor o pH e
consequentemente reduzir os custos operacionais com a adicdo de menores
guantidades de &cido ou base para corrigi-lo (BATSTONE et al., 2002).

Na fase liquida ocorre a dissociacdo de compostos em fragcbes nao ionizadas
e ionizadas, dependendo do pH do meio, conforme apresentado na equacédo 3.26.
Os compostos em solucdo de interesse no processo anaerobio sdo o bicarbonato
(HCO3), amonia livre (NHs), ion sulfeto (HS") e os sais de &cidos fracos acetato,

propionato e butirato.
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pH = pKa + log = (3.26)

em que X~ representa a fracéo ionizada e HX a fracdo nao ionizada.

As equacdes de equilibrio acido-base podem ser implementadas no ADM1 na
forma de equacdes algébricas ou equacdes diferenciais. Em ambos os casos, 0
modelo adota como base para estas equacbes o0 balanceamento de ions
(BATSTONE et al., 2002a).

Em relacdo a transferéncia gas-liquido, trés principais gases sdao
considerados importantes produtos do processo anaerébio: hidrogénio (Hz), metano
(CH4) e diéxido de carbono (CO2), sendo que os dois primeiros apresentam baixa
solubilidade na fase liquida (BATSTONE et al., 2002a).

O sulfeto (H2S) é outro gas importante produzido em processos anaerobios,
especialmente quando o efluente € a vinhaca. No entanto, o processo de reducado do
sulfato a sulfeto so foi incorporado ao ADM1 por Barrera et al. (2015).

As equacdes abaixo descrevem a transferéncia de massa especifica para os

gases Hz, CH4 e COz2, respectivamente.

PT1.8 = KLa (Sh2 = 16Knih2pgas,h2) (3.27)
PT,9 = KLa (Scha — 64KHn chaPgas,cha) (3.28)
PT.10 = KLa (Sco2 = Khu.co2Pgas,co2) (3.29)

Nestas equac0es, a constante da Lei de Henry foi corrigida por um fator de 16
e 64, para o hidrogénio e o metano, respectivamente, para transformar a base molar
em base de DQO.

As transformacdes liquido-sélido ndo foram incluidas no ADM1 devido as
dificuldades de implementacédo (BATSTONE et al., 2002).

3.6 REATOR ANAEROBIO DE LEITO FIXO PARA TRATAMENTO DA VINHACA

O reator de leito fixo também conhecido como filtro anaerébio possui um meio
suporte estacionario que permite a imobilizacdo da biomassa a partir da adesédo dos
microrganismos e da retencéo de lodo nos intersticios. O meio suporte é acomodado
aleatoriamente no reator, fato que da origem ao termo “leito empacotado”. Diversos

materiais podem ser utilizados como meio suporte, entre eles a espuma de
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poliuretano. O funcionamento do reator de leito fixo compreende a entrada da agua
residuaria na parte superior ou inferior do tanque (fluxo descendente ou fluxo
ascendente, respectivamente), a passagem do efluente pelo meio suporte, no qual
ocorrerao as reacoes de degradacdo da matéria organica e producao de biogas, e a
posterior recuperacado deste na parte superior do reator. Nos reatores de fluxo
ascendente, que apresentam maior uniformidade, o efluente é recolhido na parte
superior do tanque (FUESS, 2017).

O emprego de reator anaerobio de leito empacotado (Anaerobic Packed-Bed
Reactor, APBR) para o tratamento e aproveitamento energético da vinhaca tem sido
objeto de estudo de diversos pesquisadores.

Ferraz Junior (2013) avaliou a aplicacdo da digestdo anaerdbia da vinhaca em
sistema combinado acidogénico e metanogénico. Inicialmente, avaliou-se a
influéncia de materiais suportes na producao de hidrogénio utilizando reatores de
leito empacotado (APBR) operados em condicdo mesofilica (25 °C). O autor
verificou que a baixa relacdo C/N da vinhaca associada a presenca de
microrganismos anoxicos afetou os reatores APBR com diferentes materiais
suportes, levando-os a faléncia. Na etapa seguinte, adotou-se a operacao do reator
APBR acidogénico em condicdo termofilica (55 °C) e, em paralelo, foram operados
dois reatores metanogénicos do tipo manta de lodo (UASB), compondo um sistema
anico (UASB) e um sistema combinado (APBR/UASB). Os resultados mostraram
qgue a producédo de energia no sistema combinado foi 25,7% superior ao observado
no sistema unico, apresentando também eficiéncia de remocdo de matéria organica
superior no sistema combinado.

Fuess (2017) aplicou a digestdo anaerdbia no tratamento da vinhaca com o
objetivo de converter a matéria organica em hidrogénio e metano. Para isso utilizou
sistemas em duas fases em escala de bancada, acidogénico e metanogénico,
termofilicos (55 °C). Os resultados obtidos pelo autor mostraram que o reator APBR
acidogénico manteve producdes continuas de hidrogénio em longo prazo, sendo
essencial a aplicacdo de estratégias operacionais, principalmente o controle do pH e
da concentracdo de biomassa no reator. Na fase metanogénica foram utilizados dois
reatores diferentes, UASB e um reator de leito fixo estruturado, sendo que o sistema
com células aderidas apresentou desempenho superior, incluindo aspectos da
estabilidade operacional, remocdo de matéria organica e producdo de metano.

Destaca-se a importancia da alcalinizacdo dos sistemas para melhorar o
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desempenho econémico-ambiental da biodigestdo. O autor concluiu que em relacéo
a avaliacdo tecnoldgica da biodigestdo, demonstrou-se a viabilidade econémica do
escalonamento dos sistemas anaerébios com separacao de fases para o tratamento
da vinhaca.

Peruzzo (2017) estudou a influéncia de sulfetos na produgédo de metano
obtido da degradacdo de vinhaga. Para isso, avaliou diferentes concentracdes de
sulfetos em dois valores de pH (7,0 e 7,5) a fim de verificar a inibicdo da atividade
metanogénica especifica (AME). Os ensaios ocorreram em batelada em condicdes
mesofilicas. As concentragées de 50, 75 e 100 mgSZ.L! promoveram o maior
incremento de redugcdo da AME nos dois valores de pH avaliados, sendo que em pH
7,5 as reducdes foram maiores. A inibicdo por sulfetos também implicou no
decaimento acentuado de remocao de carga organica.

Silva et al. (2002) testaram a viabilidade de remocéao de sulfato a partir de
aguas residuérias ricas em sulfato, usando reator APBR em escala piloto operado
em temperatura ambiente. O biorreator com volume de 94,2 L foi instalado em uma
indUstria quimica que produz peroxidos organicos, que geram efluentes com
concentracdes de sulfato variando de 12.000 a 35.000 mgSO4%.Lt. O reator foi
preenchido com cubos de espuma de poliuretano, operando inicialmente em regime
descontinuo. A eficiéncia da reducdo de sulfato e eficiéncia de remocao de DQO
foram avaliadas em funcédo da relacdo DQO/SO4> nos cinco testes realizados. Os
autores utilizaram etanol como doador de elétrons e avaliaram o efeito dessa adi¢éao
suplementar sobre o crescimento das bactérias redutoras de sulfato. O reator
também foi alimentado em regime semicontinuo com &gua residuaria bruta com
altas concentracdes de sulfato. Os autores concluiram que o reator APBR operando
sob regime descontinuo e semicontinuo atingiu a maxima eficiéncia de reducéo de
sulfato de 97%. Também relataram que a adi¢do de etanol estimulou as BRS, que
predominaram sobre os microrganismos produtores de metano, mesmo em elevadas
relacdes DQO/SO4%. Outro ponto destacado refere-se ao pH dentro do reator, o qual
permaneceu entre 7,9 e 9,2, resultando na prevaléncia de ions HS". N&o foi
observado efeito toxico sobre as BRS, no entanto, os microrganismos produtores de
metano podem ter sido inibidos pela presenca de altas concentracdes de HS".

Apesar do avanco das pesquisas sobre a digestdo anaerébia da vinhaca é
necessario prosseguir com estudos para melhor compreender os fatores que

interferem no processo como, por exemplo, a concentragao de sulfato.
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Callado, Damianovic e Foresti (2017), em estudo sobre a remog¢ao simultanea
de matéria organica e sulfato em reator anaerdbio em escala de bancada, afirmam
gue existem diversas pesquisas nessa area, mas que os resultados apresentados na
literatura sdo divergentes. Essa divergéncia pode ser resultado da influéncia dos
fatores: razdo DQO/SO4%, fonte de carbono utilizada, condigdes operacionais
(concentracdo de sulfeto, temperatura, pH, entre outros), indculo, cinética de
crescimento dos organismos, entre outros.

A complexidade do processo de digestdo anaerdbia da vinhaca apresentado
na revisdo, aliado a proposta de operar um reator em escala piloto tornam o
presente trabalho desafiador. Assim, este estudo pretende contribuir com as
pesquisas sobre o tratamento anaerdbio da vinhaca e, para isso, tem como
objetivos: monitorar a operacdo do reator APBR, avaliar a cinética de degradacao de
matéria organica, reducdo de sulfato e producdo de metano e, por fim, avaliar a
aplicacdo do modelo ADM1 aos dados experimentais.

4 MATERIAL E METODOS

4.1 DESENHO EXPERIMENTAL

A Figura 5 apresenta o fluxograma do experimento. A primeira etapa foi a
instalacdo do reator anaerébio de leito fixo empacotado, em escala piloto, na
Estacdo Experimental de Tratamento de Efluentes do laticinio escola da Prefeitura
do campus Fernando Costa - USP Pirassununga, que ocorreu entre o final do més
de janeiro e inicio do més de fevereiro de 2017.

Inicialmente, o reator foi operado com efluente de laticinio por um periodo de
50 dias, e depois com vinhaca durante 90 dias. Apés finalizar a operagéo do reator
com vinhaga, realizou-se ensaio de biodegradabilidade anaerdbia, monitorando-se a
producdo cumulativa de metano, a remocdo de matéria organica e a reducao
bioldgica de sulfato. Por fim, realizou-se a modelagem matematica empregando o

modelo ADM1. Maiores detalhes dessas etapas serdo descritos nos proximos itens.



Figura 5 - Fluxograma das etapas do experimento.
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4.2 REATOR ANAEROBIO

O reator anaerdbio de leito fixo empacotado (Anaerobic Packed-Bed Reactor,
APBR) foi confeccionado em fibra de vidro com volume util de 194,5 L, composto de
um moédulo com biomassa suspensa (volume de 80,5 L), seguido por dois modulos
com biomassa imobilizada, cada um com 0,50 m de altura e 0,45 m de diametro
(volume util de 48,0 L cada) e uma camara de coleta de efluente (volume de 18,0 L).
O reator APBR, em escala piloto, operou em regime continuo e fluxo ascendente,
utilizando-se bomba tipo diafragma ProMinent®, modelo gamma/ L para a
alimentagao.

A Figura 6 apresenta o desenho esquemaético do reator em corte e em vista

frontal.

Figura 6 - Desenho esquematico do reator anaerdbio de leito fixo empacotado utilizado no
experimento.
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O reator foi operado em temperatura ambiente (média de 22,8+3,8 °C), com
vazdo de alimentacdo de 8,1 L.h'! e tempo de detencdo hidraulica (TDH) de 24

horas. A Figura 7 ilustra o reator APBR instalado e em operacéao.

Figura 7 - Reator anaerdbio de leito fixo empacotado em operagéo.

Fonte: Da autora.

4.3 INOCULO

A biomassa foi imobilizada no ano de 2012, quando Lima (2014) operou um
biorreator combinado anoOxico-aerdbio de leito fixo, em regime continuo, no
tratamento de agua residuaria de laticinio. Apés finalizar o trabalho, o biorreator foi
desativado, mantendo-se os modulos anaerdbios (os mesmos utilizados no presente

trabalho) com lodo. Ao invés de reinocular o reator, a estratégia adotada foi
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alimenta-lo com efluente de laticinio em concentragbes crescentes de matéria
organica com o intuito de reativar a atividade da biomassa.

A Figura 8 ilustra a biomassa imobilizada em suporte de poliéster preenchido
com espuma de poliuretano, Biobob®, antes do reator ser alimentado com &agua

residuéria de laticinio.

Figura 8 - Biomassa imobilizada em Biobob® dentro do reator.

Fonte: Imagens da autora.

4.4 AGUA RESIDUARIA

O efluente utilizado na partida do reator foi proveniente do laticinio escola da
Faculdade de Zootecnia e Engenharia de Alimentos (FZEA-USP), onde produzia-se
iogurte, queijo fresco, mucarela, sorvete e leite pasteurizado, e o efluente gerado
constituia-se principalmente por soro de queijo (LIMA, 2014).

Antes de ser bombeado ao reator, o efluente passava por um sistema de
tratamento preliminar constituido de caixa de separacdo de agua e 6Oleo, tanque de
equalizacdo e tanque de ajuste de pH. A corre¢cdo de pH, para valores proximos a
7,0, era feita aplicando-se cal hidratada (Ca(OH)2). Além disso, quando necessario,
realizavam-se diluicdes do efluente com agua para controle da carga de matéria
organica aplicada ao reator.

A vazdo de alimentagdo do reator foi de 8,1 L.hl, o tempo de detengédo
hidraulica (TDH) de 24 h e a carga organica volumétrica (COV) aplicada variou de
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0,9 a 2,6 kgDQO.m=3.d%, calculada com base no volume util do reator. Nesta etapa
foram monitoradas as variaveis DQO, alcalinidade a bicarbonato e acidos volateis
totais com uma frequéncia de amostragem de 3 vezes por semana.

Na segunda etapa de operacdo do reator, utilizou-se agua residuaria
proveniente de industria sucroalcooleira. As amostras de vinhaca foram coletadas
durante os meses de maio a julho de 2017 na Usina Baldin Bioenergia S/A, situada
no municipio de Pirassununga/SP e transportadas até a FZEA-USP. A coleta de
vinhaca ocorria uma vez por semana em volume suficiente para abastecer o reator
por esse periodo. A vinhaca apresentava valor de DQO em torno de 28,2 g.L e pH
de 4,3. O efluente era armazenado em um tanque, onde ocorria 0 ajuste de pH e a
sua diluicdo em agua e, entédo, era bombeado ao reator.

A estratégia de diluir a vinhaca tinha o objetivo de aplicar valores crescentes
de carga orgéanica volumétrica no reator, iniciando com 5,0 kgDQO.m=3.d! até a
vinhaga bruta.

A vazdo e o TDH aplicados na partida foram mantidos. A COV aplicada
durante a primeira semana de monitoramento do reator com vinhaca foi em torno de
2,0 kgDQO.m=3.d! para aclimatagdo da biomassa ao novo substrato. Posteriormente,
aumentou-se para 5,0 kgDQO.m=3.d%. Dessa forma, a COV aplicada variou de 1,9 a
5,9 kgDQO.m=3.dL.

As variaveis monitoradas durante a operacdo com vinhaca foram: pH,
temperatura, DQO, AB, AVT, NTK e N-NH4*, fosforo total e soluvel, série de sélidos
e, no ultimo més de monitoramento, avaliou-se também a concentracao de sulfato. A
frequéncia de amostragem foi de 2 vezes por semana.

O periodo total de operacdo do reator, incluindo a partida com efluente de

laticinio (50 dias) e o monitoramento com vinhaca (90 dias), foi de 140 dias.

45  ANALISES FiSICO-QUIMICAS

O reator foi monitorado por meio de analises fisico-quimicas, afluente e
efluente, realizadas no Laboratorio de Biotecnologia Ambiental (FZEA-USP).

As andlises de pH, DQO, nitrogénio total Kjeldahl (NTK), nitrogénio amoniacal
(N-NH4%), fésforo total (Ptotal), fosforo soltvel (Psolavel), sulfato (SO4?), sélidos (totais

- ST, totais fixos - STF e totais volateis - STV), solidos em suspenséo (totais - SST,
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fixos - SSF e volateis - SSV) foram realizadas conforme os métodos descritos no
Standard Methods for the Examination of Water and Wastewater (APHA; AWWA,;
WEF, 2005).

As analises de alcalinidade a bicarbonato e &cidos volateis totais foram
executadas de acordo com as metodologias propostas por Ripley, Boyle e Converse
(1986) e por Dillalo e Albertson (1961), respectivamente.

4.6 APRESENTACAO DOS RESULTADOS

Utilizou-se a ferramenta boxplot para gerar graficos sobre o comportamento
dos dados obtidos durante o periodo operacional do reator.

O boxplot (grafico de caixa) € utilizado para avaliar a distribuicdo empirica dos
dados. E formado por uma caixa que vai desde o primeiro quartil até o terceiro
quartil e nela traca-se uma linha na posicdo da mediana e um pequeno quadrado
representando o valor médio. Também sao representados por asteriscos os valores

discrepantes (outliers) minimo e maximo. A Figura 9 ilustra um boxplot.

Figura 9 - Formato de um boxplot.
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O boxplot também pode ser utilizado para uma comparacao visual entre dois
ou mais grupos. Um ponto importante é a diferenca entre os quartis (Qs — Q1) que é
uma medida da variabilidade dos dados.

Para a organizacdo dos dados coletados e a confec¢do dos graficos foram
utilizados os programas Microsoft Excel e software estatistico OriginPro 8.
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4.7 ENSAIO DE BIODEGRADABILIDADE ANAEROBIA

A biodegradabilidade anaerébia da vinhaca foi avaliada baseando-se no teste
de Biochemical Methane Potential (BMP), metodologia proposta por Owen et al.
(1978) e padronizada em Holliger et al. (2016). O objetivo do ensaio foi avaliar a
biodegradabilidade anaerdbia por meio do monitoramento da produgcdo cumulativa
de metano, da degradacdo de matéria organica e da reducéo biolégica do sulfato.

O indculo utilizado no ensaio foi proveniente de um médulo com biomassa
imobilizada do reator APBR (mddulo mais proximo a camara de coleta do efluente).
Apés desativar o reator operado com vinhaga, removeu-se o0 lodo que estava
aderido na parte externa do Biobob® para utilizagdo no ensaio de
biodegradabilidade. A concentracdo inicial da biomassa, caracterizada quanto a
concentragdo de sélidos suspensos, foi de 10,0 gSSV.L™.

O substrato utilizado foi vinhaga de industria sucroalcooleira. A vinhaca foi
caracterizada quanto a concentracdo de matéria organica e sulfato, apresentando
28,2 gDQO.L! e 4,3 gS0O4*.L1. Para o ensaio de biodegradabilidade, foram
estudadas 3 diferentes concentracdes de substrato: C1 = 1,0 gDQO.L?, C2 = 2,5
gDQO.L1e C3=5,0gDQO.L%.

Solugdo de nutrientes foi adicionada aos frascos de reagédo para otimizar a
atividade dos microrganismos anaerébios. O meio basal foi preparado conforme
descrito por Angelidaki et al. (2009), o qual permite manter o pH neutro no inicio do
ensaio.

Foram preparados 3 frascos de controle negativo, que se refere ao indéculo em
meio basal sem vinhaca, sendo o metano produzido pelos controles negativos
subtraido do metano produzido nos ensaios com substrato.

De forma semelhante foram preparados 3 frascos de controle positivo, ou
seja, indculo em meio basal com acetato como um doador de elétrons prontamente
biodegradavel. Os controles positivos foram preparados conforme descrito em
Hobbs et al. (2018), diluindo-se 0,75 g de acetato em 100 mL de 4gua destilada. Os
controles positivos foram feitos para garantir que o inoculo estava ativo na

metanogénese, avaliado pela conversdo de DQO para CHa.
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4.7.1 Montagem do ensaio experimental

Frascos reatores com volume de 120 mL foram utilizados para o ensaio.
Inicialmente, foram adicionados 20 g de inoculo e os frascos foram fechados com
rolha de borracha. Realizou-se a purga do oxigénio no headspace dos frascos com
nitrogénio gasoso durante 3 minutos, a fim de manter as condi¢cbes anaerdbias. Os
frascos foram, posteriormente, lacrados e incubados a uma temperatura de 37 °C
sob agitacao de 100 rpm em uma incubadora shaker. A incubagéo durou 7 dias até a
producéo de biogas cessar. Esse processo foi realizado para eliminar a producéo de
metano de origem endogena e, por isso, o indculo foi “desgaseificado”, isto €, pré-
incubado a fim de esgotar o material organico residual biodegradavel presente. Apés
esse periodo, o biogas produzido foi descartado e iniciou-se a montagem do ensaio.

A Figura 10 mostra os frascos preenchidos com inéculo pronto para serem
desgaseificados.

Figura 10 - Frascos com in6culo para desgaseificacao.

&

Fonte: Da autora.

O ensaio foi realizado em triplicata adicionando-se ao indculo ja
desgaseificado, 20 mL de meio basal e 20 mL de substrato nas concentracdes

estudadas (1,0; 2,5 e 5,0 gDQO.L). Além disso, foram realizadas triplicatas dos
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controles negativo e positivo. Apés fechar os frascos, fluxionar N2 gasoso por 3
minutos e lacrar, os mesmos retornaram a incubadora. A Figura 11 ilustra a

montagem do ensaio de biodegradabilidade.

Figura 11 - Parte do ensaio de biodegradabilidade anaerdbia antes de serem incubados.

Fonte: Da autora.

A producéo de biogéas foi medida pelo método manométrico, determinando-se
a variacao da pressao com uso de transdutor Datalogger GN200, o qual alcancava
uma pressdo maxima de 14 psi. JA a concentracdo de metano foi medida em
cromatografo Shimadzu GC-2014, utilizando hélio como gas de arraste a uma vazao
de 10 mL.mint. As temperaturas do injetor SPL, do detector por ionizacdo de chama
(FID) e da coluna Restek microempacotada foram de 100, 150 e 40 °C,
respectivamente. Realizava-se a purga do biogas dos frascos monitorados, a cada
medicdo da concentracdo de metano. Para a conversdo da concentragdo de metano
em massa de DQO considerou-se que 1 mol de CHas equivale a 64g de DQO.

Para avaliar a degradacdo da matéria organica e reducdo do sulfato,
triplicatas de cada condicdo foram retiradas da incubadora para andlise em

intervalos de tempo até finalizar o ensaio, o qual durou 22 dias.
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4.8 CARACTERIZACAO HIDRODINAMICA

O ensaio hidrodinamico foi realizado no trabalho de Okamoto, Poloni e Ribeiro
(2014), no qual avaliaram o comportamento hidrodindmico de um reator combinado
anaerobio-aerdbio de leito fixo operado com fluxo continuo em escala piloto.

Os autores utilizaram a técnica de estimulo-resposta com injecdo do tipo
degrau, utilizando sal como tracador, e vazdo de alimentacdo de 125 mL.min™.
Foram obtidos dados de condutividade e analisou-se as curvas de distribuicdo do
tempo de residéncia (DTR). A partir dos dados experimentais, foram empregados
modelos de pequena dispersao, grande disperséo e de reatores de mistura completa
em série (N-CSTR'’s) para modelar a hidrodindmica do reator.

Cabe mencionar que os modulos anaerdbios do reator utilizado pelos autores
sdo os mesmos do reator APBR e, portanto, os resultados obtidos podem ser
extrapolados para o presente estudo. Dessa forma, conhecendo o regime de

escoamento do reator pode-se determinar o modelo a ser aplicado no ADML1.

49 MODELAGEM UTILIZANDO ADM1

Para realizar a modelagem utilizou-se o balan¢co de massa para o reator plug
flow ideal. Segundo Levenspiel (2000), em um reator plug flow a composicédo do
fluido varia ponto a ponto ao longo do escoamento; como consequéncia, o balanco
de material para um componente da reacdo deve ser feito em um elemento

diferencial de volume, dV. Deste modo, para o reagente A, tem-se:

Figura 12 - Notacdo para um reator plug flow.
dVv

Fao Fa ‘%FA Fae

Cao CAK % Ca+dCa Car

Fonte: Adaptado de LEVENSPIEL (2000).

Entrada - Saida + Producgéo - Consumo = Acumulo 4)

dC
FA-CA - FA-(CA + dCA) + rproduga"o-dv - I'consumo- av=V. E (4-1)
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Em regime permanente, em um diferencial de volume, ndo ha variacdo da

concentracdo com o tempo, entdo dC/dt = 0. Reorganizando a equacéo, obtém-se:

Fa.dCpy=(r producdo = I consumo)-dV (4.2)

Esta é a equacdo de balanco de massa para A, em uma secao diferencial do
reator de volume dV. A taxa de alimentacdo (Fa) € constante e a taxa de reacao (ra)
€ dependente da concentracdo (Ca) ou conversao dos materiais. Utilizando-se o
método das linhas para modelagem dindmica (SCHIESSER; GRIFFITHS, 2009),
considerando-se o Modelo de Gradiente Maximo, ou seja, desconsiderando a
dispersdo axial, chega-se ao um conjunto de equacfes diferenciais ordinarias que
descrevem a variacdo para cada espécie (A) ao longo do reator:

Em que:

dv

£ = a6 (4.3)

Portanto, a equacao de projeto para reator plug flow € dado por:

dC,
% = produgéo ~ Iconsumo (4-4)

sendo que B corresponde ao tempo de residéncia.

A equacdo 4.4 permite determinar a capacidade do reator, para uma dada
vazao volumétrica de alimentacdo e conversédo requerida (LEVENSPIEL, 2000). A
integracdo do sistema de equacdes diferenciais foi realizado por meio do software
Matlab® 2012a, empregando-se a funcdo odel5s, e a otimizacdo dos parametros
livres foi realizada empregando a funcdo fminsearch. O balanco de massa para o
reator plug flow foi utilizado para a modelagem matematica.

Para a modelagem no ADM1, considerou-se somente a degradacao dos
acucares, ndo sendo considerada a etapa de hidrolise e degradacdo de proteinas e
acidos graxos.

Os parametros livres otimizados foram: concentragdo de microrganismos

consumidores de acucares (Xsu), concentracdo de microrganismos consumidores de

acido butirico e valérico (Xc4), concentragdo de microrganismos consumidores de
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acido propidnico (Xpro), concentracdo de microrganismos consumidores de &acido
aceético (arqueias metanogénicas acetoclasticas) (Xac) € concentragdo de hidrogénio

dissolvido (arqueias metanogénicas hidrogenotroéficas) (Xnh2).

De posse dos valores dos parametros otimizados, realizou-se a modelagem
do ensaio de biodegradabilidade anaerdbia (para remoc¢édo de DQO e producédo de
CH4) para as 3 condigbes estudadas. Os resultados obtidos no modelo foram
confrontados com os dados experimentais do ensaio, para realizar a validacao
direta.

Realizou-se, ainda, a validacdo cruzada para prever o comportamento da
DQO efluente do reator APBR operado em escala piloto. A validacdo cruzada é uma
técnica de avaliacdo de erros de estimativas que permite verificar a adequacédo de
um modelo gerado a partir da analise de dados de treinamento. Essa validacao
oferece uma estimativa de como o modelo construido ira se comportar ao analisar
um novo conjunto de dados (BAKER; ISOTONI; CARVALHO, 2011).

Na validacdo cruzada, os modelos foram realizados empregando-se 0s
parametros otimizados por Couto et al. (2017) e os parametros otimizados no ensaio
de biodegradabilidade anaerdbia.

Couto et al. (2017) realizou a modelagem de um reator de batelada
sequencial operado com biomassa imobilizada (AnSBBR), em escala de laboratorio,
para a producdo de metano. O reator tinha um volume til de 5 L e foi operado em
condi¢cdes mesofilicas (30+1 °C) com uma agitacao de 300 rpm, submetido a cargas
organicas crescentes de vinhaca, sendo os parametros otimizados referentes a
ultima fase de operacéo do reator (5,0 gDQO.L™?). A concentracdo de DQO utilizada
no modelo de Couto et al. (2017) € a mesma empregada na operacdo do reator
APBR alimentado com vinhaga, realizado no presente estudo.

A proposta foi validar o modelo de Couto et al. (2017), utilizando os dados
experimentais de DQO obtidos nesse trabalho, bem como verificar qual dos modelos

se ajustaria melhor aos dados.
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5 RESULTADOS E DISCUSSAO

Neste item serdo discutidos os resultados referente a partida do reator com
efluente de laticinio e o monitoramento da operacdo com vinhaca. Além disso, sera
apresentada a caracterizagao hidrodinadmica do reator e a modelagem no ADM1 dos
dados experimentais da producdo de metano e remocgéo de DQO.

5.1 PERIODO INICIAL DE OPERACAO DO REATOR COM EFLUENTE DE
LATICINIO

O objetivo dessa etapa foi reativar a atividade da biomassa, visto que o reator
tinha sido inoculado ha alguns anos atras e operado com efluente proveniente do
laticinio escola do campus Fernando Costa - USP Pirassununga. Assim, o reator foi
alimentado com efluente do mesmo laticinio, monitorando-se a remocao de matéria
organica, producédo de alcalinidade a bicarbonato e acidos volateis totais. A Tabela 2

apresenta os resultados do monitoramento do reator.

Tabela 2 - Resultados do monitoramento do reator alimentado com efluente de laticinio.

Parametro Afluente Efluente

(mg.LY)  Minimo Maximo X+s Minimo Maximo X+s

DQOrotal 957,5 2613,8 1513,2+494,3 (12 20,3 187,8 56,9+50,1
DQOsolavel 20,0 895,0 301,2+291,0 12 10,3 175,3 46,7+51,7
AB 1115 187.,8 144,0+25,5 14 209,3 4479 291,6+76,7
AVT 32,4 381,3 127,9+109,8 14 15,0 71,6 29,1+15,1

( ) nimero de amostras; X = média; S = desvio padréo.

Fonte: Da autora.

Observa-se na Tabela 2 que houve remocdo de matéria organica e producéo
de alcalinidade a bicarbonato no reator. As eficiéncias médias de remocéo de DQO
total e soltvel foram de 95,8+4,0 % e 75,0+22,5 %, respectivamente. Verifica-se,
ainda, um aumento de 50% no valor médio da alcalinidade.

A Figura 13 ilustra a variagcédo temporal de DQO, alcalinidade a bicarbonato e
acidos volateis totais. Nota-se pelas Figuras 13A e 13B que a matéria organica foi
removida satisfatoriamente. A Figura 13C mostra uma producéo acentuada de

alcalinidade a bicarbonato no inicio da operacdo, reduzindo, posteriormente a
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valores proximos ao afluente. Na Figura 13D observa-se que a concentragcado

afluente de acidos volateis totais reduziu ao longo do tempo de operagéo, enquanto

a concentracdo efluente manteve-se relativamente constante.

Esses resultados demonstram a capacidade de tamponamento do meio,

indicando estabilidade do reator e equilibrio entre 0s microrganismos acidogénicos e

metanogénicos.

Figura 13 - Monitoramento do reator alimentado com efluente de laticinio: (A) DQO total, (B)
DQO soluvel, (C) alcalinidade a bicarbonato e (D) acidos volateis totais.
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O gréfico boxplot, apresentado na Figura 14, mostra a variacdo nos valores

de DQO total e soluvel (afluente), justificado pelo aumento proposital de COV
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aplicada ao reator. Quanto aos valores de DQO efluente, nota-se pequena amplitude
dos dados e uma efetiva remogao.

Em relacédo aos dados de alcalinidade a bicarbonato nota-se maior amplitude
dos valores efluente, pois houve uma maior producdo no inicio da operacao,
reduzindo a concentragdo posteriormente. Para os acidos volateis totais observa-se
0 inverso, ou seja, maior variagao de AVT afluente, pois havia maior concentragéo

de acidos no inicio, reduzindo ao longo da operacao do reator.

Figura 14 - Gréfico boxplot de demanda quimica de oxigénio, alcalinidade a bicarbonato e
acidos volateis totais.
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Fonte: Da autora.

De forma geral, os resultados da partida do reator operado com efluente de

laticinio foram satisfatorios, indicando uma biomassa ativa no reator.
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5.2 OPERACAO DO REATOR COM VINHACA

Apos verificar a atividade da biomassa no reator, substituiu-se o efluente de

laticinio pela vinhaca. A Tabela 3 apresenta os resultados do monitoramento.

Tabela 3 - Resultados do monitoramento do reator alimentado com vinhaca.

Parametro Afluente Efluente

-1 ;. ;. — ;. ;. —
(mg.L)  Minimo Maximo X+s Minimo Maximo X+s

DQOtota  1951,3 5940,0 4241,0+1142,2®?8) 190,5 4215,0 2435,1+1259,6
DQOsover 1788,8 4973,3 3376,7+923,0®® 200,5 3382,5 1991,8+969,0

Temp. (°C) 14,7 23,8 20,5+3,0 @23 14,9 29,9 22,8+3,8
pH* 4,9 9,5 7,0£1,1 @9 6,2 7,3 6,8+0,3
AB 0,0 5680 304,9+171,9@ 3579 13775 651,3+289,1
AVT 436,8 1232,2  800,7+214,7 @9 57,8 1104,5 620,3+356,2
NTK 73,6 141,55 98,8+22,3 (?0) 42,5 104,2 70,7+17,9
N-NHa4* 3,8 31,4 17,0+8,1 20) 12,8 46,0 30,5+8,2
Protal 15 9,5 5,1+2,2 (18) 4,5 7,2 6,0+0,9
Psolavel 0,2 6,2 3,2+1,9 (18) 2,7 7,0 5,2+1,2
S04 741,2 9405 802,0£75,3® 453,6 705,2  563,1+80,9
ST 3746,0 6881,0 5604,1+1036,1 @7 3293,7 5169,7 4120,5+535,0
STV 1865,3 4534,3 3111,6+800,0 @1 1346,7 2483,7 1933,7+373,2
STF 1734,3 3119,0 2492,5+382,9 17 1681,7 2708,7 2186,8+276,6
SST 223,3 1477,5 687,9+389,2 5  113,3 10025 323,6+252,6
SSV 189,2 1095,6  513,2+246,5 (15 90,8 850,8 267,0+216,5
SSF 33,3 810,0 174,7+214,4 19 11,7 151,7 56,6+42,3

* ndo apresenta unidade; ( ) nimero de amostras; X = média; S = desvio padréao.

Fonte: Da autora.

Ao analisar os resultados descritos na Tabela 3 deve-se considerar que a
vinhaca foi diluida em agua por um fator de 6, para ajuste da carga organica
aplicada ao reator.

Os dados afluente sdo semelhantes aos valores apresentados na Tabela 1
para vinhaca proveniente de caldo de cana. Em relagdo ao sulfato, nota-se uma
concentragdo um pouco mais elevada devido a maior quantidade de sulfato utilizado
durante o processo de tratamento do caldo na industria, apresentando média de
802,0+75,3 mg.L?, enquanto o valor da tabela estd entre 600 e 760 mg.Lt. A
concentracdo de sulfato na vinhaga bruta era elevada, em torno de 4,3 g.L, sendo
importante monitora-lo durante a digestdo anaerdbia para que ndo houvesse um

comprometimento do sistema.
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As Figuras 15A e 15B apresentam os dados de monitoramento da DQO (total
e soluvel, respectivamente) e a eficiéncia de remocéao ao longo da operacao.

Figura 15 - Variacdo temporal da DQO (A) total e (B) solavel e eficiéncia de remocéo.
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Na primeira semana de operacdo do reator com vinhaca foi aplicada uma
COV em torno de 2,0 kgDQO.m3.d! para aclimatacdo da biomassa, e apos
aumentou-se para 5,0 kgDQO.m=3.d1. Observa-se a remoc¢do de matéria organica
nos primeiros 23 dias de monitoramento, com eficiéncia média de 72,1% de DQO
total. Apesar dessa remocéo, verifica-se que ndo houve uma operagcdo estavel,
demonstrada pelos valores crescentes de DQO efluente.

Apoés o 23° de operacédo do reator, a eficiéncia de remocédo de DQO reduziu
drasticamente. A primeira hipotese para explicar esse fato esta relacionada as altas
concentracdes de sulfato presente na vinhaga. Em reatores anaerdbios, as bactérias
redutoras de sulfato competem com os microrganismos acidogénicos, acetogénicos
e metanogénicos por doadores de elétrons para reduzir o sulfato a sulfeto, causando
variacdo na rota metabolica do processo (CALLADO; DAMIANOVIC; FORESTI,
2017). E importante mencionar que o sulfato em si ndo é toxico aos microrganismos,
porém sua reducdo a sulfeto pode inibir a digestdo anaerdbia, principalmente as
arqueias metanogénicas.

A Figura 16 apresenta o boxplot dos dados referente & DQO total e soluvel,

na qual pode-se notar a elevada amplitude dos valores e a reduzida eficiéncia de
remocao.

Figura 16 - Boxplot dos dados de DQO total e soltvel.
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Comparando-se o periodo inicial de operagéo do reator (efluente de laticinio)
com o0 monitoramento utilizando vinhaga como substrato verifica-se maior disperséo
dos dados efluente nesse ultimo, demonstrando que o reator estava instavel.

A segunda hipotese levantada relaciona-se ao aumento de COV aplicada ao
reator em um curto periodo de tempo (uma semana), o qual pode ter contribuido
para a instabilidade do sistema, visto que a biomassa ndo estava adaptada a
vinhaca e, por isso, ndo teve tempo suficiente para assimilar toda a carga organica
recebida.

A terceira hipétese esta associada a reducdo simultdnea do pH e da
temperatura do sistema. No 23° dia de operacéo do reator o valor medido do pH
afluente foi de 5,81 e da temperatura foi de 15,0 °C. Segundo Chernicharo (2007),
valores de pH abaixo de 6,0 e acima de 8,3 devem ser evitados, pois podem inibir
por completo as arqueias metanogénicas, enquanto o desenvolvimento dos
microrganismos acidogénicos nao é afetado, uma vez que este grupo bacteriano tem
crescimento 6timo na faixa de pH entre 5,0 e 6,0, resultando, portanto, no acumulo
de acidos dentro do reator. Ademais, 0 processo anaerGbio € muito sensivel as
mudancas bruscas de temperatura, podendo provocar um desbalanceamento entre
as populacdes microbianas e a consequente falha do sistema.

Peck et al. (1986) estudaram os efeitos dos tratamentos de choque de
temperatura na estabilidade de digestores anaerébios operados com dejetos
bovinos. Os autores verificaram que a reducdo de temperatura diariamente em
aproximadamente 8 °C provocaram quedas sucessivas na producdo de biogas, mas
um aumento no seu contetdo de metano e na concentracdo de &cidos graxos
volateis. No entanto, o fato de cada um dos acidos volateis ter aumentado em
proporcdes diferentes sugere que 0s microrganismos ndo responderam de maneira
semelhante ao tratamento de choque de temperatura e que a digestdo se tornou
desequilibrada. Os resultados apresentados por Peck et al. (1986) indicam, de certa
forma, a importancia de se manter uma temperatura constante e uniforme dentro do
reator (PARKIN; OWEN, 1986) para evitar a desestabilizagao do processo.

Provavelmente, a reducdo simultanea do pH e da temperatura afetaram a
dindmica dos microrganismos presentes no reator, acarretando no consumo de

alcalinidade a bicarbonato.
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Conforme pode ser visto na Figura 17A, o pH afluente variou de 4,9 a 9,5,

enquanto o pH efluente manteve-se

relativamente constante préximo da

neutralidade, demonstrando a capacidade de tamponamento do sistema.

A Figura 17B ilustra a variacdo da temperatura no reator, o qual operou em

condicdo ambiente. A temperatura medida no efluente do reator variou de 14,9 a

29,9 °C apresentando valor médio de 22,8+3,8 °C.
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Verifica-se na Figura 17C a producdo significativa de alcalinidade a
bicarbonato até o 23° dia de operagcdo do reator, apresentando valor maximo de
1377,5 mgCaCOs.Lt. Apds esse periodo, o reator continuou produzindo AB em
menores concentracoes.

A Figura 17D mostra 0 aumento crescente de 4cidos volateis totais no reator.
O acumulo de AVT no processo de digestdo anaerdbia provoca um desequilibrio
entre 0S microrganismos acidogénicos e 0s responsaveis pela oxidacdo desses
acidos (acetogénicos) em substrato apropriado para as arqueias metanogénicas.
Dessa forma, as BRS que competem pelos mesmos substratos com todos esses
microrganismos sao favorecidas, estimulando o processo de sulfetogénese.

A Figura 18 apresenta o grafico boxplot dos dados de pH, temperatura, AB e
AVT. Conforme mencionado anteriormente, percebe-se a maior dispersdo dos dados
do pH afluente, apresentando mediana simétrica com valor proximo a 7,0, enquanto
o pH efluente apresentou uma reduzida disperséo dos dados.

A variabilidade dos dados de pH afluente ocorreu devido a erros operacionais
cometidos durante o ajuste de pH do substrato. A vinhaca coletada na usina
apresentava pH de aproximadamente 4,3 e para a adequada operacao da digestao
anaerodbia era ajustado com hidroxido de calcio para valor de pH igual a 7,0. Isso
reforca a importadncia do cuidado necessario na operagdo do reator, para que a
estabilidade do processo nao seja prejudicada.

Em relacdo a temperatura, hd uma notavel dispersdo dos dados afluente e
efluente. Isso ocorreu porque o reator foi operado em temperatura ambiente ao ar
livre, sujeito as mudancas das condic¢des climaticas.

Os dados de alcalinidade a bicarbonato afluente apresentaram pequena
dispersdo, sendo a mediana simétrica com valor de aproximadamente 300
mgCaCOs.Lt. J& os dados efluente estdo um pouco mais dispersos, inclusive com
outlier maximo.

Quanto a concentracdo de AVT ha uma maior amplitude dos dados referentes
ao efluente. Isso € porque inicialmente a producdo de AVT era baixa, mas aumentou

apos a reducao do pH e da temperatura do reator.
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Figura 18 - Boxplot dos dados de pH, temperatura, alcalinidade a bicarbonato e &cidos
volateis totais.
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Fonte: Da autora.

A Figura 19 apresenta os valores obtidos de concentragdo de sulfato. Os
dados coletados sao referentes ao ultimo més de operacéo do reator.

A concentracdo média de sulfato afluente foi de 802,0+75,3 mg.L™, enquanto
a DQO total afluente apresentou valor médio de 4241,0+1142,2 mg.Lt. Observa-se
a baixa relacdo DQO/S0O4+% na vinhaca, que pode causar competicdo por substrato
entre as BRS e demais microrganismos anaerdbios. Uma inibicdo mais acentuada
das arqueias metanogénicas ocorre quando a relacdo DQO/SO4% é menor que 7,
mas com uma forte dependéncia do pH (CHERNICHARO, 2007).

A reducéo do sulfato produz sulfeto, sendo que a forma néo dissociada (H2S),
mais toxica, é o principal componente dissolvido para valores de pH menores que 7

(LENS et al., 1998). Dessa forma, sabendo-se o pH médio efluente foi de 6,8+0,3,
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provavelmente predominou o sulfeto na forma n&o dissociada na fase liquida,

prejudicando o desenvolvimento dos microrganismos.

Figura 19 - Concentracdo de sulfato ao longo do Gltimo més de operacédo do reator.
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Fonte: Da autora.

A Figura 20 apresenta o boxplot do sulfato. Os dados relativos a concentracéo
afluente apresentaram pequena dispersdo, embora apresente um outlier maximo,

enguanto os valores efluente apresentaram uma maior disperséo.

Figura 20 - Gréfico boxplot dos dados de sulfato.
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Houve reducdo de sulfato de aproximadamente 30%. E possivel que tenha
ocorrido o processo de sulfetogénese e parte da DQO tenha sido consumida pelas
BRS incompletas, gerando acetato como produto.

Ainda foram monitorados os nutrientes nitrogénio e fésforo. A Figura 21

apresenta os resultados do monitoramento de NTK e nitrogénio amoniacal.

Figura 21 - Variacdo temporal do nitrogénio nas formas de (A) NTK e (B) N-NH4".
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Fonte: Da autora.

O NTK refere-se ao somatério de nitrogénio nas formas de aménia (em
solucdo na forma de ion amdnio - NHs* e na forma livre ndo ionizada - NHs) e
nitrogénio orgéanico. O equilibrio entre as formas NHs e NH4* esta relacionado ao
valor de pH. Conforme se eleva o valor de pH, a concentracdo de NH4* € reduzida e
a concentracdo de NHs aumenta. Em pH inferior a 8 praticamente toda a amonia
encontra-se na forma ionizada - NH4* (VON SPERLING, 2005).

O reator operou com pH afluente médio de 7,0+1,1, o que significa que
praticamente toda a parcela de NTK referente a amdnia encontrava-se na forma de
ion amonio. Isso mostra que nao houve inibicdo dos microrganismos anaerobios no
reator devido a amonia livre.

A Figura 22 apresenta o boxplot dos dados de NTK e N-NHs*. Verifica-se
pequena dispersdo dos dados de concentracdo de NTK, enquanto os valores de N-

NH4* apresentaram uma maior dispersao.



Figura 22 - Boxplot dos dados de NTK e N-NH*.
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gue ndo houve uma remocao significativa de nitrogénio.
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Observa-se pelas Figuras 21 e 22, a conversao de parte do NTK a N-NH4" e

A Figura 23 mostra os valores obtidos para o fésforo. Os valores médios de

fosforo total afluente e efluente foram de 5,1+2,2 mg.L! e 6,0+t0,9 mg.Lt,

respectivamente. Para o fésforo solivel, a média afluente foi de 3,2+1,9 mg.L' e o

valor médio efluente foi de 5,2+1,2 mg.L™.

Figura 23 - Variacdo temporal do nutriente (A) fésforo total e (B) fésforo soltvel.
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O fosforo é incorporado na biomassa produzida em sistemas de tratamento
como material celular e a sua remogdo ocorre através do descarte de lodo
(METCALF; EDDY, 2016).

Considerando que a vinhaca é utilizada para a fertirrigacdo dos canaviais,
visando o reaproveitamento de nutrientes, € interessante que o nitrogénio e o fésforo
nao sejam removidos durante o processo de tratamento. Dessa forma, a conversao
de parte do NTK a N-NH4* e as maiores concentragdes efluente de fésforo sédo
vantajosos nesse caso.

O grafico boxplot dos dados de fosforo € apresentado na Figura 24. Verifica-
se uma elevada dispersdo dos dados de concentracdo de fosforo total e sollvel
afluente. Em relacdo ao efluente, houve uma menor dispersdo dos dados,
principalmente para o fésforo total.

Observa-se que a concentracdo de fosforo total afluente e efluente sdo

praticamente iguais, havendo um pequeno aumento somente na concentragao de
fésforo solavel.

Figura 24 - Boxplot dos dados de fésforo total e fosforo soltvel.
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Fonte: Da autora.

A Figura 25 ilustra as concentragcdes médias de solidos totais e suspensos.
Nota-se que a maior parte dos solidos totais é constituida por soélidos totais
volateis, que representam a fracdo de matéria organica. A remogdo de ST do

sistema apresentou valor médio de 26,5%. Em relacdo aos STV, a remo¢ao media
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foi de 37,8% que pode ter ocorrido no processo de hidrolise ou permaneceu no
reator adsorvido na biomassa. Quanto aos STF, 0s quais representam a matéria
inorganica ou mineral contida no efluente, o valor médio de remocéao foi de 12,3%.
Esse baixo valor indica que a maior parte dos nutrientes (como nitrogénio, fésforo e

potéssio) presentes na vinhaca foram mantidos apés a digestdo anaerdbia.

Figura 25 - Valores médios de soélidos totais e sélidos suspensos.
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Fonte: Da autora.

O mesmo ocorreu para os solidos suspensos totais, composto em sua maioria
por sélidos suspensos volateis, que representam a concentracdo de biomassa. No
caso da vinhaca, uma grande parte dos SSV é representado pelas leveduras mortas,
provenientes da etapa de fermentacdo do mosto. A remocao média de SST e SSV
foram de 53% e 48%, respectivamente. Observou-se no final da operacédo do reator,

um aumento da concentracao de sélidos no efluente.

5.3 CARACTERIZACAO HIDRODINAMICA

Os dados obtidos das curvas de distribuicdo do tempo de residéncia
permitiram determinar o regime de escoamento nos mdédulos anaerébios e aerdbios
do reator utilizado no trabalho de Okamoto, Poloni e Ribeiro (2014). Cabe mencionar
gue os modulos anaerobios sdo os mesmos utilizados no reator APBR e, portanto,

os resultados alcancados pelos autores podem ser empregados no presente estudo.



74

Os autores obtiveram os dados experimentais por meio de ensaios de
estimulo-resposta para uma variagcdo em degrau na condutividade do afluente e
depois, empregaram modelos de pequena dispersdo, grande dispersdo e de
reatores de mistura completa em série (N-CSTR’s) para modelar a hidrodinadmica do
reator.

Os resultados demonstraram que quando apenas os moédulos anaerébios
foram utilizados, o reator apresentou comportamento de fluxo pistonado, como pode
ser visto pelo numero de reatores em série obtido pelo Modelo de CSTR’s em série,

apresentado na Tabela 4.

Tabela 4 - Parametros obtidos a partir dos ajustes dos modelos.

Tempo de Modelo de pequena Modelo de grande Modelo de CSTR’s
residéncia disperséao dispersao em série
(h) D/(u.L) D/(u.L) N° de reatores
24 0,017 0,007 30

Fonte: Adaptado de OKAMOTO; POLONI; RIBEIRO (2014).

Além disso, os valores do parametro adimensional (D/u.L) apresentados na
Tabela 4 sédo préximos a 0,01, o que implica em pouca dispersdo axial, condicdo
para o regime de escoamento proximo ao de fluxo pistonado (Plug Flow Reactor,
PFR) ideal.

Os resultados desse trabalho proporcionaram informagfes importantes para
realizar a modelagem cinética. Portanto, para a modelagem do ensaio de
biodegradabilidade anaerdbia apresentado no préximo item, o modelo aplicado no

ADM1 foi de um plug flow ideal.

5.4 MODELAGEM DA DIGESTAO ANAEROBIA DA VINHACA EMPREGANDO O
ADM1

A Tabela 5 apresenta os valores dos parametros livres otimizados no trabalho
de Couto el al. (2017) e no ensaio de biodegradabilidade anaerobia, ambos obtidos
a partir dos resultados experimentais na condi¢céo de 5,0 gDQO.L™.

Os parametros otimizados do trabalho Couto et al. (2017) serdo utilizados
para obter modelos do comportamento da DQO efluente do reator APBR, discutidos

posteriormente no item validagéo cruzada.
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Tabela 5 - Pardmetros otimizados pelo ADM1 para o reator AnNSBBR modelado por Couto et
al. (2017) e para o ensaio de biodegradabilidade anaerdbia.

Reator Ensaio
Parametros otimizados AnSBBR biodegradabilidade
(KgDQO.m") * (KgDQO.m*)

ey Bag:terlas consumidoras de 0,305 0,012
acucares

Xos Bac;t_enas con,s_umldoras de acido 0,195 0,372
butirico e valérico

Xoro Bact_eArle_ls consumidoras de &acido 0,504 3,557
propidnico

Xoo Arqueias metanogénicas 2,888 5,999
acetoclasticas

X Arqueias metanogénicas 0,160 0,008

hidrogenotréficas

* Dados extraidos de Couto et al. (2017).

Fonte: Da autora.

Analisando os resultados da Tabela 5 observa-se maior concentracdo de
arqueias metanogénicas acetoclasticas seguido pelas bactérias consumidoras de
acido propibnico (acetogénicas) em ambas simulagdes.

Nota-se que a concentracdo de bactérias consumidoras de acido propibénico é
7 vezes maior no ensaio de biodegradabilidade anaerébia quando comparado ao
reator AnSBBR, mostrando o consumo desse &cido no sistema.

O ajuste do modelo forneceu a concentracdo de microrganismos
responsaveis por diferentes rotas metabdlicas, sendo que a soma dessas
concentracbes (9,948 gSSV.L1) foi praticamente igual a concentracdo aferida no
ensaio (10,0 gSSV.L1). Isso mostra 0 quanto o modelo é robusto e capaz de

descrever o processo anaerobio.

5.4.1 Validacao direta

Utilizando os valores dos parametros otimizados, os resultados obtidos no
modelo ADM1 foram confrontados com os dados experimentais do ensaio de
biodegradabilidade nas 3 condic¢des, para realizar a validacéo direta.

A producdo cumulativa de metano e a remocgéo de DQO ao longo do ensaio
sao retratados na Figura 26, a qual apresenta os dados experimentais e os valores

simulados pelo ADM1.
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Figura 26 - Comparacdo entre os dados experimentais e os valores simulados pelo ADM1
para o consumo de matéria organica e producdo cumulativa de metano: (A) 1,0
gDQO.L?, (B) 2,5 gDQO.Lt e (C) 5,0 gDQO.L™2.
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Fonte: Da autora.

O modelo, apesar de descrever o mesmo perfil de comportamento para as
trés condi¢cbes, somente foi capaz de representar a producdo de metano para a
primeira condigdo (Figura 26A). Uma possivel explicagdo para os desvios entre os
dados experimentais e os obtidos pelo ADM1 pode ser atribuido a concentracdo de
sulfato na vinhaga que néo foi incluida no modelo.

Em relagdo a remogao de matéria organica ao longo do ensaio, verifica-se

que o modelo ajustou-se melhor aos dados experimentais na condicdo de 5,0
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gDQO.L* (Figura 26C), concentracdo que foi utilizada durante a operacédo do reator
em escala piloto.

Os resultados experimentais de remocdo de DQO e producdo de metano
indicam que a biomassa utilizada no ensaio de biodegradabilidade anaerébia estava
ativa, sendo capaz de processar a vinhaga. De forma geral, o modelo foi capaz de
representar a tendéncia de remocdo de DQO e producéo cumulativa de metano ao

longo do tempo.
5.4.2 Validagéo cruzada

A validacdo cruzada foi realizada para simular o comportamento da DQO
efluente do reator APBR, utilizando para isso 0os conjuntos de parametros otimizados
no ADML1 e os dados de monitoramento do reator.

Foram confeccionados dois modelos, sendo o primeiro realizado com o0s
parametros otimizados por Couto et al. (2017) e o segundo empregou-se 0S
parametros otimizados no ensaio de biodegradabilidade anaerdbia, ambos descritos
na Tabela 5. A Figura 27 apresenta os dados experimentais e os valores simulados
no ADM1 dos dois modelos.

Figura 27 - Dados experimentais de DQO total do reator APBR e modelagem no ADML1: (A)
modelo de Couto et al. (2017) e (B) modelo do ensaio de biodegradabilidade
anaerobia.
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Foi considerado para fins de modelagem apenas o tempo em que o efluente
permanecia em contato com a biomassa imobilizada nos modulos 2 e 3, ou seja,
TDH de 12 h. O TDH de 24 h correspondia a entrada do efluente no médulo 1
(biomassa suspensa) até a sua saida no médulo 4 (coleta), permanecendo, portanto,
somente por 12 horas nos modulos com biomassa imobilizada. Dessa forma,
desconsiderou-se a parcela de degradacao da vinhaga pela biomassa suspensa.

Observa-se pela Figura 27A que o modelo subestimou os valores de DQO
efluente, principalmente apds o 23° de operacdo, momento em gue ocorreu a
reducdo simultdnea de pH e de temperatura afluente do reator. Na Figura 27B
verifica-se que o modelo ndo se ajustou aos dados experimentais do inicio da
operacédo, mas foi capaz de representar os dados de DQO efluente apos o 23° dia.

A partir desses resultados foi proposto segregar o periodo de operacdo com
vinhaca em duas fases, sendo que na Fase | (inicio da operagcdo até o 23° dia)
empregou-se 0 modelo de Couto et al. (2017) e na Fase Il (apds o 23° dia até o final
da operacdo) o modelo do ensaio de biodegradabilidade anaerdbia. A Figura 28

ilustra as duas fases com seus respectivos modelos.

Figura 28 - Dados experimentais e valores simulados no ADM1 da DQO total ao longo do

tempo.
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Dessa forma, foi possivel representar os dados experimentais de DQO
efluente utilizando o modelo ADM1, conforme mostrado na Figura 28.

Na Fase |, o modelo subestimou os valores de DQO ao aumentar a COV
aplicada de 2,0 para 5,0 gDQO.LL. Entretanto, é importante mencionar que os dados
otimizados no trabalho de Couto et al. (2017) foram para a DQO soluvel e, por isso,
0s valores apresentados no modelo s&o menores.

Na Fase I, os dados utilizados foram de DQO total e, por isso, 0 modelo se
ajustou melhor. Nessa fase o modelo conseguiu prever o comportamento do reator,
representando de maneira adequada os dados de DQO efluente ao longo do tempo
para um TDH de 12 horas. Isso comprova que o tempo de residéncia do efluente no
reator precisava ser maior para que a biomassa fosse capaz de processar a vinhaca.

A partir dos dados experimentais de remocdo de DQO do ensaio de
biodegradabilidade anaerdbia (Figura 26C), observa-se que um pouco mais de 70%
da matéria organica é removida nos primeiros 5 dias de operacdo. A partir dessa
informacéo, realizou-se uma nova modelagem dos dados de DQO efluente do
reator, utilizando os parametros otimizados no ensaio de biodegradabilidade e
considerando um TDH de 5 dias. A Figura 29 ilustra o comportamento da DQO

efluente.

Figura 29 - Dados experimentais da DQO do reator e simulacdo no ADM1 para um TDH de

5 dias.
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Depreende-se dos resultados fornecidos pelo modelo da Figura 29 que, para
um TDH de 5 dias, a remogédo média de DQO do reator seria de aproximadamente
75%. Esse resultado corrobora que uma das estratégias € aumentar o TDH, para
que o reator APBR, utilizado nesse estudo, consiga alcancar as eficiéncias

desejadas no tratamento da vinhaga.

5.5 REDUCAO DE SULFATO

A Figura 30 apresenta os resultados experimentais da concentracdo de
sulfato nas trés condicdes estudadas no ensaio de biodegradabilidade anaerdbia. As
analises de sulfato foram realizadas com amostras filtradas e, portanto, os valores

de concentracdo sdo menores que o0s reportados na literatura.

Figura 30 - Concentracdo de sulfato ao longo do ensaio de biodegradabilidade anaerébia
sob diferentes concentragfes de vinhaca.
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Fonte: Da autora.

Observa-se a reducdo de sulfato em todas as condicbes avaliadas. O
comportamento fica mais evidente ao se excluir o segundo e terceiro pontos do
grafico. Nota-se ainda que a maior taxa de remocao ocorreu para a maior

concentragcéo, com aproximadamente 50% de reducao de sulfato.
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Kiyuna, Fuess e Zaiat (2017) avaliaram a influéncia da relacdo DQO/S0O4* na
remocao de matéria organica e producdo de metano a partir da digestdo anaerobia
da vinhaca. Os autores realizaram ensaios em batelada conduzidos em condi¢éo
termofilica para as relacées DQO/SO4> de 12, 10 e 7,5. Os resultados obtidos
mostraram que a producéo de metano foi 35% menor na relagdo DQO/S04% de 7,5
quando comparado a relacdo de 12, considerando um desvio de aproximadamente
13,6% do fluxo de elétrons para a sulfetogénese. A degradacédo de matéria organica
nao foi afetada pela sulfetogénese, apresentando remocédo de DQO acima de 80%,
independentemente da relagdo DQO/SO4%.

A vinhaca utilizada no ensaio apresentou uma relacdo DQO/SO4? no afluente
igual a 6,6, ou seja, alta concentracdo de sulfato. Segundo Chernicharo (2007) para
uma relagdo DQO/SO4> maior que 10, ndo havera problemas de toxicidade no reator
anaerobio.

As Figuras 26 e 30 mostram que na condi¢do de 5,0 gDQO.L? ocorreram as
maiores taxas de producdo de metano e de reducdo de sulfato, respectivamente.
Apesar da baixa relagdo DQO/S04? da vinhaca e da reducéo do sulfato a sulfeto, foi

possivel produzir metano nas concentracdes avaliadas.

5.6 CONSIDERACOES FINAIS

O reator APBR em escala piloto operou com vinhaca durante 90 dias.
Verificou-se a eficiéncia de remocdo de DQO e uma maior taxa de producdo de
alcalinidade a bicarbonato até o 23° dia de operagdo, momento em que ocorreu a
reducdo simultanea de pH e de temperatura afluente contribuindo para a reducao no
desempenho do processo anaerébio.

Inicialmente, suspeitou-se que as elevadas concentracfes de sulfato na
vinhaca poderiam ter causado competicdo por substrato entre as BRS e as arqueias
metanogénicas. Aliado a isso, havia a hipotese da toxicidade do sulfeto aos
microrganismos, porque como o pH efluente do reator foi de 6,8+0,3, provavelmente
a maior concentracao de sulfeto estava na forma ndo dissociada (Hz2S), mais toxica.

Para verificar se a biomassa ainda estava ativa realizou-se o ensaio de
biodegradabilidade anaerobia. Os resultados demostraram que a biomassa foi capaz

de degradar a matéria organica e produzir metano e, portanto, ndao ocorreu
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sobrecarga organica no reator, que poderia ocasionar a faléncia dos
microrganismaos.

A modelagem no ADML1 foi fundamental para testar a hipotese de inibicdo dos
microrganismos anaerobios devido a competicdo por substrato e toxicidade pelo
sulfeto. A partir dos parametros otimizados do modelo, verificou-se a elevada
concentracdo de arqueias metanogénicas acetoclasticas e bactérias consumidoras
de acido propidnico (acetogénicas). Esse resultado demonstrou que ndo houve
inibicdo das arqueias metanogénicas decorrente da competicdo com as BRS por
substrato.

A partir do modelo, utilizando os dados de concentragdo de microrganismos e
os resultados do monitoramento da DQO do reator, pode-se concluir que o TDH
empregado na operacdo deveria ser maior que 24 horas para que houvesse tempo
suficiente de contato entre a biomassa imobilizada e a vinhaga a ser tratada.
Portanto, a causa da desestabilizacdo do reator foi o baixo TDH empregado no

processo.
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6 CONCLUSOES

Baseando-se nos objetivos inicialmente propostos e nos resultados obtidos
nesse trabalho, pode-se verificar que o reator APBR, operado em escala piloto,
propiciou um ambiente favoravel ao desenvolvimento da microbiota anaerdbia
metanogénica. Destaca-se a importancia do controle do pH na faixa apropriada para
0 crescimento e desenvolvimento dos microrganismos anaerobios (valores proximos
a 7), bem com a adaptacédo da biomassa ao efluente, para uma adequada operacéo
do reator.

O processo de digestdo anaerébia mostrou-se, novamente, como uma
alternativa viavel para o tratamento da vinhaca. Durante a operacdo do reator,
observou-se que ndo houve remocédo de nutrientes (nitrogénio e fésforo), mantendo
o poder fertilizante da vinhaca. Além disso, os resultados experimentais do ensaio
de biodegradabilidade anaerdbia demonstraram a capacidade da biomassa em
remover matéria organica, reduzir sulfato e produzir metano nas condicfes
avaliadas, sendo que na concentracdo de 5,0 gDQO.L?! foram constatadas as
maiores velocidades.

Os parametros otimizados no ADM1 forneceram a concentracao de biomassa,
composta predominantemente por arqueias metanogénicas acetoclasticas e
bactérias consumidoras de acido propiénico (acetogénicas). O modelo foi capaz de
representar, de forma geral, a tendéncia de remocdo de matéria organica e de
producdo cumulativa de metano ao longo do ensaio de biodegradabilidade
anaerobia.

A partir da modelagem realizada para simular o comportamento da DQO
efluente do reator, pode-se concluir gue o TDH empregado na operacao deveria ser

maior que 24 horas para alcancar as remoc¢oes desejadas.
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7 SUGESTOES E RECOMENDACOES

Com base nos resultados obtidos nesse estudo, algumas sugestbes sao
propostas a fim de melhorar o desempenho do reator APBR em escala piloto
utilizado no tratamento da vinhaga:

a) Aumentar a relacdo DQO/S04%> da vinhaca, por meio da co-digestdo com
outros residuos que possuam baixa concentracdo de sulfato e sejam fonte de
carbono. Essa estratégia visa controlar o processo de sulfetogénese.

b) Operar o reator com um TDH de 5 dias, conforme indicado no modelo, a fim

de testar se esse tempo € suficiente para a biomassa tratar a vinhaca.
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