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RESUMO

As fecularias sBo indUgtrias que processam mandioca para obtencéo
de amido. SZo inUmeras as unidades reunidas, principamente, na regido oeste do Estado do
Parand, gerando uma grande quantidede de aguas residu&rias poluentes. A solugdo usud é
o tratamento em lagoas de estabilizacdo 0 que, porém, gpresenta problemas como emissio
de gases poluentes e ocupacdo de grandes aress.

Os resultados obtidos neste trabalho referem-se ao tratamento de
aguas resdudrias do processamento de uma industria de fécula de mandioca, aravés de um
sstema continuo de biodigestdo anaerdbia, com separacdo de fases, em escda piloto. Os
biodigestores com separacéo de fases comprendem um reator acidogénico, cuja funcéo é
transformar o substrato bruto em &cidos organicos e um reator metanogénico que
transforma estes &cidos em biogas e materiais organicos edtabilizados. A separacdo de
fases aumenta a estabilidade e a capacidade de trabahar com materiais dtamente sollvels,
como os residuos das indUdtrias de amido.

A pesquisa fol conduzida junto a empresa M.C.R. Alimentos Ltda,
uma fecularia com capacidade de processar 250 toneladas de mandioca por dia, locdizada
no municipio de Mercedes, regido Oeste do Estado do Parand Esta situada no pardelo

24°09'18" de L atitude Sul e meridiano 54°09'26" de Longitude Oeste de Grv.



O dgema piloto continuo de digestéo anaerdbia condstiu em dois
decantadores de 500 L, em série, seguidos de um reator acidogénico de 1.000 L e um
reator metanogénico de 3.000 L. O experimento foi conduzido a temperatura ambiente e
sem correcéo de nutrientes e pH.

O mdhor desempenho do sistema experimenta foi obtido com
vazdo didria de 901 L, carga organica média de COT (carbono orgéanico total) de 0,565 g
L d? (equivadente a uma DQO (demanda quimica de oxigénio) de 2,49 g L' d'), e TRH
(tempo de residéncia hidraulica) de 4,4 dias. Nestas condigBes a capacidade de remocéo foi
de 77% para COT e DQO; de 66% para Solidos Totais, de 78% para Solidos Voléteis, de
98% para Cianeto Total e de 94% para Cianeto Livre. Obteve-se um rendimento de biogas
de 3,975 L por L de substrato tratado e de 0,895 L por L de reator por dia, com uma
conversdo de 0,391 L g* COT removida

Comparado a0 Sistema de lagoas de estabilizagdo adotado na
empresa, 0 Sistema estudado apresentou vantagens com relagdo a producdo de 16,10 n? de
biogas (com 28,65% de CO,) por tonelada de mandioca processada e ao controle da
emissio de gases poluentess Como desvantagem agpresentou maior complexidade e
necessdade de maiores cuidados operacionais. A geracéo de biogéds indica um potencia
capaz de suprir: 30% da necessdade de caor para a producdo de vapor; ou 100% da
necessdade de cdor para secagem direta da fécula; ou 50% da necessdade de energia
eétrica. Com uma fonte prépria de energia détrica, a indistria pode superar uma restricao
atua de 3 horas didrias de operacéo, devido ao horario de pico, possibilitando um aumento

da capacidade de processamento em 12,50%.

Palavras-Chave: ~ Energia,  fécula acidogénico, metanogénico, biogés.



TREATMENT OF CASSAVA STARCH PROCESSING WASTEWATER
THROUGH A PILOT SCALE TWO-STAGE ANAEROBIC BIODIGESTER.
Botucatu, 2001. Tese (Doutorado em Agronomia/Energia na Agricultura) - Faculdade
de Ciéncias Agrondmicas, Univer sidade Estadual Paulista “ Julio de M esquita Filho”.
Author: ARMIN FEIDEN

Adviser: MARNEY PASCOLI CEREDA

SUMMARY

It was used a pilot scade two-stage anaerobic reactor to study the
biologica treatment of cassava wastewater. The research was carried a a Cassava
processing factory, with a capacity of 250 metric tons day. It is located in West Parang,
South of Brazil, near the border of the Parand River, a the padld 24°09'18" South
latitude and meridian 54°0926" West longitude of Grw.

The sysem conssted of two setling tanks with 500 L each,
connected in series, followed by a two-stage anaerobic biodigester. The acidogenic reactor
had a capacity of 1,000 L and the metanogenic had a capacity of 3,000 L. The experiment
was conducted a ambient temperature, without nutrients and pH correction.

The best result were obtained a a flow rate of 901 L d*, with a
TOC (tota organic carbon) loading rate of 0.565 g L' d* (around a COD (chemical oxigen
demand) of 2.49 g L'* d!) and a hidraulic residence time of 4.4 days. At this loading rate,
the sysem achieved the following removd efficiencies. 77% of TOC and COD removd,

66% of Totd Solids removd; 78% of Volaile Solids removd; 98% of Tota Cyanide



remova and 94% of Free Cyanide removal. Also was obtained a average biogas yidd of
3.975L L wastewater added, 0.895 L L™ reactor day*, and 0.391 L g* TOC removed.
Compared with the gabilization ponds system used at the factory,
the proposed system advantages were a net biogas yield of 16.10 n? ton! cassava
processed and the control of poluent gases. The disadvantages were more complexity and
the need of more operaciond attention. The biogas production indicate the capacity to
suply 30% of the heat necessty to steam production; or 100% of the heat necessty to
direct dry the cassava starch; or 50% of the dectricity need of the factory. With a sdf
source of energy, the factory can overcome a daly 3 hour redtricted energy supply and

have 12,5% more processing capacity.

Keywords:  Energy, casssva = darch, acidogenic, metanogenic, bioges.



1 INTRODUCAO

A mandioca (Manihot esculenta Cranz) € a terceira cultura mais
importante do pais, tanto para uso dimentar quanto para o indudria. O beneficiamento
industrial da mandioca gera, porém, uma série de residuos cujo impacto no meio ambiente
pode ser extremamente danoso.

Os principais residuos gerados, segundo Bianchi & Cereda (1999)
s20: (1) residuos solidos, como casca marrom, entrecasca, descarte, crueira, fibra, bagaco e
varredura; e (2) residuos ligquidos como agua de lavagem; manipueira (dgua vegetd ou
agua de prensd) e agua de extracdo de fécula. Destes residuos, os liquidos, ou aguas
resduaias, SS0 0s que podem causar 0 maior impacto ambienta tendo em vista que, dém
de sau dto indice de DQO (demanda quimica de oxigénio), contém glicosidios toxicos,
como a linamarina e a lotaudrdina. Edtas substancias geram cianeto no residuo, tornando-
o0 altamente toxico a todos os organismos aerébios (Sayre, 1996; Cereda, 1996).

Na ultima década, a producéo brasileira de fécula cresceu 175%,
passando de 200 mil toneladas, em 1991, para 550 mil projetadas, para 2001 (Franco,
2001). No Estado do Parand, o processamento industrial da mandioca concentra-se na
regido Oeste, onde predominam as indUstrias ce fécula. Segundo Doretto (1993), em 1989

esta regido concentrava 60% da capacidade brasileira de producéo de fécula, apesar de



conter apenas 38% das indistrias de processamento de mandioca do Estado. Segundo
Kuczman (1996), no periodo de 1980 a 1996, a capacidade industria instalada no Oeste do
Paran& aumentou de 10 mil toneladas ano™* para 350 mil, representando um crescimento de
35 vezes. Ede creximento refletiu-se, iguamente, na producdo de residuos, o que
acompanhou, proporcionalmente, 0 aumento da quantidade de mandioca processada. O
Parang, particularmente na regido Oedte, tem enfrentado problemas ambientais devido a
concentracdo destas indUstrias e, consequentemente, dos residuos por elas gerados.

O tratamento das &guas resdudrias de fecularias estd sendo
redizado, predominantemente, em Ssemas de lagoas (Parizotto, 1999). Egte sistemna,
porém, tem gpresentado desvantagens, como: a emissao de gases para a aimosfera; sistema
ndo otimizado de decomposicdo anaerdbia; risco de sobrecarga das lagoas e, findmente,
falta de monitoramento do processo.

A digestéo aneaerdbia tem se gpresentado como uma opgdo Vviave
para o0 tratamento da &gua residudria, como tem sido demongtrado pela linha de pesquisa
implantada no CERAT-UNESP/Botucatu, dém de trabadhos isolados de outros
pesquisado-res. As pesquisas redizadas pelo grupo do CERAT tém se concentrado em
biodigestores com separacdo de fases. Os biodigestores com separacdo de fases
comprendem um reator acidogénico, cuja funcdo € transformar o substrato bruto en acidos
organicos, e um reator metanogénico, que transforma estes acidos em biogéds e materias
organicos estabilizados. A separagdo de fases se caracteriza por aumentar a etabilidade e a
capacidade de trabahar com materiais dtamente solUvels, como os residuos das indlstrias
de amido. Para que resultados inicias de laboratorio ou escaa piloto possam ser
transplantados para a redidade das indUstrias, ha a necessdade de avaiar a tecnologia em
condicOes reais.

O objetivo gerd deste trabaho foi avdiar o sstema em condigdes

reais de indldtria, para obter coeficientes técnicos que possam orientar o dimensionamento



de dstemas anaerébios continuos, com separacdo de fase, para tratamento de aguas
resdudrias de fecularias.

O trabadho teve por objetivos especificos (1) tedtar, nes reais
condicbes de uma indidria, um Ssema de tratamento da &gua resdudria aravés de
biodigestor anaerébio com separacéo de fases, sem controle de temperatura e sem correcao
de pH; (2) avdia a relacéo cugto/beneficio comparado com o Sstema de tratamento
aravés de lagoas de edabilizacdo; (3) quantificar o potencid energético gerado pelo
ssgema e 0s possiveis usos do biogas no processo industrid e, (4) estudar variagéo de

carga.



2 REVISAO DE LITERATURA

2.1 A importéncia econdmica da mandioca

A mandioca (Manihot esculenta Crantz) € uma raiz de origem
amerindia e brasileira, tendo se propagado por toda a América. Também foi levada para a
Africa e Asia pedos colonizadores portugueses e espanhdis (Silva, 1996). Conceicio
(1983), chama a mandioca “a mais brasileira de todas as plantas econbmicas, dada a sua
ligacd com o desenvolvimento histérico, socid e econbmico do nosso povo.” Segundo
Silva (1996), vedtigios arqueoldgicos encontrados na Amazonia indicam que o uso da
plantaja ocorre amais de 7.000 anos.

No ano de 1995, a Nigéia foi 0o maor produtor mundid de
mandioca. O Bradl foi 0 segundo colocado, com uma producéo de cerca de 25 milhGes e
500 mil tondadas (dados da FAO, citados por Bianchi & Cereda, 1999). Os mesmos
autores estimam que 60%, ou cerca de 15 milhdes de toneladas, do total de raizes colhidas
sd0 empregadas para producéo de farinha de mandioca. O restante, cerca de 10 milhdes, €
utilizado para consumo humano ou animd, tanto de forma natura quanto industriglizada,
por exemplo, na forma de fécula e derivados. Segundo Silva (1996), em 1995 eram
encontradas 425 empresas agroindustriais de processamento de mandioca no Centro-Sul e

cerca de 15.000 no Norte-Nordeste, a maioria congtituida de Gsas de farinha. A producéo



brasileira de fécula (amido) de mandioca, em 2000, foi de 400 mil toneladas e para 2001 é
esperada uma producdo de 550 mil toneladas, segundo Franco (2001).

No Estado do Parand, a cultura da mandioca tem representado
importante papel no setor agricola e agroindustrial nas Ultimas décadas. Segundo Doretto
(1993), o Estado colheu em 1989 cerca de 85.445 hectares, com uma produtividade média
de 21 toneladas por hectare, valor superior a média brasileira, de 12 tondadas por hectare.
Em aguns municipios do Oeste do Estado, a média superou as 25 toneladas por hectare.
Em termos de érea colhida, a regido Oeste foi responsavel por 38% da producdo do Estado

naquele ano (Doretto, 1993).

2.2 A fécula de mandioca

Segundo Franco (2001) e Brito & Franco (2001), a fécula de
mandioca passou de uma fatia de 30% de um mercado mundid de amidos de 650 mil
toneladas, em 1991, para uma fatia de 40% de um mercado projetado para 1,4 milhdes de
tondladas em 2001. Esse mercado, dominado nos Estados Unidos pelo amido de milho, e
na Europa peo amido de batata, tem atraido para o Brasil a atencéo e o investimento de
empresas multinacionais. Segundo Maneepun (1996), a producéo de amido de mandioca
tem crexcido rapidamente na Taléndia e na Indonésia e, tem potencia de crescimento,
também, na América do Sul. Segundo esse autor, esses paises tém preco competitivo e
qudidade e, com isso, estdo conquistando fatias de mercado tradicionamente ocupados
por outros amidos. Cerca de 56% da fécula de mandioca comercidizada é utilizada, em
nivel mundid, na indistria de aclcares, 11% na producéo de etanol; 8% em aimentos, 5%
na producdo de papeldo corrugado; 4% em produtos ndo dimenticios, 2% no setor téxtil e
0 restante para usos diversos (Maneepun, 1996). O autor ainda indica as caracteristicas
positivas deste amido, que mostram um grande potencial para a aplicacd na producéo de

plésticos biodegradavels, amidos termoplésticos, biopolimeros, paped e produtos
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dimenticios com baixas cdorias.

No Brasil, Franco (2001) relata que o faturamento previsto para o
setor de fécula é de US$ 200 milhdes, e a queda dos subsidios aos produtores europeus de
amido de baaa etad edimulando um aumento nos invetimentos de empresas
multinecionais no Brasl. Edes investimentos estd¥o sendo feitos tanto de forma isolada
guanto através de associacdo com empresas locais. Na Ultima década, o setor cresceu 175%
e espera atingir a um faturamento de US$ 1,0 bilhdo no ano de 2.010, com uma producéo
esimada em cerca de 4,5 milhdes de toneladas de fécula (Franco, 2001). Segundo o autor,
0 este ano dez novas fecularias estéo comegando a operar, com investimentos superiores a
R$ 25 milhdes. Das demais 70 indldtrias existentes, metade tem planos de expansdo para
0S préximaos anos.

No Parana, a producdo para fins indudrias concentrase nas
regides Oeste, Noroeste e Norte do Estado. A primeira regi& concentra as indlstrias de
fécula, abrigando 38% das unidades industriais do estado, respondendo por 60% da
capacidade ingtdlada de producdo de fécula do Pais. JA as regides Noroeste e Norte
concentram as indistrias de farinha de mandioca, respondendo por 94% das unidades
indudtriais deste setor (Doretto, 1993). Segundo Kuczman (1996), no periodo de 1980 a
1996, a capacidade industrid ingtalada no Oeste do Parana aumentou de 10.000 toneladas
ano® para 350.000 toneladas ano™, representando um crescimento de 35 vezes. No mesmo
periodo, 0 nimero de empregos diretos na aividade industrid aumentou de 20 para 800,
um crescimento de 40 vezes. O vaor do investimento no setor indudtriad aumentou de
cerca de US$ 0,5 milhGes em 1980, para US$ 28 milhdes em 1996, representando um
aumento de 56 vezes. Porém, se de um lado a concentragdo destas indUstrias tem gerado
empregos e riqueza, por outro, a concentracdo de residuos tem trazido danos a0 meio

ambiente (Parizotto, 1999), e sdo necessarias solucles para resolver o problema.
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2.3 O processo industrial de producéo de fécula

A extracéo de fécula € efetuada em unidades industriais conhecidas
como fecularias. Tradiciondmente, elas sdo didribuidas pela regid produtora de
mandioca. No Oeste do Parand, a maior parte das fecularias tem uma capacidade de
esmagamento variando de 100 a 300 toneladas de raizes por dia. Segundo Vilpoux (1996),
no Brasl, as unidades de producdo de fécula mais modenas utilizam equipamentos
produzidos pela empresa Alfa Lava. Edta tecnologia foi desenvolvida no inicio da década
de 70. Segundo o autor, durante os Ultimos 20 anos, pouquUISSMOS NOVOS equipamentos
foram agregados ao processo. O processo Alfa Lava pode ser visto na Figura 1.

Na sequéncia, 0 processo é descrito de forma suscinta, baseado nos
trabalhos de Parizotto (1999) e Anrain (1983). As raizes de mandioca, ap0s pesagem e
avaiacdo do teor de amido, em baanca hidrogtética, sGo encaminhadas as moegas. Dedtas,
seguem para o lavador, onde a lavagem é efetuada com &gua, em contra-corrente, enquanto
as raizes sB0 movimentadas e reviradas por um Sstema de pas de aco revedtidas de
borracha. No inicio da lavagem é empregada &gua limpa, seguida de &gua vegetd reciclada
(mais ou menos 40%) e, no find do lavador, é novamente utilizada agua vegeta. Neste
processo, O € retirada a pelicula externa da raiz, a pele ou casguinha. A parte interna da
casca, que representa de 8 a 15% do peso daraiz, gpresenta amido, embora com um teor de
cerca da metade do encontrado na polpa. ApGs a lavagem, as raizes passam por um

operador que retira, manuamente, 0 pedinculo das raizes.
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DEPOSITO DE RAIZES

LAVAGEM E
DESCASQUE
DAS RAIZES

CORTADOR
DE RAIZES

PESAGEME
DETERMINACAD
0O TEOR DE AMIDO

A%E‘mmgmn p.,E AGUA PURA

¥ PENEIRAGAD ¥
Fika "

DESINTEGRAGAO
E RASPAGEM

AGUA

ENTRADA DO VEGETAL

LEITE DE AMIDOD
L3

AGUA ; DESIDRATAGAO

REFINACAO DO AMIDO EMBALAGEM

Figural: SstemaAlfaLava paraextracdo de fécula de mandioca, segundo Anrain (1983).
As raizes, na seqiiéncia, sGo encaminhadas ao cortador de raizes,
que as fraciona em pedacos de, aproximadamente, 30 mm de espessura. Seguem, entéo,

para um desintegrador/raspador, que desintegra as cdulas, liberando o amido. Esta é uma
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etapa critica do processo, pois a eficiéncia da extracdo do amido depende da perfeita
desintegracéo das cdlulas nesta etapa. Neste momento, € liberada a linamarina que, em
contato com a &gua e enzimas, produz acetona cianidrina e acido cianidrico. Este &cido,
dissolvido na &gua e em contato com materiais contendo ferro, pode formar ferrocianetos,
provocando uma cor azulada no amido. Por isso, a partir deste ponto, todos os
equipamentos e tubulagBes sfo feitos com ago inoxidavel de dta qualidade. A polpa obtida
com a desintegracdo passa, a Sseguir, para os extratores, cones rotativos em série, providos
de peneiras cada vez mais finas. Assm, é assegurada uma eficiente separacdo do amido e
das fibras de cdulose. A polpa lavada ou bagaco, contendo 80-95% de agua, €
encaminhada para um depésito e, gerdmente, destinada para dimentacdo animd. Ja o leite
de amido cri é encaminhado para centrifugas separadoras, que Separam as impurezas e
redizam uma concentragdo do mesmo; € a etgpa de refinacdo. Em seguida, € efetuada uma
desdratacéo mecanica num filtro continuo a vacuo. O amido desidratado € encaminhado a
um secador tipo pneumdtico, ou “flash dryer”, onde a umidade evapora mediante
eXposicdo a uma corrente de ar quente. O amido atinge, entdo, um teor de umidade fina de
12 & 13%. Para evitar perdas de amido, através do escape junto com o0 ar de descarga, 0
secador € provido de ciclones de recuperacdo. O amido seco € encaminhado para o setor de
embaagem, onde é acondicionado em sacos de 50 Kg ou sacdes de 1.500 Kg.

Anrain (1983), apresenta um badanco de massa do processo de
producdo de fécula. Segundo 0 mesmo, o rendimento de producdo de fécula, por tonelada
de raiz, € de 250 Kg, com 12 a 13% de umidade. Como residuos, em peso Umido, o0 autor
cita 140 Kg de cascas, 5.670 Kg de agua de lavagem, 1.100 Kg de &gua vegeta e 1.884 Kg
de polpa e fibras (bagago). Por este balango, a soma tota dos residuos liquidos da indistria

de fécula de mandioca é de 6.770 Kg, por tonelada de raiz de mandioca processada.
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2.4 O problema: as &guas residuarias da producéo de fécula

As &uas redduarias do processamento de mandioca, segundo
Cereda (1996), recebem a seguinte denominacdo: (1) agua de lavagem das raizes, € a &gua
resultante do processo de lavagem das raizes, carrega em suspensdo a terra e as cascas, que
podem ser separadas por decantacdo e peneiragens, sGo geradas tanto em indUstrias de
farinha quanto de fécula, se ndo recebe adicdo de agua vegeta, tem baixa DBO, resultante
apenas das perdas decorrentes de quebras de raizes e da aorasdo durante a lavagem; (2)
agua vegetal (agua de prensa ou manipueira) é a agua resultante da prensagem da massa
ralada para obtencéo de farinha ou da agua resultante da extracdo da fécula; € a agua que
carega a maoria dos sollvels presentes nas raizes, incluindo a linamarina responsave
pela liberacdo do cianeto; tem DQO eevada, maior no processo de fabricacdo de farinha e
menor na obtencéo de fécula, devido a diluicdo desta Ultima durante o processo de lavagem
da polpa e das fibras, e (3) 4gua de extracdo de fécula, resultante da concentracdo do leite
de amido e que, geralmente, € reciclada no processo.

Segundo Pawlosky et d. (1991), em fecularias 0 volume de agua
gerado no lavador varia entre 2,5 e 5 n? por tonelada de mandioca, e dependendo do tipo
de equipamento utilizado 8o gerados mais 2 a 3 n? de &gua vegetd por tonelada. Segundo
Anrain (1983), a producdo de &guas resdudrias, em Santa Catarina, Stuava-se em torno de
6,77 nT por tondada de mandioca, com DQO média de 6,153 g L. O maior uso da
reciclagem da &gua vegetd na lavagem da mandioca tem diminuido o volume globd das
aguas residuarias. Segundo Parizotto (1999), no ano de 1993, nas 10 maiores fecularias do
Estado do Parang, o volume de liquidos gerado ficou entre 4 e 5 nT por tondada de
mandioca processada O mesmo autor, em estudo realizado em 1999, obteve valores
médios de DQO de 7,66; 9,65 e 11,63 g L%, em trés indUstrias diferentes, mostrando que as
diferencas entre as mesmeas efetivamente ocorrem.

Um dos problemas do tratamento de aguas residuarias de mandioca
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€ a presenca de glicosidios cianogénicos tdxicos, como a linamarina e a lotaudrdina
(Cereda, 1994). Estas substéncias S0 responsaveis por gerar cianeto no residuo, tornando-
o dtamente toxico aos organismos aerdbios (Sayre, 1996; Cereda 1996). Tanto as
variedades bravas, quanto as mansas possuem estes componentes, sendo que nestas Ultimas
em teores inferiores, e a entre-casca encerra teores maiores que a da propria polpa da raiz
(Faria, 1978). Edes glicosidios so formados por ligagbes beta da glicose e hidroxinitrilos
(cianoidring), que séo potencidmente hidrolisavel por acdo de enzimas enddgenas, dando
origem a glicose, acetona e &cido cianidrico (Sampaio, 1996). A ingestéo ou a indagdo do
acido cianidrico (HCN) pode levar a morte, porque este composto interfere com a oxidase
teemind, na cadeia respiradria Isto ocorre devido a sua dfinidade com o fero,
combinando-se com a hemoglobina do sangue para formar a ciano-hemoglobina (Cereda,
1994).

Parizotto (1999) cita o problema da sazonaidade do processamento
de mandioca. A maior producdo ocorre entre os meses de abril e agosto, que é considerado
o periodo de safra. Nesta época, surgem riscos de sobrecarga, devido ao grande volume de
residuos produzidos. Isto é agravado pelo fato de ser esta a época com a menor temperatura
média do ano, trazendo como consequéncia uma menor taxa de atividade dos

microrganismas, fazendo com que a degradacéo dos residuos sgamais lenta.

2.5 Asalternativas de tratamento
No tratamento de residuos liquidos podem ser utilizados 3 métodos
principais, segundo Von Sperling (1995): (1) métodos fisicos, nos quas sfo utilizados
méodos onde predominam forcas fisicas como gradeamento, mistura, floculagéo,
sedimentacdo, flotacdo, centrifugacdo e filtracdo;, sBo os méodos mais smples, mas
baratos e, gerdmente, sdo empregados antes dos demais, (2) métodos quimicos, nos quais a

remocd0 ou conversio dos contaminantes ocorre pela adicdo de produtos quimicos ou
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devido a reacBes quimicas, como precipitacdes, coagulacles, adsor¢do e desinfeccdo; e (3)
métodos bioldgicos, nos quais a remocdo de contaminantes ocorre por meio de atividade
biol6gica, como aremocgdo da matéria organica carbonacea e a desnitrificacio.

Segundo Tchobanoglous & Schroeder (1985), Metcaf & Eddy
(1991) e Von Sperling (1995), as dternativas de tratamento de residuos liquidos sfo: (1)
tratamento preliminar que s dettina a remover solidos grosseiros e areig, utilizando
mecanismos de ordem fisca, como peneiramento e sedimentacéo; (2) tratamento primario
detina-s2 a remogdo de Solidos em sugpensio sedimentdvels e Solidos  flutuantes,
utilizando processos fisicos, como sedimentacdo e flotacdo; (3) tratamento secundario
destina-se a remover a matéria organica que estd na forma dissolvida ou em suspenséo, e
cuja remocdo ndo foi possivel nas elgpas anteriores, basda-se  em processos mas
complexos, concebidos de forma a acedlerar processos naurais exigentes na natureza;
corresponde a0 tratamento  bioldgico  utilizando reagbes  bioquimicas  aravés  de
microrganismos, e (4) tratamento terciario, que se destina a remover componentes
poluentes especificos, ndo removidos nas etapas anteriores, como metais pesados, produtos
toxicos e contaminantes diversos, Uutiliza processos sofisticados e muito caros, SO Uutilizados
em casos muito especificos.

Os processos hioldgicos podem anda ser classficados em
processos aerdbios e anaerdbios, conforme trabahos de Silva (1977), Tchobanoglous &
Schroeder (1985), Metcalf & Eddy (1991), Qiveira (1993) e Von Sperling (1995, 19964,
1996b e 1997).

No caso especifico da mandioca, os estudos efetuados para o
tratamento das &guas resdudias sdo, predominantemente, de processos bioldgicos
anaerdbios, embora trabahos isolados tenham sido efetuados utilizando outros processos.
E 0 caso do estudo redizado por Faria (1978), que obteve reducbes de DQO de 44%

utilizando coagulacéo e floculacdo quimica, com hidréxido de cdcio e sulfato de duminio.
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O mesmo autor, utilizando o processo aerébio de lodos ativados obteve reducbes de DQO
da ordem de 90%. Observou, também, que a associacdo do tratamento quimico e do
tratamento biologico ndo foi satisfatorio. Alguns trabahos redlizados utilizaram processos
anaerobios na fase inicid, seguidos de tratamento aerébio. E o caso de Gabardo et .
(1981) que estudou o tratamento de despgos de fecularia por lagoa anaerdbia e aerada em
sarie, obtendo remogdes de DQO da ordem de 97,78%. Também Patza et a. (1983),
estudando efluentes da biodigest@ de vinhoto de mandioca, através de processos de lodos

ativados e lagoas aeradas em Série, obteve remocBes de DQO nafaixa de 87 a 91%.

2.6 Os processos anaer 6bios de tratamento

A biodigestéo anaerébia de residuos organicos € um processo
biogquimico que utiliza acdo bacteriana para fracionar compostos complexos e produzir um
gas combugtivel, chamado biogas, composto basicamente por metano e dioxido de carbono
(Vogels et d. 1988). Na Figura 2, pode s visudizar um esquema gerd da biodigestéo
anaerdbia, adaptado de Chernicharo (1997).

Segundo Vogeds e da. (1988) e Doalfing (1988), no processo de
conversio da matéria organica, em condigbes de auséncia de oxigénio, sdo utilizados
aceptores de eétrons inorganicos como NOs; (reducdo de nitrato), SO42 (reducdo de
aulfato), ou CO, (formacdo de metano). Os microrganismos responsavels pelo processo de
edtabilizacdo da matéria orgénica, via digestdo anaerdbia, podem ser divididos, de uma

maneira bastante smplificada, em bactérias fermentativas, acetogénicas e metanogénicas.
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Compostos Organicos Complexos
(Carbohidratos, Proteinas, Lipideos)

Bactérias Fermentativas
(Hidrolise)

Compostos Organicos Simples
(Acucares, Aminoacidos, Peptideos)

Bacterias Fermentativas
(Acidogénese)
Acidos Orgéanicos
(Propionato, Butirato, etc.)

Bactérias Acetogénicas
(Acetogénese)

Y Bactérias acetogénicas produtoras de hidrogénio *

H,+ CO, # ACETATO
Bactérias acetogénicas consumidoras de hidrogénio

Bactérias Metanogénicas
(Metanogénese)

_ - CH;+CO, --
metanogénicas hidrogénotréficas metanogénicas acetoclasticas

Figura 2. Esguema da biodigestéo anaerdbia, mogtrando as sequéncias metabdlicas e
grupos microbianos, adaptado de Chernicharo (1997).

De acordo com Chernicharo (1997) e Nogueira (1992), as bactérias
fermentativas transformam, por hidrdlise, 0s polimeros em mondmeros e, aravés de
enzimas extracdlulares, estes Ultimos em acetato, hidrogénio, dioxido de carbono, écidos
organicos de cadeia curta, aminoacidos e outros produtos como glicose. As bactérias
acetogénicas sd0 conhecidas como produtoras de hidrogénio e convertem os produtos
gerados pelas bactérias fermentativas (aglcares, aminoacidos, peptideos) em acetato,
hidrogénio e diéxido de carbono (Gunnerson et d., 1989; Chernicharo, 1997). As bactérias
metanogénicas podem s subdivididass em dois grupos. as hidrogenotréficas e as

acetoclégticas (Oremland, 1988; Chernicharo, 1997). Os produtos resultantes das bactérias
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acetogénicas 0 subdtratos essenciais para que as bactérias metanogénicas  possam
produzir principdmente metano (CH;) e dioxido de carbono (CO). As bactérias
hidrogenotréficas produzem metano a partir da reducéo do didxido de carbono, enquanto
as acetocladticas utilizam o acetato (Dolfing, 1988). Estes microrganismos sGo anaerdbios
edtritos, sendo muito sensivels a choques térmicos, e a \eores de pH muito baixos ou atos,
bem como a dtas concentracbes de &cidos organicos (Voges et a., 1988; Chernicharo,
1997). A literatura agpresenta revisdes sobre 0s principais aspectos da biodigestéo
anaerdbia. Dentre estas, citamos os trabahos de: Vogels et a. (1988), sobre a bioquimica
da producdo de metano; de Colberg (1988), sobre degradacdo anaerdbia de celulose,
lignina e seus derivados, de Dolfing (1988), sobre acetogénese; de Mclnerney (1988),
sobre a degradacdo anaerdbia de proteinas e gorduras, de Oremland (1988), sobre
bioguimica da bactéria metanogénica; de Gunnerson et a. (1989) e Schink (1988), sobre
aspectos tecnol 6gicos da biodigestéo e sistemas anaerdbios.

Uma etgpa importante no uso da biodigestd anaerdbia, em
tratamentos de residuos, ocorreu com o desenvolvimento do reatores UASB (reator
anaerdbio de fluxo ascendente com leito de lodo). Segundo Zeeuw (1988), o0 primeiro
reator UASB foi testado na Universdade de Wageningen, na Holanda, em 1971, sendo os
resultados obtidos publicados em 1980 por Lettinga, Zeeuw e colaboradores. O autor relata
gue nos primeiros testes do sistema em escada piloto junto a indlstria, foi observado que,
com o passar do tempo, formou-se um lodo granulado bem caracteristico e com exceentes
quaidades de sedimentacdo. O acimulo deste lodo no restor permitiu um aumento de
carga significativo, chegando a 30 Kg DQO por n? de restor por dia, com &guas residuais
do processamento de beterraba acucareira Com a implantagdo na unidade industria, na
sequéncia, a mesma granulacdo e acumulo de lodo se repetiram, garantindo o0 sucesso da
degradacdo deste substrato. Ainda segundo o autor, isto se repetiu para varios substratos

diferentes, mostrando ser uma caracteristica deste tipo de reator. Schink & Thauer (1988),
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Zeeuw (1988), Hulsdorf Pol et d. (1988) e Paris et d. (1988) estudaram as caracteristicas
do lodo e as causas da sua formacao.

Entre os processos anaerébios em uso, para o tratamento de &guas
resduarias do processamento de mandioca, estdo as lagoas anaerdbias. Segundo Parizotto
(1999), as industrias de fécula da regido Oeste do Parana utilizam, atuamente, um sstema
de lagoas de edtahilizacdo. O autor relata que, nas Ultimas décadas, as indUstrias chegaram
a implantar sstemas complexos com: neutrdizacdo do afluente, aeracdo mecéanica, lagoas
anaerdbias, facultativas e de polimento find. Porém, os dtos custos e baixa eficiéncia
levaram a uma smplificacdo do processo, que hoje € composto por lagoa de sedimentacéo,
lagoa(s) anaerdhia(s), lagoas facultaivas e, opciondmente, lagoas de polimento find. Este
sstema descrito por Parizotto (1999) €, de certa forma, uma variante do chamado Sisema
Augtraliano que, segundo Silva (1977) e Von Sperling (1996b), é composto por lagoa
anaerébia seguida de lagoa facultativa. O que diferencia os dois sSistemas € a presenca da
lagoa de sedimentacéo na fase inicid, onde esta lagoa funciona como uma lagoa anaerdbia,
estando congtantemente em estado de anaerobiose. Isto ocorre devido a elevada carga
organica recebida, a presenca de uma espessa camada flutuante de espuma, cascas e
agilas, que isola a massa liquida e diminui a oxigenacd. Segundo Silva (1977), as lagoas
anaerdbias tém como desvantagem a possibilidade de emanacdo de maus odores, causados
pelo gés allfidrico, dém da préopria emissio do gés carbbnico e do metano para a
atmosfera

Outra opcd0 é 0 uso de reatores anaerébios, que tém como
vantagem principa, dém da remocéo da carga organica, a captacdo do metano na forma do
biogéds. Esta opcéo tem sdo avo de diversos estudos, tanto em laboratorio quanto em
unidades piloto. Anrain (1983) utilizou um reator tipo UASB (restor anaerdbio de fluxo
ascendente com leito de lodo), de fase Unica, em escala piloto, com 6,5 nT de volume Util.

Ege reator, inddado junto a uma indistria de fécula, em Santa Catarina, operou com
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controle de temperatura e correcdo de pH do afluente. O autor obteve como resultado a
remocao de carga organica de 87%, no primeiro ano de operacdo, e de 92% nos dois anos
seguintes. A conversid de DQO em biogés foi de 0,44 nt de gés por Kg de DQO
introduzida, e uma producgo por tonelada de mandioca processada de 16,24 nT de biogés.

A partir de 1985 iniciou-se, em Botucatu-SP, uma linha de pesquisa
visando otimizar a digestdo anaerdbia de residuos de processamento de mandioca. Com 0s
resultados desta linha foram publicados uma série de trabahos. Motta (1985), estudou a
fermentagdo da manipuera, com a adicdo de cascas de mandioca, em diferentes
proporces. Takahashi et a. (1985), estudaram a cinética do processo de tratamento
anaerébio, com o uso de modelos matemédticos. Fernandes Jr. (1989), estudou as causas da
ingtabilidade em reatores de mistura completa e indicou a utilizacd de dstemas com
separacdo de fases, como dternativa para a biodigestdo de residuos da indudria de
mandioca. Lacerda (1991), estudou a cinética da fase metanogénica da digestdo anaerdbia
de manipuera, com edabilizacdo do pH, obtendo um TRH (tempo de resdéncia
hidraulica) de trés dias como 0 mais eficiente para esta fase. Fernandes Jr. (1995), estudou
a cinética da fase acidogénica da digestdo anaerdbia da manipueira, com estabilizacdo do
pH, encontrando um TRH de um dia como o mais €ficiente para edta fase. Barana (1996),
estudou a carga organica na fase metanogénica em biodigestor com separacdo de fases e
com estabilizacdo do pH, obtendo a maior taxa de reducdo de DQO de 88,75%, com uma
carga de 2,25 g de DQO por litro de reator por dia, € como carga organica maxima o limite
de 848 g de DQO por litro de reator por dia Barana (2000), estudou 0 processo de
biodigestdo com separacéo de fases de forma conjunta, com controle de temperatura
Testou 0 uso de afluente sem e com correcéo de pH, obtendo melhores resultados quando
manteve a corregdo do pH do afluente. A maior taxa de reducéo de DQO foi de 75,24%,
com uma carga organica de 9,45 g DQO por litro de reator dia. A melhor producéo de

biogés obtida foi de 2,76 L g de DQO removida, com 52,77% de metano. Estes trabalhos
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foram redizados em laboratdrio ou em bancada, definindo os principas coficientes
técnicos necessarios para a implantacéo do sistema em escala piloto.

Cabe relatar a pesquisa de Sampaio (1996) que, em trabaho
independente, estudou a decomposicéo anaerdbia da manipueira em um reator de bancada,
com separacao de fases, com TRH de um dia para a fase acidogénica e quatro dias para a
metanogénica, em temperatura ambiente. Trabalhou com cargas de entrada, em DQO, de 3
a 6 g L', no reator acidogénico. Obteve para 0 processo todo uma reducdo da DQO de
90%, reducdo da acidez voléil de 87% e reducéo do cianeto livre de 96,7%. Mais recente &
o0 trabaho de Hien et d. (1999) que redizou estudos no Vietnam, utilizando um sisema de
tratamento de &guas resdudrias de fecularias. O dstema era composto de decantador,
reator UASB em fase Unica, seguido de um sstema de pos-tratamento de lodos ativados e,
por Ultimo, lagoa de estabilizacdo. O autor atingiu cargas organicas de 40 Kg DQO por n?
de reator por dia, com eficiéncias de remocgdo superiores a 94%. O tempo de retencdo
hidrauico foi de 12 horas, tendo sido atingido uma producéo de 55 a 6,5 nt de biogés por

n? de substrato.
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3 MATERIAL E METODOS

3.1 Localizagdo da pesquisa
A pesquisa foi conduzida junto a empresa M.C.R. Alimentos Ltda,
locdizada no municipio de Mercedes, na regido Oeste do Estado do Parana O loca estéa
Stuado no paraldo 24°09'18" de Latitude Sul e meridiano 54°09'26" de Longitude Oeste
de Grv, pertencente a0 chamado 3° plandto Paranaense, também conhecido como plandto
de Guarspuava. A &ea em questdo caracteriza-se peda uniformidade geolGgica com a
presenca de grandes lencdis de lavas vulcanicas bésicas. A dtitude € de cerca de 210
metros, e o sstema hidrico da regido é dominado pelo Rio Parana, que na regid encontra:
e represado formando o reservatdrio da represa de Itaipu, um vasto lago atificid. De
acordo com a classficacdo de Koppen, a regido pertence ao tipo climdico Cfa, pluvid
temperado, com a temperatura do més mais frio entre 18°C e -3°C e a do més mais quente
superior a 22°C, e a temperatura média entre 20°C e 21°C. A distribuicdo das chuvas é
uniforme durante todos os meses do ano, com uma precipitacdo média anud de 1.300 a

2.000 mm (Maack, 1968).
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3.2 O experimento
O experimento teve seu inicio em 22 de outubro de 2000 e foi
avdiado aé 7 de junho de 2001. Condstiu-se na implantacdo e operacdo de um Sstema de
tratamento de residuos liquidos de fecularia, em escda piloto, composto por um sstema de
captacdo, decantadores, caixa de filtragem e equalizacdo, hidrémetro, reatores anaerdbio
acidogénico, reator anaerébio metanogénico, caixas de coleta de amodras e ssema de

registro de producéo de biogas, conforme detalhado nasfiguras 3 e 4.

Separador Primeiro Decantador Segundo Decantador
de Cascas (Capacidade 500 L) (Capacidade 500 L)
S D1 ax D2 _ )
PR P Caixa de Filtragem
S B f R ARG e Equalizacdo

\ Filtros

Extravasor

%

Area de Acimulo dos
Sdlidos Decantados —

Salda
para
limg=za

.
Hidrémetro

Substrato Decantado
& Filtrado para o Reator

Remocio dos Solidos Decantados : T
& Acidogénico

Figura 3: Sistema de captacéo, decantacéo e filtragem dos residuos liquidos.

3.3 Captacéo e preparacdo do substrato
O subgrato utilizado no experimento foi agua resduéia fresca,
proveniente do separador de cascas S (Figura 3) da indUstria, onde ocorreu a captagdo da
mesma, drenada por gravidade, aé o primeiro tanque decantador D1 (Figura 3), com

capacidade de 500 L.
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No tanque D1, o tempo médio de residéncia foi de 0,35 h. A partir
deste decantador, a &gua residuaria seguia, por gravidede, num fluxo continuo, aé o
segundo tanque decantador D2, de 500 L, onde uma parte adiciond de solidos era
removida. Ambos os decantadores eram providos de canos de saida para drenar 0 excesso
de substrato para a lagoa, mantendo constante o volume de dimentacdo. O nivel era
congtante nos decantadores, uniformizando as condigdes de decantacdo. No decantador D2,
o tempo médio de resdéncia foi de 045 h. A vazéo foi caculada para ser superior a
necessdade de abastecimento do sistema; 0 excesso era drenado para fora do sistema pelos
extravasores. A vazéo media, mantida na entrada do decantador D1, foi de cerca de 1.440
L h'. Degte tota, um fluxo médio de 1.100 L h* era encaminhado ao decantador D2 e um
fluxo médio de 340 L h! era drenado pelo extravasor. No decantador D2, apenas a carga
previga de dimentacdo era encaminhada ao hidrdmetro, sendo o restante drenado pelo
extravasor.

A partir do decantador D2, o substrato sobrenadante, ja decantado,
era filtrado através de uma tela pléstica com maha de 2 mm e, em seguida, medido em um
hidrémetro, modelo MJ 9B1, fabricado pela empresa LAO IndUdtria. Este hidrbmetro tinha
uma capacidade nominal de 1.500 L h*, registrando variacgo de até 1 mililitro.

Do hidrometro, o subgtrato filtrado fluia para a caixa C1 (Figura 4),
entrada do reator acidogénico, onde eram redizadas as coletas do afluente. Ap6s a
passagem por este reator, 0 substrato acidificado emergia na caixa C2 (Figura 4), onde era
efetuada a coleta de amostras do reator acidogénico. Esta caixa C2, era também a entrada
do reator metanogénico. Apds passar pelo reator metanogénico, o efluente tratado emergia
na caixa C3 (Figura 4), onde eram coletadas as amodtras referentes a este Ultimo reator.
Deda Ultima caixa, o efluente era encaminhado para a lagoa de edtabilizacdo, fora do
sgema Durante 0 percurso, a movimentacdo da massa liquida foi redizada por gravidade

e por diferenca de carga hidraulica, sem envolver nenhum bombeamento ou uso de energia
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de fonte externa, para smplificar a operagdo e tornar 0 processo menos ONeroso.

Reator Acidogénico Reator Metanogénico
: - d EL = Ancoragem do E Sabdn de Gis

" .. Casometro Fobbiogil v
LA Saida de Cr para o Medidor
Hidrimetro [Iiiill'l.l o Medidor /\ |
Caixa de m -

Entrnda C-1_ | Camara de Gas . Caixa E-Ei an H ;
! B [selo d'igua ' B 7 Camara de Gis : .
[ M e Separdor de (s { fControle i i Caixa de
i o Liguidey Silchos i = slm nm.:ll_ 7H Seko d'dgna Separador de Gis/ - Sanda C-3
‘- HE M \ER- ‘BN | Liquidos/Solidos { QG ontmok
; M : i B :_ 4 : E " ,..i W il -4 3 ] E o nivel |
T By tET i ) 1 :_ E ||f '||| ? 5 3 "
B 7 m—y L ==k H
HE Area de Decantagio i ‘AR
[ i \ Paers
=1 i
ﬁ 3 - A Bl ==
& £ ™~ Retorno de Lodo -1% s
% & : *
] ?.'.- 3.000 L E Snida para Lagoa
] Rt " Iﬁ
i 1 Ciimara de || Digestio
i B
"E e | =
RS o ®
_-_:.,:_rl-- l.lrl:l ‘.i
o F"%-.M _ Leilode Lodo ’ #rﬁ
REATOR ACIDOGENICO . ___.;ﬂ‘-'“

REATOR < METANOGENICO

Figura 4: Sistema de digestéo anaerébia com separacao de fases.

O subdrato utilizado n&o sofreu correcdo de neutrdizantes ou
nutrientes e fol empregado na temperatura ambiente, como produzido na indigria Os
Unicos tratamentos utilizados foram fisicos, a saber: peneiramento no separador de casces,

decantacdo em dois decantadores em série e filtragem antes da medi¢éo no hidrémetro.

3.4 Reator acidogénico
O reator acidogénico tinha capacidade Util de 1.000 L de massa
liquida, com formato cilindrico, didmetro interno de 0,80 m e uma profundidade de 2,2 m.

Foi confeccionado em avenaria de tijolos, sendo o seu fundo afunilado, conforme mostra a
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Figura 4. Seu projeto seguiu 0 modeo UASB (Upflow Anaerobic Sludge Blanquet, ou
Reator Anaerébio de Fluxo Ascendente com Leito de Lodo), que se caracteriza pela
entrada do substrato pela parte inferior do regtor; isso permite com o tempo a formacdo de
um leito de lodo ativo, granulado e de fécil sedimentacdo, através do qual o substrato passa
e onde ocorre a degradacdo do mesmo. Na zona de reacdo ativa ocorre a formacéo de
gases, que tendem a se dedocar para a superficie, arrastando junto as particulas com os
microorganismos ativos, causando turbuléncia e movimentagdo interna da massa liquida
Para separar 0 lodo ativo da massa liquida, 0 reator possuia na parte superior um
decantador que servia como separador de Sdlidos, liquidos e gases. Este decantador cria
uma zona separada, longe da area central turbulenta, onde as particulas sdlidas podem
decantar e retornar por gravidade a zona ativa do reator. A parte liquida decantada, livre da
maior parte dos solidos, era encaminhada, entéo, a saida do reator. Os gases emergiam para
a superficie e se acumulavam no gasdmetro, de onde seguiam para a tubulacdo de saida
(Figura4).

O volume interno do restor foi aferido através da adicdo de &gua
em volume conhecido aé atingir 1.000 L. Para tanto, foi aferido um tambor de 200 L, com
auxilio de um bade graduado de 20 L. Apds a adicdo de 10 baldes com exatamente 20 L,
esdando o tambor em superficie nivdada, foi marcado no mesmo o nivel correspondente
aos 200 L adicionados. A seguir, foram acrescentados ao reator 5 tambores com agua,
totdizando 1.000 L. Quando este volume foi atingido, o nivd atingido foi fixado aravés
do corte do cano de controle de nivel, na caixa de saida C2 (Figura 4). Desta forma,
quaquer adicdo de liquido dém do volume limite de 1.000 L, provocava a ultrgpassagem
do nivel do cano regulador e era drenado para a entrada do restor metanogénico. Apds o
derimento com volume conhecido, a &gua foi drenada, totalmente, através de
bombeamento. Em seguida, empregando-se outro método, realizou-se uma nova afericéo:

utilizando o sstema de dimentacéo, adicionou-se &gua através do hidrobmetro, aé atingir o
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nivel determinado anteriormente. Procedeurse entdo a leitura no hidrémetro, que registrou
a passagem de 1.008 L, ou sga, uma diferenca de 0,8%. Esta diferenca, menor que 1%, foi
consderada aceitavel, tendo em vida as diversas varidvels que podem interferir no méodo
de afericéo utilizado, como a possivel absorcdo de dgua pelas proprias paredes de dvenaria
do reator. Esta segunda medicdo serviu, também, para aferir o proprio hidrémetro, ja que
para o reator metanogénico foi aplicado o mesmo méodo, com resultados semel hantes.

O processo de partida foi redizado seguindo recomendacOes de
Baford (1988), Lettinga et a. (1988) e Chernicharo (1997). A patida do reator foi
redlizada no inicio do més de setembro de 2000. Como indculo, foram adicionados cerca
de 200 L de lodo proveniente da lagoa de sedimentacdo da fecularia da M.C.R. Alimentos.
Na época, esta lagoa se gpresentava &cida, com um pH em torno de 4,8, em funcéo da alta
carga diaria recebida da fecularia. Apesar de &cida, a lagoa mostrava sinais de atividade,
com turbuléncia e producéo de gés, indicando a presenca de organismos adaptados a esta
condicdo.

Na fase inicia o reator foi sendo adaptado lentamente, através da
adimentacdo didria com 190 L de agua e 10 L de subgtrato, hum sstema de batelada
aimentada, até completar o volume de 1.000 L, o que ocorreu apos 4 dias. A partir de
entdo, continuou-se a aimentacdo didria de 90 L de &gua misturados com 10 L de substrato
puro. Com o inicio da producéo de gas, a dimentacdo foi aumentada gradua mente, sempre
diluida a 10%, com o0 acompanhamento periédico através do pH, da acdinidade e acidez
voldil, evitando-se ultrgpassar o limite de 05 para a rdacéo acidez voléil/acainidade
total, conforme recomendacéo de Silva (1977). Ocorreu um acidente operaciona, durante a
noite, 0 rompimento do cano de &gua utilizado para diluir o substrato, fez com que o
sstema fosse lavado por mais de 4500 L de &gua. Apesar da recuperacdo, relativamente
rgpida do reator, a diluicdo do substrato foi abandonada, passando-se a dimentar o reator

com substrato puro, retirando-se a &gua adiciond que era acrescentada. Em inicio de
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outubro, a producdo de gas, apesar de pegquena, era constante e crescente, mostrando que a
fase de aclimatacéo e adaptacéo da populacdo microbiana a0 novo reator estava completa,
necessitando-se somente permitir o crescimento da populacdo de forma a suportar a carga
inicid programada. No dia 12 de outubro, foi atingida a carga organica programada para a
primeira etapa do experimento; permaneceutrse mais 10 dias com esta carga, para atingir
estado estacionario e se iniciou a coleta de dados da primeira fase no dia 22 do mesmo

A

mes,

3.5 Reator metanogénico

O reator metanogénico tinha uma capacidade Util de 3.000 L de
massa liquida, com formato cilindrico, didmetro interno de 1,4 m e profundidade de 2,3
metros. Foi confeccionado em avenaria de tijolos, sendo o seu fundo afunilado, conforme
mostra a Figura 4. Seu projeto também seguiu 0 modeo UASB, e seu desenho e
funcionamento foram semehantes a0 descrito no  reator acidogénico  (item  3.4),
diferenciando apenas em relacdo ao volume, que era 3 vezes maior. 10 mantinha, no
reator metanogénico, um tempo de retencéo hidraulica 3 vezes maior que o do reator
acidogénico, conforme determinado pelos estudos cinéticos de Lacerda (1991) e de
Fernandes Jr. (1995).

A patida do reator metanogénico ocorreu no mesmo periodo da
partida do reator acidogénico. Como indculo foram adicionados 600 L de lodo da lagoa
anaerdbia da fecularia da M.C.R. Alimentos LTDA. Na época, edta lagoa etava em plena
atividade, com intensa fermentac@o e producéo de gases e com pH de 6,7.

Na fase inicia o reator foi sendo adaptado lentamente, através da
dimentacdo didria com 570 L de agua e 30 L de subgtrato, hum sstema de batelada
dimentada, aé completar o volume de 3.000 L, no 4° dia A patir dai pardizou-se,

totalmente, a dimentacdo independente e o0 reator passou a receber somente o efluente do
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reator acidogénico, para que o Sstema pudesse entrar em equilibrio de forma conjunta
Redizorse 0 acompanhamento do reator através de andlises do pH, da adcdinidade e da
acidez vol&il, evitando-se vaores acima do limite de 0,5 para a relacdo acidez voldtil/dca
linidade tota, conforme recomendacdo de Silva (1977). Como as cargas que O restor
metanogénico recebia, através do efluente do reator acidogénico, eram redivamente
baixas, houve uma resposta também lenta na fase inicid de dimentacdo. Mas a medida que
as cagas no reator acidogénico aumentavam, O restor metanogénico, também, passou a

receber cargas mais elevadas e sua evolucgao, também, foi crescente.

3.6 Desenvolvimento do experimento

O experimento condstiu na variagdo de carga, baseando-se nos
dados obtidos por Sampaio (1996) e Barana (1996), sendo a duragéo de cada tratamento de
15 dias, em estado estacionario. Durante cada tratamento, as coletas de amostras foram
efetuadas a cada 3 dias, feitas no 3°, 6°, 9, 12° e 15° dia, com um total de 5 amostras, por
ponto de coleta, por tratamento. Os tratamentos redlizados constam do Quadro 1.

E necess&io observar que as cargas citadas no Quadro 1 foram
gplicadas a0 sstema como um todo, ito é foram adicionadas a0 primeiro reator e, por
diferenca de carga hidraulica, o efluente deste dimentava o segundo reator, tendo o mesmo
uma carga relaivamente menor, vito que no primeiro jA ocorria uma remocdo de

meatéria organica.
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Quadro 1: Tratamentos aplicados com seus respectivos periodos, temperaturas, vazles e
cargas organicas.

Tratar Periodo Temperatura | Vazdo Carbono Demanda Quimica
mento Média (°C) Orgéanico Totd de Oxigénio
(COT) (DQO)
10 22/10 a 222Ld* | 051gLtd* | 225gLtd”
06/11/2001 25,44
20 18/11 a 412Ld* | 1,28gL"d" | 565gL" d"
03/12/2000 27,70
3 27/02 a 583Ld* | 161gL*d* | 708gL'd"
13/03/2001 26,88
40 21/04 a 901L d* | 226gL*d* | 997gL d"
06/05/2001 24,36
50 23/05 a 1.081Ld"| 254gL" d" | 11,18gL"d"
07/06/2001 25,20

O pH, a dcdinidade, a acidez voléil, a rdacdo acidez
voldil/dcdi-nidade total e a produgcdo de gés serviram de indicadores para acompanhar 0s
aumentos de carga. Estes foram gradativos, de forma a ndo provocar choques de carga e,
nem o colapso do reator. Quando a carga prevista era atingida, aguardava-se até que as
variaves indicassem que 0 estado estacionario fosse atingido, para S0, entdo, se iniciar a
coleta de dados.

Durante a fase de coletas de amostras, sempre que ocorria qualquer
interrupcéo ou pardizacdo devido a fdta de efluente na indidtria, ou outro problema
qualquer, 0 processo era interrompido. As amostras jA coletadas eram descartadas e
aguardava-se a dtuacéo normdizar para reiniciar 0 processo de coleta, 0 que obrigava a
novo periodo de adaptacéo até aingir novamente 0 estado estacionario. Se por um lado
iSO aumentou 0 tempo necess&io para a obtencdo dos dados, por outro permitiu uma
maior confiangca nos resultados, em relacdo a redidade da empresa. Tendo em viga que o
processo foi conduzido nas condigBes reais de uma agroindUstria, com inlmeras variaveis
de dificil controle; o rigor no estabedlecimento do periodo de coleta, na amostragem e na

preservacdo das amodras foi importante para reduzir os erros experimentais. Também a
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cuidadosa afericdo dos aparelhos e instrumentos de coleta de dados, bem como a coleta

redundante de amostras permitiu reduzir as perdas de dados.

3.7 Variaveis monitoradas

As vaiaves monitoradas foram: pH, dcdinidede totd, acidez
voléil, reacdo acidez voldil/dcdinidade tota, carbono orgénico totd, Sdlidos totais,
Slidos volaes Sdlidos fixos, Sdlidos sedimentavels, cianeto totd, cianeto livre,
temperatura, volume de biogés e teor de CO,.

Procedeu-se uma andise detdhada de dgumas amostras em rdacéo
aos eementos nitrogénio, fasforo, potassio e enxofre. Estas andlises tiveram como objetivo
caecterizar 0 substrato e efluentes quanto a0 teor de nutrientes e ndo findidades
operacionais ou de avaliacdo de capacidade de remogdo nos reatores.

Foram redizadas andises de DQO, em amodras de afluente,
idénticas as coletadas para 0 carbono orgénico totd (COT), para estabelecer um indice de
comparacéo entre as duas variaveis. I1sto foi necessario porque a varidvel sdlecionada para
medir a carga orgénica carbonécea no experimento foi o carbono organico tota, por sua
maior precisfo e acuracidade; enquanto que a medida mais utilizada nas indlidria e na
literatura € a DQO. Assm, com um indice préprio, obtido nas préprias condicbes do
experimento, foi possivel relacionar as duas variavels para que a comparacéo com outros

dados fosse possivel, embora com restricoes.
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3.7.1 pH

O pH foi medido segundo metodologia descrita em APHA (1992).
Foi utilizado um potencidbmetro de campo moddo PH-Master, fabricado pela empresa
Gulton do Brasl Ltda, e um eetrodo modelo \-620 para medicdo de pH, fabricado pela

empresa ANALION Aparelhos e Sensores IndUstria e Comércio Ltda

3.7.2 Alcalinidade total, acidez volatil erelacdo acidez volatil/alcalinidade total
A dcdinidade totd e aacidez vol&til foram determinados segundo
metodologia descrita por Silva (1977), que expressa dcainidadeenmg CaCOs; L e

acidez em mg CH;COOH L™,

3.7.3 Carbono organico total
O carbono orgénico total (COT) foi determinado em aparelho TOC
- Shimadzu, onde as amostras foram incineradas em um forno a 680°C e o CO;, resultante
foi medido instrumentamente. Através da medicdo separada do carbono total e do carbono

inorganico, foi possivel determinar o COT por diferenca

3.7.4 Demanda quimica de oxigénio
A demanda quimica de oxigénio (DQO) foi determinada segundo o
méodo classico de refluxo, conforme descrito por Silva (1977). Este méodo foi
sdecionado por ser bastante difundido para andises da DQO nas lagoas das fecularias,
portanto, um meétodo conhecido pelos laboratoristas. Por ser empregado por um periodo
relativamente longo, as indidtrias, em gerd, possuem dados historicos do comportamento

de seus efluentes, medidos em DQO por este método.



3.7.5 Solidostotais, sdlidos volateis, sdlidos fixos e solidos sedimentaveis

Os Sdlidos totais (ST), solidos volaes (SV) e solidos fixos (SF)
foram determinados segundo APHA (1992). Sdlidos totais refere-se ap materid residud
remanescente no recipiente, gpos a evaporacéo e secagem da amodtra. Solidos volateis € o
termo utilizado para designar a porcdo voldatilizada, apds incineracdo da amostra a 600°C
por duas horas. Sdlidos fixos refere-se ao residuo restante gpds a incineracdo da amostra, é
desgnado em gerd como cinzas. Os Sdlidos sedimentavels (SS) também foram redizados
segundo APHA  (1992). O teste empregado foi volumétrico, usando o Cone Imhoff.
Seguindo esta metodologia, um litro da amostra foi colocado, apds agitacdo, em um cone
Imhoff. Ap6s 45 minutos de sedimentacdo, foi redizada uma leve agitaco paa
despreender os Sdlidos aderidos a parede, e a seguir a amogtra foi deixada sedimentar por
mais 15 minutos. Procedeu-se entdo a leitura dos solidos sedimentavels, diretamente no

cone, expressos em mililitro por litro por hora

3.7.6 Cianetototal ecianetolivre

A determinacd do cianeto totd e do cianeto livre foi redizada
segundo 0 méodo enzimético/colorimétrico proposto por Essers et d (1993). Para
determinacdo do cianeto total utilizou-se, iniciamente, a enzima linamarase para hidrolizar
a linamarina presente na amostra, liberando o cianeto. Para reagir com o cianeto utilizou-se
doramina-T, acido isonicotinico e acido 1,3 dimetil barbitdrico, provocando mudanca de
cor no meio, medido em espectrofotdmetro a 605 nm. Através de uma curva padréo,
estabelecida com diferentes concentragdes de KCN, e pelo vaor da absorbancia medido na
amodira, foi possivel obter-se a concentragdo de cianeto da amostra. Para o cianeto livre
(CN"), foram seguidos todos os passos acima, com excessdo da utilizacdo da enzima

linamarase.
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3.7.7 Temperatura
A temperatura foi medida com a utilizacdo de um termdmetro de
mercurio, de precisio, com escala de 0°C a 80°C. As medidas foram efetuadas no fluxo de
entrada do afluente e nas caixas de saida de cada reator, durante o periodo de aimentacdo

no qual o materid entrava e saia continuamente dos reatores.

3.7.8 Producéo de biogasetear de CO,

A producdo de biogas foi medida através de um medidor de gés
moddo G1, fabricado pea LAO Indidriaa O volume de gés medido foi registrado
didiamente, bem como a temperatura O volume de gas foi corrigido, em reacéo a
umidade, pressio e temperaura, utilizando-se a formula (PoxVo)/To) = ((PixV1)/T1) X F
onde: B = pressdo na CNTP (760 mmHg); Vo = volume nas CNTP;, Ty = temperatura nas
CNTP (293°K); P = presséo locd (698,50 mmHg); Vi = volume medido (L); Ti =
temperatura medida (°K); F = fator de correcéo de umidade a temperatura de medicéo do
gas, segundo a equacdo: Y=1,0568-0,0034xX r=-0,9979, onde X = temperatura °C
(segundo IPT/USP citado por Fernandes Jr. (1995)). Obteve-se assim o volume do gés nas
CNTP (Condicbes normais de temperatura e pressdo), ja corrigido. O teor de CO, foi
determinado conforme APHA (1992), utilizando-se 0 méodo volumérico, aravés de

lavagem com solucdo dcaina de NaOH a 5%, até atingir volume congtante.

3.7.9 Nitrogénio, fésforo, potassio e enxofre
As andises de nitrogénio, fosforo, potésso e enxofre foram
realizados segundo metodologia descrita em APHA (1992).
- para o nitrogénio foi utilizado o méodo da digestéo &cida, dedtilacdo e

titulacdo (método Kjeldahl);



- para o fésforo o0 método colorimétrico do acido vanadomolibdofosférico;
- para o potéssio o método da fotometria de chama;

- parao enxofre 0 método iodométrico.

36
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4 RESULTADOSE DISCUSSAO

Os resultados obtidos neste estudo séo apresentados na forma de
quadros e figuras, referindo-se a um Sstema piloto continuo de tratamento de residuos
liquidos, implantado junto a uma indUstria de fécula de mandioca. Buscou-se manter uma
sequéncia, de forma a facilitar a discussdo, na seguinte ordem: caracterizacdo do subgtrato;
acompanhamento e controle do sistema e dos reatores que o compdem; remocdo da carga
poluidora na forma de carbono orgéanico tota, solidos totais e sdlidos volateis, remogdo do
cianeto total e cianeto livre; producéo de biogas, teor de CO, e indicadores de rendimento e
conversdo; comparacdo do sistema proposto com 0 sSstema de lagoas de estabilizacdo
atudmente utilizado na mesma indidria; potencid do Ssema como gerador de energia;

consderacoes finais e recomendagOes.

4.1 Caracterizacao do substrato.
O substrato, &gua reddu&ia naturd oriunda da indUdtrig,

apresentou a composi¢ao constante do Quadro 2.
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Quadro 2. Composicdo do subgtrato oriundo da fecularia da empresa MCR Alimentos
L tda, municipio de Mercedes, Pr, em coleta realizada no dia 25/04/2001.

Vaiavel Vaor
oH 6,18
Demanda quimica de oxigénio (DQO) 11484 mg L™~
Carbono organico tota (COT) 2.604mg L™
Nitrogénio total (N) 420mg Lt
Relacéo carbono:nitrogénio (C:N) 6,2.1
Fosforo total (P) 74mgL™
Relacdo carbono:fésforo (C:P) 35,2:1
Potassio total (K) 1.215mg L™
Enxofretota (S) 9mgL~
Cianeto total 19mg L™
Cianeto livre 10mg L™t
Solidos sedimentéveis (SS) 61mg L™
Sdlidos totais (ST) 92mgL™
Solidos voléteis (SV) 64 mglL?
Solidos fixos (SF) 28mgL ™
Temperatura amostra 26,51°C
Temperatura ambiente 28,5°C

No Quadro 3, apresenta-se esta composicdo comparada com dados
obtidos na literatura. Conforme estes dados, observa-se de forma clara que a composi¢éo
da &gua resdudria de fecularia e de farinheira difere substancidmente, sendo que a Ultima
€ de 6 a 10 vezes mais concentrada. Considerando-se a agua resduaia de fecularia,
observa-se que os dados obtidos por Anrain (1983), mostram valores inferiores aos demais.
Isto pode ser explicado por mudanca no processo indudtrid. Conforme relata Parizotto
(1999), a reciclagem da &gua vegetd na lavagem da mandioca tem diminuido o volume
totd de residuo liquido por tonelada de mandioca que, em 1997, nas 10 maiores fecularias
do Oeste do Parang, situou-se entre 4 e 5n7 t* de mandioca processada. Os valores citados
por Anrain (1983) referem-se a um volume de 6 n? t de mandioca processada, indicando

umamaior diluicdo, que pode explicar adiferenca citada
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Quadro 3: Comparacéo da composi ¢ao do substrato com dados da literatura.

Agua Resdu&iade Agua Residuaria de Farinheira
Fecularia
Autor Presente | Parizotto | Anrain | Barana | Barana | Sampaio | Fernandes| Cereda | Fernandes
trabalho | (1999) | (1983) | (2000) | (1996) | (1996) (1995) | (1999 (1989)

Varidveisemmg L™
COT 2.604 - - - - - - - -
DQO 11484 | 11.363 | 6.153 | 62.355| 20930 | 92.000 | 69.300 |63.065| 84.000
Nitrogénio 420 - 123 | 1.243 672 17 200 4.900 30
P (Fosforo) 74 41 24 325 367 17 253 160 0
K (Potassio) 1215 1.305 35 | 1972 | 1976 - 2810 | 1.864 2.052
S (Enxofre) 9 - 1 68 72 22 78 195 195
Cianeto Total

19 - - 112 34 - 207 444 284
Cianeto Livre -

10 - - - 580 0 161 43
ST 9,20 1480 | 4951 | 5540 | 27,20 | 58,10 60,00 62,80 78,00
SV 6,40 - 4404 | 50,60 | 980 50,80 54,00 52,30 64,00
SF 2,80 - 547 | 480 | 17,40 7,30 6,00 10,60 14,00
Solidos. ]
Sedimen. 61,00 30,00 - - - - - -
OutrasVariavels
T °C 26,51 2342 -
pH 6,18 7,06 490 692 401 630 410 400

COT = Carbono Orgéanico Totd; DQO = Demanda Quimica de Oxigénio; ST = Sdlidos Totals;
SV = Solidos Voléeis e SF = Solidos Fixos

Os resultados obtidos por Parizotto (1999) referemse a mesma
indistria onde foi efetuado 0 presente estudo, razéo pela qual os dados sGo smilares no que
se refere a DQO, teor de K e temperatura. Os teores de P e de sdlidos sedimentaveis
obtidos no presente estudo foram maiores que os obtidos por Parizotto (1999); ja os valores
de pH, ST, SV foram menores. Considerando que a indUstria recebe mandioca de éreas
com solos e variedades diferentes, e em distintas épocas do ano, as variagbes observadas
podem ser consideradas normais. A indlstria onde o0 experimento foi efetuado € da regido
Oeste do Parand, com uma capacidade de processamento de cerca de 250 toneladas de

mandioca por dia, e os valores citados podem ser consderados uma boa amostragem da

Stuacdo regiond.
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4.2 Acompanhamento e controledo sistema e dosreator es que o0 compoem.

Para 0 controle e acompanhamento dos reatores foram utilizadas as
varidves pH, temperatura, acidez vol&il (AV), dcdinidade totd (AT) e rdacdo AV/AT. O
resultado destas varidvels esta rel acionado no Quadro 4.

Pelo Quadro 4, pode-se verificar que o pH do afluente do reator
acidogénico, composto de &gua residudria fresca, decantada e filtrada, manteve-se entre
6,03 e 628 em média durante todo o tratamento. Ja o efluente do mesmo e
consegientemente, o afluente do restor metanogénico, gpresentou valor inicid de pH
médio de 5,95, para o primeiro tratamento, com vazao de 222 L d?, e aingiu um vaor de
454 para o Ultimo tratamento, com vazéo de 1.081 L d'. Pda andlise destes dados,
veificase que o reator acidogénio operou, nha sua fase inicia, com vaores de pH acima do
esperado, que deveria ser em torno de 4,5, como obtido por Barana (2.000), que operou um
reator acidogénico obtendo variagdo de pH entre 4,69 e 4,24 durante todo 0 processo.
Possvemente iso ocorreu devido a0 desenvolvimento de uma populacdo metanogénica no
reator, nas fases inicias do processo, quando as cargas organicas eram baixas. Esta
populacd manteve-se aiva durante as primeiras vazoes, de 222 e 412 L d?, e comegou a
ser inibida com a acidificacdo durante a terceira vazéo, de 583 L d'. Com o aumento da
vazdo para 901 L d, o restor acidificou completamente, passando a cumprir sua funcéo

integramente.
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Quadro 4: Resultados do pH, temperatura, acidez voléil (AV), dcdinidade totd (AT) e
rdlacdo AV/AT, do dafluente dos reatores acidogénico e metanogénico bem

como do efluente do restor metanogénico.

Vazédo | CargaCOT | TRH pH Temp. AV AT Relacdo
Ld* gLtd! dia °C mgL™ mglL* AVIAT
Reator Acidogénico (Volume = 1.000L) — Valores referentes ao Afluente
222 0,510 4,5 6,17 25,44 n.a n.a n.a
412 1,283 24 6,15 27,70 n.a n.a n.a
583 1,605 1,7 6,28 26,88 n.a na n.a
901 2,262 1,1 6,26 24,36 n.a n.a n.a
1081 2,535 0,9 6,03 25,20 n.a n.a n.a
Reator Metanogénico (Volume = 3.000L) — Vdores referentes ao Afluente
(Obs.: efluente do reator acidogénico = afluente reator metanogénico)
222 0,038 13,5 5,95 24,92 257 669 0,39
412 0,225 7,3 5,42 27,10 503 1.156 0,43
583 0,385 51 5,24 26,18 716 1.183 0,61
901 0,499 3,3 4,60 23,90 1.504 1.237 1,35
1081 0,760 2,8 5,54 24,62 1.369 671 2,09
Reator Metanogénico (Volume = 3.000L) — Vaores referentes ao Efluente
222 0,038 13,5 6,89 25,44 165 461 0,38
412 0,225 7,3 6,87 27,70 189 677 0,28
583 0,385 51 6,67 26,88 285 1.074 0,27
901 0,499 3,3 6,62 24,36 478 1.130 0,43
1081 0,760 2,8 5,58 25,20 1.147 656 1,84

COT = carbono organico tota; TRH = tempo de retencdo hidraulica; AV = acidos volaeis,

AT = dcdlinidade totd; AV/AT = relacdo acidez vol&til/dcalinidade totd; n.a. = ndo analisado

O efluente do reator metanogénico iniciou com um pH de 6,89
(para a vazdo de 222 L d'), manteve-se estavel durante os trés proximos tratamentos, com
pH de 6,87, 6,67 e 6,62 para as vazdes de 412, 583 e 901 L d*, respectivamerte, e caiu
para um vaor de 5,58 no Ultimo tratamento, com vazéo de 1.081 L d*. Os quatro primeiros
vadores de pH mantiveramse dentro da faixa 6tima de crescimento para as bactérias
metanogénicas, indicando equilibrio nas condigbes do restor. Ja para o Utimo vaor,
observou-se um inicio de acidificacdo do restor, com possivel inibicio das bactérias
metanogénicas. Estes valores foram menores que os obtidos por Lacerda (1991), que
conseguiu, na fase metanogénica, valores de pH entre 7,49 e 7,73, trabdhando com TRH
de 5 a 2 dias, com cargas de DQO de 3,2 a4,2 g L' d. Porém, neste caso o efluente do

reator acidogénico havia sdo estabilizado com NaOH. Também Barana (2000) registrou
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vaores de pH entre 7,56 e 8,21, na fase metanogénica, quando trabalhou com correcéo do
pH do afluente com NaOH, sob cargas orgénicas de DQO de 4,04 &4 1759 g L d™.
Trabalhando sem corregdo do pH do afluente, Barana (2000) obteve variagdo do pH entre
7,36 e 8,01, com o reator estabilizado sob cargas de DQO de 6,56 a 16,42 gL™ d!, e
quando aumentou a carga de DQO para 17,80 g L d*, obteve queda do pH para4,21.

No presente estudo, a Ultima carga estavel, com vazao de 901 L d?,
recebeu uma carga organica de COT de 0,50 g L'* d?, o que se aproxima de uma DQO de
2,20 g L d*. Isto representa uma carga 7,46 vezes menor que a utilizada por Barana (2000)
na sua Ultima carga estavel. A carga de COT que provocou acidificacdo no reator foi de
0,76 g L* d?, ou sgja, uma DQO em torno de 3,35 g L d’. Isto representa uma carga 5,51
vezes menor que a carga de colgpso obtida por Barana (2000). Uma possivel explicacéo
para esta diferenca pode ser dada pela temperatura de operacdo do Sistema. Enquanto
Barana (2000) operou o restor numa temperatura fixa de 35°C, isto €, dentro da faixa
Otima, o presente trabaho foi redizado em temperatura ambiente. Foram observadas
variagbes de 27,1°C até 23,9°C, na temperatura do efluente do reator acidogénico,
conforme pode ser observado no Quadro 4. Isto representa temperaturas sub-o6timas,
segundo Chernicharo (1997), em que o crescimento e atividade bacteriana € sensvelmente
reduzido. O referido autor derta que a atividade bacteriana diminui 11% a cada 1°C, para
digestores operados a temperaturas abaixo de 30°C. Este dado pode auxiliar a explicar o
colapso obtido com taxa de carga relativamente baixa Na temperatura de 23,90°C, isto €,
6,1°C abaixo da faixa 6tima, pode-se esperar uma atividade pelo menos 67,10% menor que
em condicOes ideais. Outro fator que pode ter influenciado foi 0 volume de lodo anaerdbio

ativo desenvolvido no reator.
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Cabe destacar que, no modelo de reator utilizado, UASB (reator
anaerdbio de fluxo ascendente com leito de lodo), a eficiéncia depende do estabelecimento
de um leito de lodo ativo e com boas condigdes de decantacdo no interior do reator
(Chernicharo, 1997; Hien et a., 1999). Assim, € comum o aumento da eficiéncia do reator
de um ano para outro, como foi 0 caso relatado por Anrain (1983), que obteve no segundo
ano uma eficiéncia maior que no primeiro ano. Neste estudo, ao finad do experimento, ao
proceder-se abertura do reator metanogénico para ingpecdo, verificou-se que a quantidade
de lodo obtido atingia um volume de cerca de 25% do volume Util do reetor, isto &, gpenas
um pouco acima dos cerca de 20% de lodo adicionados como inéculo na fase de
implantac3o. E evidente que ocorreu uma selecio e adaptacio do lodo origina, com perda
das fracOes mais leves e daguelas sem as condigdes de decantacdo adequadas a0 modelo do
reator. Mas a multiplicacdo natura das bactérias metanogénicas € lenta, como reaa
Chernicharo (1997), mesmo nas condigdes ideais. Sob condices de temperatura sub-Gtima
ede crescimento é ainda mais lento e, possivelmente, ndo houve tempo suficiente, desde o
inicio do experimento, para permitir o desenvolvimento de lodo em quantidade suficiente
para degradar cargas muito elevadas. Porém, a continuidade do experimento talvez possa
mostrar que, com 0 tempo, maiores cargas possam s absorvidas a medida que a
quantidade de lodo aumente no interior do reator.

Outras varidveis importantes para acompanhamento de restores
anaerobios sBo a acidez voléil, a dcdinidade totd e a rdacdo AV/AT. A acidez voldil
mede a concentracdo de radicais &cidos que a amostra possui €, assm, a sua resisténcia em
permitir a devacéo do pH, quando uma base € adicionada; é utilizada como uma estimativa
da quantidade de &cidos voléteis presentes no reator. Ja a acainidade total é a capacidade
de uma amostra em neutrdizar &cidos, devido a concentracdo de radicais dcdinos
presentes, sendo utilizada como uma estimativa da capacidade tampéo do reator. A relacdo

acidez voldil/dcdinidade tota (AV/AT) é utilizada como uma edimaiva do estado do
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processo de digestdn. Segundo Silva (1977) a relacéo AV/AT € a chave para 0 sucesso de
uma boa digestéo anaerdbia. As concentragdes dos acidos voléaeis e a dcdinidade tota do
materid em digestdo sd0 os principais vaores mensuraveis do estado do processo de
digestdo. Enguanto relacdo variar entre 0,1 e 05, a digetéo esta ocorrendo sem
problemas, mas, quando ultrapassar 0,5 mostra dgum distirbio ou sobrecarga do processo.
Estes vaores referemse especificamente, a0 reator metanogénico, que abriga as bactérias
metanogénicas. Para ede restor, estes indices s um importante meo de
acompanhamento. Ja para o restor acidogénico, estes vaores sGo apenas um indicativo
para acompanhamento da acidificacdo, que se espera que ocorra da forma mais eficiente
possivel.

Os resultados obtidos para acidez voléil, dcdinidade tota e
rdacdo AV/AT estdo reacionados no Quadro 4. Verifica-se que a acidez volatil variou de
257 até 1.504 mg L, e a dcdinidade totd variou de 461 até 1.130 mg L. Ja arelacdo
AV/AT, na fase metanogénica, durante os quatro primeiros tratamentos, ficou abaixo de
05 e s no dltimo devouse para 1,83. Isto confirma os resultados ja evidentes com a
andise do pH, de que o reator s entrou em ingtabilidade no Ultimo tratamento. Diversos
autores trabalharam com vaores superiores aos obtidos no presente trabalho. Sampaio
(1996) obteve valores de acidez voléil entre 1.304 e 2.130 mg L, e dcdinidade totd
entre 849 e 1.598 mg L%, com relagdes AV/AT variando de 1,33 a 1,42, mas com corregio
do pH afluente para evitar choques de pH. Lacerda (1991) trabahou com vaores de
acidez volétil entre 541 e 933 mg L%, e valores de dcalinidade total entre 91 e 155 mg L!
sendo os vaores da relacdo AV/AT de 6,00 a 5,81. Apesar de os dados obtidos por
Lacerda (1991) indicarem uma sobrecarga no restor, 0 mesmo informa que SO valores de
acidez voldtil acima de 2.000 mg L provocam colapso do reator. Anrain (1983), trabalhou
com valores de acidez volétil entre 539 e 1.459 mg L* e dcdlinidade tota entre 1.787 e

2.180 mg L™, obtendo relagBes AV/AT entre 0,25 e 0,82, fazendo correcdes de pH no
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afluente do reator metanogénico. Barana (2.000), realizou estudos com e sem corregdo de
pH no afluente. Sem correcéo, obteve valores de acidez vol&il entre 7.440 e 11.230 mg L
e dcdinidade total variando de 1.375 a 7.500 mg L, com relagdes AV/AT de 0,35 a 8,17.
Com correcdo, conseguiu valores de acidez volétil variando de 2.035 a 15.833, e vaores de
AV/AT variando de um minimo de 0,72 a um maximo de 1,31. Como e verifica, ocorre
uma grande variacdo nestes indices, mas de uma forma gera observa-se que o presente
estudo, seguindo a recomendacéo de Silva (1977), obteve um eficiente estabelecimento do
equilibrio no sistema de duas fases. Também pode-se afirmar que, quando n&o se corrige 0
pH do &fluente do reator metanogénico, € importante acompanhar os indices acima

referidos, para evitar choques e sobrecargas.

4.3 Remocao de carbono organico total, solidos totais, sdlidos voléteis, cianeto total

ecianetolivre

4.3.1 Remocao do carbono organico total

No presente trabaho, o carbono orgénico tota (COT) foi escolhido
como indicador primaio da remocdo da carga organica. Segundo Tchobanoglous &
Schroeder (1985), o COT é um teste ingdrumenta que tem se mostrado satisfatorio em
amostras com reduzidas quantidades de matéria organica, como € 0 caso dos esgotos e
muitos residuos indudriais. A vantagem da determinacdo do COT € que, por s um
método direto, tem maior precisdo e acuracidade, dém de rapidez na determinacéo. Por
este motivo, o COT foi escolhido para sr 0 méodo principad para medicdo da carga
organica gplicada e removida nos reatores, a0 invés da DQO (demanda quimica de

oxigénio) ou DBO (demanda bioguimica de oxigénio), que sdo méodos indiretos. Porém,
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a literatura possui grande quantidade de dados baseados em DQO e DBO, e é importante
possuir condicdes de comparar estes dados com os resultados obtidos com o COT. O teste
da DQO é uma medida do consumo de oxigénio durante a oxidacdo quimica da matéria
organica, obtendo-se assm uma indicacdo indireta do teor de matéria organica presente na
amodtra. Por utilizar um oxidante forte, o dicromato de potédssio, em meio &ido e a quente,
por um periodo de duas horas, as condicOes de oxidacdo sf0 extremamente severas, e S50
oxidadas tanto as fragOes biodegradaveis, quanto as inertes da matéria organica. Para obter
um indice de correlacdo entre a DQO e o COT foram coletadas 15 amostras de afluente,
para as quais foram realizados os dois testes em questédo. Com os vaores obtidos, obteve-
s um indice de 441. Este indice foi obtido nas mesmas condigdes do experimento,
utilizando para a DQO a metodologia descrita por Silva (1977), bascada no método
classco de refluxo e determinacéo por titulometria Este método foi escolhido por ser o
méodo mais difundido entre as indidtrias da regido, servindo para facilitar as comparagdes
com os dados locais. Ressdta-se, novamente, que o uso de um indice de corrdacdo deve
ser feito com muito cuidado, empregando-o somente quando ndo ha outra dternativa e
sempre condderando suas limitagbes por ser derivado de duas metodologias bastante
digtintas.

A remocéo da carga organica pode ser observada no Quadro 5.
Através destes dados, observa-se que no 1° tratamento, com vazdo de 222 L d*, amaior
reducdo ocorreu no reator acidogénico, com remocdo de 77,58% do COT. No 2°
tratamento, com vaz&o de 412 L d*, esta remoc&o caiu para 47,30%, e no 3°, com vazao de
583 L d*, caiu para 28,04%. Como visto no item 4.2, na discussio do pH, no 1° e 20
tratamentos na redidade o reator acidogénico trabalhou provavemente com uma
populacéo de bactérias metanogénicas, que entrou em colgpso com 0 aumento da vazéo
para 583 L d', naimplantacio do 3° tratamento. Ja no 3° e 4° tratamentos, com vazdes de

583 e 901 L d?, a remoc&o manteve-se em torno de 30%, indicando estabilidade do restor,
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agora funcionando €efetivamente como acidogénico. No 5° tratamento, com a vazéo
ampliada para 1.081 L d*, ocorreu uma queda dréstica na taxa de remocso do COT, que
atingiu apenas 10%, no reator acidogénico. Isto ndo representou propriamente um

problema, pois a funcdo deste reator ndo é a remogdo de COT, mas Sm a acidificacdo do

substrato.

Quadro 5: Resultados da andise do carbono organico total (COT) e suataxa de reducéo.

Vazéo TRH COT Afluente COT Efluente | TaxaReducéo
Ld? d gL*d? gL*d? %
Reator Acidogénico (Volume = 1.000L)
222 4,5 0,510 0,114 77,58
412 2,4 1,283 0,676 47,30
583 1,7 1,605 1,155 28,04
901 1,1 2,262 1,497 33,82
1081 0,9 2,535 2,281 10,02
Resator Metanogénico (Volume = 3.000L)
222 13,5 0,038 0,011 70,49
412 7,3 0,225 0,073 67,76
583 51 0,385 0,168 56,49
901 3,3 0,499 0,172 65,56
1081 2,8 0,760 0,587 22,84
Sstema de Tratamento - Acidogénico+Metanogénico (Volume = 4.000L)
222 18,0 0,127 0,008 93,38
412 9,7 0,321 0,054 83,01
583 6,9 0,401 0,126 68,69
901 44 0,565 0,129 77,21
1081 3,7 0,634 0,440 30,58

COT = Carbono Orgéanico Total e TRH = Tempo de Retencéo Hidraulica

No reator metanogénico, a remogdo da carga organica gpresentou
uma taxa de 70,49% no 1° tratamento, com vazdo de 222 L d'. A seguir estabilizou-se em
torno de 65% nos trés tratamentos seguintes, com as vazdes de 412, 583 e 901 L d.
Findmente, no 4° tratamento, com vazdo de 1081 L d?, a taxa de reducdo caiu para
22,84%, em funcgo da acidificagdo do restor. No 3° tratamento, com a vazdo de 583 L d*?,

ocorreu uma reducdo em relacdo as demais, 0 que pode ser explicado pela andise de COT
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das amodtras individuais coletadas no periodo, conforme o Quadro 6.

Quadro 6: Resultado da andlise de carbono orgénico total (COT) das amostras do reator
metanogénico, no 3° tratamento com vazao de 583 L d.

Substrato Acidogénico Metanogénico
(afluente) (efluente) (efluente)
Amostra 1 (g COT L) 3,302 2,235 1,388
Amostra2 (g COT L) 2,712 2,100 1,111
Amostra3 (g COT L) 3,004 1,845 0,856
Amostra4 (g COT L) 2,312 1,876 0,442
Amostra5 (g COT L) 2,403 1,848 0,512
Média(g COT L) 2,753 1,981 0,862
Vazdo (L d7) 583 583 583

CargaCOT (gL ™) 1,605 1,155 0,168
% Reducio - 28,03 56,49

No Quadro 6, observa-se que os vaores da 12 e 22 amostras, em
negrito, foram sensvelmente superiores aos demas, indicando que a coleta ocorreu
quando os reatores ainda ndo estavam totalmente estabilizados. A coleta iniciou-se a partir
do momento em que as variave's indicaivas de estabilidade, ou sgja, a producdo de gas, o
pH e rdacdo AV/AT, ja indicavam estado estacionario. Neste caso, 0s teores de &cidos
voléels ainda estavam eevados, gpesar do restor estar em plena recuperacdo, consumindo
aceleradamente os &cidos acumulados durante o aumento de carga e produzindo biogés a
uma taxa elevada. Nas amodtras 3, 4 e 5 a edtabilidade ja é evidente. Caso se consdere
somente as 3 Ultimas amostras para 0 cdculo da média, o vaor da reducdo do COT no
reastor metanogénico, no 3° tratamento, com vazao de 583 L d*, passa a ser de 67,59, como
pode ser visto no Quadro 7. Neste caso, retirados os vaores discrepantes, a média smulada
gustase mehor & médias dos demais tratamentos. Peo gr&fico da Figura 5 pode-se

visudizar este guste de umaforma masclara



49

Quadro 7: Resultado da andlise de carbono organico total (COT) das amostras do reator
metanogénico, no 3° tratamento com vazdo de 583 L d!, smulando a retirada
dos dados discrepantes.

Substrato Acidogénico Metanogénico
(afluente) (efluente) (efluente)
Amostral (g COT L) - - -
Amostra 2 (g COT L™) - - -
Amostra3 (g COT L) 3,004 1,845 0,856
Amostra4 (g COT L) 2,312 1,876 0,442
Amostra5 (g COT L™ 2,430 1,848 0,512
Média(g COT L™ 2,582 1,856 0,603
Vazgo (L d1) 583 583 583
CargaCOT (gL ™) 1,605 1,082 0,117
% Reduco - 28,11 67,59
80 -I
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Figura 5: Gréfico da comparacéo das taxas de reducdo de carbono organico total (COT),
observada e smulada, no reator metanogénico.

As taxas médias de reducéo, obtidas no presente estudo, de 65 a

70% no reator metanogénico, e de 68 a 80% no Sstema como um todo, com cargas



50

organicas de COT de até 0,499 g L'* d! (DQO em torno de 2,20 g L' d'%), foram inferiores
aos obtidos por Anrain (1983), que obteve remocdo de 87% da DQO no primeiro ano e
92% no segundo ano. Também Lacerda (1991) obteve 85,20% de remogdo de carga
organica. Ambos os autores, porém, trabalharam em reatores com temperatura controlada,
em torno de 32 a 35°C. Ja Sampaio (1996), obteve reducéo de 89% da carga organica, sem
controle de temperatura mas, com a chegada do periodo mais frio, o autor observou uma
gueda da remocdo para valores proximos a 75%. Barana (1996) obteve reducdes de carga
organica de 85 a 88% na fase metanogénica, com cargas de DQO de 1,10 a 524 g L' d™.
Quando aumentou a carga de DQO para 848 g L d?, a taxa de remocZo caiu para
54,96%. Barana (2000), obteve reducdes de carga organica de DQO de 75,24%, com carga
de entrada de 9,45 g L'* d?, no reator metanogénico, sem correcdo de pH do afluente. Ja
com correcgo do pH, obteve reducdo de até 85,61% na DQO, com carga de 6,16 g L' d*.
As reducbes da carga organica obtidas no presente trabaho foram mais baixas que as
encontradas na literatura. Porém, deve-se notar que estes resultados foram obtidos em
condicbes de campo, com um sistema smplificado e robusto, sem corregéo de pH e sob
condiches de temperatura sub-6timas. Nestas condicles, a biodigestéo se processa mais
lentamente e com menor eficiéncia, mas a complexidade das instdacbes e da operacdo é

menor, diminuindo o custo do processo.

4.3.2 Remocédo dos solidos totais e sdlidos volateis
O reaultado da andise dos sdlidos totais (ST) e solidos volaes
(SV) consta do Quadro 8. Conforme este quadro, observa-se que no reator acidogénico a
taxa de remocéo de ST foi acima de 60%, com excessdo do tratamento com vazéo de 412 L
d?, quando a remocio e situou em 41,29%. Andisando o Quadro 8, verifica-se que a

baixa taxa de reducdo de solidos totais neste tratamento ndo foi devido a um aumento na
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taxa de saida mas, Sm, a uma brusca diminuicdo de ST na entrada. Apesar do fluxo de
entrada ter quase duplicado, aumentando de 222 para 412, a concentracéo de ST na entrada
cau de 16303 g L' para 4112 g L, isto é uma diminuicgto de 4 vezes
Conseqiientemente, na saida, a concentracdo baixou de 3,890 g L para 2,414 g L'?, uma
pequena diminuicio em funcdo de um grande aumento de vazéo. Nos tratamentos

seguintes, o valor dos slidos totais, na entrada, estabilizou-seem tornode 8 g L.

Quadro 8: Resultados dos sdlidos totais (ST) e Solidos volateis (SV) e suas respectivas

taxas de reducéo.
Sdlidos Totais Sdlidos Volates
Vazéo | CargaCOT | TRH | Afluente | Efluente | Reducéo | Afluente | Efluente | Redugao
Ld? gLtd? d gL® gL™ % gL® gL® %
Reator Acidogénico (Volume=1.000 L)
222 0,510 45 | 16,303 | 3,890 76,14 | 9,083 | 2,318 74,48
412 1,283 24 | 4,112 2,414 41,29 | 3,089 | 1572 50,91
583 1,605 1,7 | 8,107 2,880 64,47 | 6,743 | 1,714 74,59
901 2,262 11 | 8,731 3,247 62,80 | 6421 | 2,395 62,70
1081 2,535 0,9 | 8,698 3,008 6541 | 6644 | 1,728 74,00
Reator Metanogénico (Volume = 3.000 L
222 0,038 135 | 3,890 3,724 4,26 2,316 | 1,633 29,55
412 0,225 73 | 2414 1,211 49,85 | 1517 | 0,665 56,14
583 0,385 51 | 2,880 2,229 2262 | 1,714 | 1,296 24,40
901 0,499 33 | 3247 2,968 8,59 2,395 | 1434 | 40,13
1081 0,760 2,8 | 3,008 2,820 6,27 1,728 | 1,652 4,36
Sistema de Tratamento - Acidogénico+Metanogénico (Volume = 4.000L)
222 0,127 18,0 | 16,303 | 3,724 77,16 | 9,083 | 1,633 82,02
412 0,321 97 | 4,112 1,211 70,56 | 3,089 | 0,665 78,47
583 0,401 6,9 | 8,107 2,229 7251 | 6,743 | 1,296 80,79
901 0,565 44 | 8,731 2,968 66,00 | 6,421 | 1,434 77,67
1081 0,634 3.7 | 8,698 2,820 6758 | 6644 | 1,652 75,13

O periodo em que foi redizado 0 segundo tratamento, no find de

novembro e inicio de dezembro, era find de safra, e a quantidade de sdlidos presentes no

proprio subgrato foi, substancidmente, inferior ao obtido no tratamento anterior.

Aparentemente diferencas de cultivares e de condigbes de solo podem ser responsavels

pelo baixo indice de ST no substrato. Durante a redizacdo do estudo este fato ja havia
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chamado a atencéo, pois, a velocidade de decantacdo era sensvelmente maior, 0 que na
época foi aribuido a cultivares de mandioca oriundas de solos arenosos, com uma menor
carga de argila impregnada na casca; e este pode ter Sdo o responsdvel pea diminuicdo do
teor de ST neste periodo.

Para os SV, foi observado um comportamento semelhante, porém,
neste caso a diminuicdo observada foi mais suave, de cerca de 50,90%, comparada a uma
média de reducio sempre superior a 60%. E importante notar que as reducdes, tanto de ST
quanto de SV, mostramse independentes do valor de vazd ou de carga organica,
ocorrendo tanto em baixas, quanto em dtas vazes. Is0 indica o efeito da capacidade
interna de decantacdo do reator UASB, que foi desenhado para reter solidos,
particularmente, a biomassa bacteriana ativa do reator. Desta forma, os solidos sfo retidos
e acumulados no reator, a€ que ocorra sua hidrdlise e solubilizacdo, 0 que passa a
acontecer em umataxa mais lenta e independente da vazéo di&ia

Estes resultados sdo superiores aos obtidos por Barana (2000), que
relatou reducdes inferiores, tanto para ST quanto para SV, e com uma variagdo maior entre
os diversos tratamentos utilizados, concluindo que a remogdo n&o era proporciona a carga
de entrada. Fernandes Jr. (1995), obteve reducdes inferiores para SV no reator acidogénico,
mas observou que os vaores foram decrescentes em relacdo a diminuicdo da TRH. Tendo
em vida que os dois autores utilizaram reatores acidogénicos, do tipo mistura completa,
sem dispositivo de retencdo de Sdlidos, enquanto que o presente trabaho utilizou um
moddo UASB, com um ssema de retencdo de Sdlidos, é provave que as diferencas
observadas sgam devidas a este digpostivo. Em gera o reastor em estudo foi eficiente na
remocdo de solidos tanto totais, quanto voléteis. Porém, esta dta capacidade de retencéo
trouxe como consequéncia um acumulo de solidos no interior do digestor, reduzindo
gradativamente sua cgpacidede Util. Ao find do experimento, o reator foi aberto e foram

medidos os niveis do acimulo de lodo. Verificou-se que cerca de 50% do reator estava
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ocupado por um lodo espesso e impregnado de argila. Sobre esta camada, ainda havia uma
camada de cerca de 20% de um lodo mais leve e de fécil decantagdo, compreendendo um
total de mais ou menos 70% do reator. E evidente que este acimulo é o resultado da
eficiente atuacdo do sstema interno de decantacdo; mas, também, indica a necessidade de
descargas periddicas de lodo deste reator, para evitar que o espago Util do reator sga
ocupado por Sdlidos decantados. Cabe aqui um destaque importante: durante a fase de
estudos para a implantaco do sistema, em fecularia, no Oeste do Parand, uma das questBes
mais preocupantes era o0 dto indice de Slidos sedimentéveis presentes nos residuos
liquidos. Este dto indice é o resultado de dois fatores conjugados: (1) a reciclagem da &gua
vegeta na lavagem das raizes, um recurso utilizado para diminuir o consumo total de &gua
por tondada de mandioca, segundo Parizotto (1999) eda técnica permitiu uma
consderdvel economia de &gua nas indudrias; e, (2) a predomindncia de solos argilosos na
regido, que impregnam as raizes de uma forma intensa e sdo removidos por abrasdo e por
araste pela agua durante o processo de lavagem. A remocdo destes solidos sedimentéveis,
através de decantadores, foi uma das medidas para reduzir a carga de sedimentos. Partindo-
se do residuo bruto, com uma carga média de sdlidos sedimentaveis de 61 mg L, apds a
passagem por dois decantadores em Série, foi aingida uma média de 13 mg L™ apés a
decantacdo, ou sga, 78,69% de remocdn. Os solidos sedimentaveis remanescentes S8,
predominantemente, argilas muito finas e coldides, de decantacdo muito lenta, que acabam
entrando no ssema. A remocdo poderia sr aumentada, com 0 aumento do tamanho dos
decantadores e, consequentemente, seu tempo de residéncia hidraulica. Porém, como o
materid componente do subgtrato é facilmente fermentével, conforme relatado por Leond
& Cereda (1996), en uma decantacdo muito prolongada a acidificacéo poderia ocorrer
dentro dos proprios decantadores. No dimensonamento de uma unidade industrid, este

fato deve ser levado em considerac@o, dotando o reator acidogénico de dispositivos
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presenca de grandes quantidades de lodo provocou a diminuicdo do TRH no reator
acidogénico. Isto, porém, ndo comprometeu seu funcionamento, pois 0 MesSMoO cumpriu
sua funco, que € de acidificar o substrato, até o Ultimo tratamento, agpesar da diminuicdo
do seu volume (til.

No reator metanogénico, as redugdes, tanto de ST quanto de SV,
foram menores. No caso dos ST, apenas em dois dos tratamentos estas reducdes foram
superiores a 10% sendo, respectivamente 49,85% e 22,62%. Estes resultados podem ser
explicados em parte pela grande remocgéo ocorrida no reator acidogénico. No caso dos SV,
a remocdo foi inferior a da fase acidogénica e ocorreu com uma elevada variabilidade, ndo
tendo nenhuma relacdo aparente com as vazoes de entrada. Barana (2000), também obteve
resultados varidveis no reator metanogénico, chegando a conclusio que as diferencas entre
os teores de reducdo de sdlidos totais e voldeis, tanto no reator acidogénico quanto no
reator metanogénico, podem ser explicados pela retencdo de sdlidos particulados, presente
no afluente, pelo reator, e pela presenca de céulas nos efluentes dos mesmos.

Dedta forma, tendo em vista que ambos os reatores empregados
possuem dispositivos para reter solidos, verificase que nem ST nem SV sdo indicadores
eficazes da capacidade de remocéo de carga organica pelos reatores. No sistema como um

todo, independente da vaz&o de entrada, as remocdes sempre foram acima de 75%.
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4.3.3 Remocao de cianeto total e cianeto livre
Os resaultados da remogéo de cianeto tota e cianeto livre estéo
contidos no Quadro 9. Como pode se observar no quadro citado, as andlises de cianeto O
foram redizadas para os trés Ultimos tratamentos. Porém, os tratamentos para os quais as
andises foram redizados eram os de maor vazédo e, consequentemente, maior carga

organica. Na prética, foram os mais importantes do experimento.

Quadro 9: Resultados do cianeto tota e cianeto livre e suas respectivas taxas de reducéo.

Cianeto Total Cianeto Livre
Vazdo | CargaCOT | TRH| Afluente | Efluente |Reducdo| Afluente | Efluente |Reducdo
Ld?t gLtd? d mgLtd? | mgLtd? % mgLtd? | mgL'd? %
Reator Acidogénico (Volume=1.000 L)
222 0,510 45 n.a n.a n.a n.a n.a n.a
412 1,283 2,4 n.a na n.a n.a n.a n.a

583 1,605 1,7 8,601 1,412 83,58 2,024 0,486 75,97
901 2,262 1,1 | 18,498 1,473 92,04 7,648 1,779 76,73
1081 2,535 0,9 | 19,230 0,575 97,01 | 10,396 1,966 81,09
Reator Metanogénico (Volume=3.000 L)
222 0,038 13,5 n.a na na na na n.a
412 0,225 7,3 n.a n.a n.a n.a n.a n.a
583 0,385 51 0,471 0,072 84,81 0,162 0,042 74,34
901 0,499 3,3 0,491 0,144 70,58 0,593 0,164 72,35
1081 0,760 2,8 0,192 0,137 28,76 0,655 0,406 38,04
Sistema de Tratamento - Acidogénico+Metanogénico (Volume = 4.000L)
222 0,127 18,0 n.a na na na n.a n.a
412 0,321 9,7 n.a n.a na na n.a na
583 0,401 6,9 2,150 0,054 97,51 0,506 0,031 93,83
901 0,565 4.4 4,625 0,108 97,66 1,912 0,123 93,57

1081 0,634 3,7 4,807 0,102 97,87 2,599 0,305 88,28
COT = carbono orgéanico total; TRH =tempo de residéncia hidraulica; n.a.=nao analisado
Cianeto total = valores em miligramas por litro de reator por dia(mg L™ d*)
Cianeto livre = valores em miligramas por litro de reator por dia(mg L™ d*%)
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Para 0 processo de tratamento, o cianeto livre € 0 mais importante,
pois é ele 0 componente toxico, particularmente aos microrganismos aerobios. Porém, para
fins de adequacdo as exigéncias da legidacdo ambientd, é importante conhecer a taxa de
remocdo de ambos, uma vez que a legidacdo (Resolucdo n° 20, de 18 de junho de 1986, do
Minigtério do Desenvolvimento Urbano e do Meo Ambiente) exige um teor limite de
cianeto de 0,2 mg L™ mas ndo define se é totd ou livre (Barana, 2000). Portanto, neste
experimento, foram analisados ambos.

Como pode ser observado no Quadro 9, a taxa de remogdo do
cianeto totd no dstema como um todo foi eevado, acima de 97,5%, em todos os
tratamentos anadlisados. A maior parte da remocdo ocorreu no reator acidogénico, com
remocgdes sempre superiores a 80%. Isto era esperado, pois a enzima linamarase existe em
excesso nas &guas resduarias do processamento de mandioca e, existindo condigdes
gpropriadas de pH e temperatura, a hidrdlise da linamarina ocorre com rgpidez. O pH
6timo para a cinética da linamarina ocorre na faixa de 5,5 a 6,0, ou sga, préximo ao pH de
operacdo normal do reator acidogénico. No mesmo reator, as temperaturas variaram de 24
a 27°C, o que ndo se conditui um limitante para a liberacdo do cianeto. No reator
metanogénico, gpenas no tratamento de maor carga € que a remocéo foi menor, mas,
mesmo assim, o teor de cianeto total na saida foi de apenas 0,137 mg L, ainda inferior a0
limite maximo legdl.

Quanto a0 cianeto livre, efetivamente 0 cianeto toxico, as taxas de
remogcd0 no sistema, como um todo, também foram eevadas. 93,83; 9357 e 88,28%.
Apenas edta Ultima taxa foil um pouco menor, porém proxima a 90% de remocgédo do cianeto
livre. Igualmente, neste caso, as maiores remogdes ocorreram no reator acidogénico, onde
as remogdes sempre foram superiores a 75%. No reator metanogénico, as taxas de remocao
cairam para cerca de 72%, com excessdo para a Ultima carga, no momento em que o reator

gpresentou instabilidade, e a remog@o caiu para 38%. Estes vaores foram semehantes aos
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obtidos por véarios autores. Barana (2000), no processo como um todo, obteve redugdes em
gaa acima de 80%. A diferenca foi que o autor obteve a maor reducdo no reator
metanogénico. Sampaio (1996), também, obteve redugBes de cerca de 90% para o cianeto
livre, trabalhando em um sstema com separacdo de fases a temperatura ambiente. Motta
(1985), obteve taxas de reducdo de cianeto na ordem de 97%, trabalhando com um reator
de fase Unica e mistura completa. Fernandes J. (1989), trabahando com reatores sob
instabilidade, observou reducdo nas taxas de remocéo de cianeto, conferindo com o que

ocorreu no Ultimo tratamento do experimento ora em discussao, no reator metanogénico.

4.4 Producao de biogéas e indicador es de rendimento.

Os resultados da medicdo da producéo de biogés, teor de CO; e
principais indicadores de rendimento constam do Quadro 10. Neste trabaho sO foi
analisado o teor de CO; do biogas de acordo com metodologia descrita por APHA (1992).
Uma vez que 6 foi determinado o contelido de CO,, por esse método, ndo € possivel fazer
extrapolagdes sobre o contelido de outros gases, como 0 CHa, Hz, N2, HzS e O,. Para evitar
eros, convencionou-se indicar sempre 0 volume do biogéds, seguido do teor de CO..
Infelizmente, as condigbes locais ndo permitiram uma andise completa do gas, aravés de
cromatografia, em um prazo adequado apds a coleta Consderando que a armazenagem
por um longo periodo poderia resultar em eros de dificil quantificacdo, optou-se por
redizar apenas a andise do CO», que é rdativamente smples e foi redizada logo apds a
coleta. Como trabalhos anteriores, em laboratdrio, ja determinaram o perfil dos gases,
normamente encontrados na digestdo de &gua resduaria em sstema de duas fases, tem-se

apossihilidade de avaiar o red potencia obtido no experimento.
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Quadro 10: Resultados da producéo de biogas, teor de CO, e principais indicadores de

rendimento
Producdo de Biogés|  Rendimento (*) Conversao (**)
(L Biogaspor L) (L Biogés por g)

Vazéo | CargaCOT | TRH| Vdume | Teor CO, | Substrato | Reator | COT rm. | DQO rm.

Ld* | gL*d* d L % LL? LL? Lg" Lg"
Reator Acidogénico (Volume=1.000L)

222 0,510 45 | 205 19,60 0,923 0,205 0,081 0,357

412 1,283 24| 386 21,60 0,938 0,386 0,234 1,034

583 1,605 17| 49 26,00 0,847 0,494 0,222 0,980

901 2,262 11| 462 45,20 0,513 0,462 0,353 1,558

1081 2,535 09 | 247 64,80 0,228 0,247 0,062 0,275
Reator Metanogénico (Volume =3.000 L)

222 0,038 135| 186 18,40 0,840 0,062 0,002 0,007

412 0,225 73| 298 19,40 0,724 0,099 0,015 0,067

583 0,385 51 | 1.506 23,80 2,583 0,502 0,109 0,481

901 0,499 33| 3119 26,20 3,462 1,040 0,340 1,500

1081 0,760 2,8 | 2.085 38,60 1,929 0,695 0,121 0,532
Sistema de Tratamento - Acidogénico+Metanogénico (Volume = 4.000L)

222 0,127 18,0 391 19,03 1,762 0,098 0,012 0,050

412 0,321 9,7 | 685 20,64 1,662 0,171 0,046 0,201

583 0,401 6,9 | 1.999 24,34 3,430 0,500 0,138 0,607

901 0,565 44 | 3.581 28,65 3,975 0,895 0,391 1,724

1081 0,634 3,7 | 2332 41,37 2,157 0,583 0,113 0,498
“) Rendimento = Produco em litros de biogés por litro de substrato, ou por litro de reator.

G+) Conversdo = Producdo em litros de biogés por grama de COT ou DQO removida.
TRH = Tempo de Reten¢do Hidraulica; COT = Carbono Orgéanico Total;
DQO = Demanda Quimica de Oxigénio; rm. = removida.

A producéo de biogés, nos dois primeros tratamentos, com vazoes
didrias de 222 e 412 L d*, foi maior no reator acidogénico que no reator Metanogénico.
Isto indica que o primeiro reator funcionou, no periodo em que estes tratamentos foram
feitos, como um reator metanogénico, 0 que pode ser verificado também pelo teor de COy,
gue nesses tratamentos, foi de cerca de 20%. Quando a carga organica aumentou, no caso
do terceiro tratamento (com vazdo de 583 L dl), o primeiro restor passou a acidificar,
conforme era esperado. Apesar disto, ainda manteve uma elevada producdo de gas. Aliés,
no terceiro tratamento foi atingida a maior producéo volumétrica de biogéas, neste restor,

durante todo o estudo. Na sequéncia, a producdo no reator acidogénico caiu, como era
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esperado, pois sua funcdo € produzir acidos organicos e ndo biogas. Com o aumento da
vazdo para 901 L d, no 4° tratamento, o restor aingiu o regime &cido e a producio
manteve-se relativamente estével, apesar do aumento de carga. O teor de CO, , que se
mantinha proximo aos 20-25%, aumentou para 45% neste periodo. Com o0 aumento da
vazdo para 1081 L d*, no 5° tratamento, a producéo de gés caiu para cerca da metade do
vaor que estava na vazéo anterior, e o teor de CO, aumentou para 64,80%. Cabe relatar
agui que, no Sstema de armazenamento de gés dos restores, foi utilizado um sdo de &gua
para vedar a saida do biogas sob a clpula de armazenamento. Foram detectados sinais de
gue uma pequena parcela de CO, possa ter sido perdida através deste selo d"agua. Como o
gas carbodnico € solive em &gua, formando acido carbbnico, e pode se solubilizar e
migrar, por difusdo, do lado interno para o lado externo do sdo d'agua. Neste lado, a
pressdo de CO, no a é bem menor que no lado interno e ele, novamente, pode retornar
para a fase gasosa, escgpando do sstema. Um dos sinais desta possivel perda foi uma leve
acidificacdo observada na agua do sdo, quando comparada com &gua mantida em
recepiente fechado no fundo e mergulhado no sdo d'agua. Os vaores da perda néo foram
quantificados, mas presume-se que tenham Sdo constantes e ndo tenham afetado os
resultados. Abaixo relacionamos as reecfes envolvidas na formacdo do &cido carbonico

(H2CO3) atraveés da reacdo do CO, e da agua (H20) e, na sequéncia, sua dissociacéo, com a

liberagdo de radicais &cidos (H™):
CO + H0 .® HaCO3 () k=200x10"
H2CO3 (aq) - © H" + HCO3™ (ay) ka1 = 4,17 x 10”7
HCO3 (ag) -° H" + HCO32 (o) ka2 =4,11x 101

No reator metanogénico, a producéo de gas foi peguena nos dois
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primeiros tratamentos (vazdes didrias de 222 e 412 L dY), até porque a carga organica foi
baixa, devida a baixa carga diada a dta remogcdo no reator acidogénico. Porém com o
aumento da vazdo de entrada para 583 L d!, a producio passou a ser 3 vezes maior no
reator metanogénico que no reator acidogénico, mostrando que as duas fases passaram a
entrar em eqiilibrio, cada uma cumprindo a sua funcfo. Quando a vazzo aingiu 901 L d?,
um aumento de vazdo de cerca de 50% em relacéo a vazdo anterior, a producdo de gés
aumentou em mais de 100%. Neste tratamento, o restor aingiu a maior producéo de todo o
experimento, sendo que todos os indicadores demonstram isso. Neste periodo obteve-se 0
maior rendimento por litro de substrato adicionado, de cerca de 3,46 litros de biogas por
litro de substrato; 0 maior rendimento volumétrico, de 1,04 litros de biogés por litro de
reator metanogénico, a melhor conversdo, de 0,340 litros de gas por grama de COT
removida, 0 que equivae, gproximadamente, a uma producdo de 1,5 litros de gés por
grama de DQO removida Porém, com o aumento da vazéo para 1.081 L d*, no 5°
tratamento, a producdo de gés caiu, para 2.085 L d?, praticamente um terco menor que na
etapa anterior, apesar ce um aumento da vazéo, isto ocorreu devido a acidificacéo do reator
metanogénico.

Andisando os dados citados na literatura verificase que, em gerd,
0s resultados obtidos sdo proximos ou inferiores aos obtidos por outros autores. Sampaio
(1996), utilizanrdo um sistema com separacéo de fase, semehante ao utilizado no presente
experimento, aplicou no reator acidogénico cargas organicas, em DQO, variando de 3,0 a
6,0 g L'* d!, obtendo producdes de gés de cerca de 0,5 L de biogas, com teor médio de
64% de metano, por g de DQO removida. Lacerda (1991) obteve conversdo média de 0,61
L de biogés por g de DQO removida, en TRH de 2,09 e TRH de 2,89 dias, com teores de
metano de 75%. Barana (1996) obteve conversdo de 0,78 até 1,84 L de biogés por g DQO
removida, para cargas variando de 1,1 aé 8,48 g DQO por L de reator por dia Barana

(2000), trabalhando com correcdo, através de NaOH, do pH do afluente do reator
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metanogénico obteve uma conversdo de 2,05 L de biogas por grama de DQO removida,
contendo 65% de metano, quando aplicou cargas de entrada de 12,54 g DQO por L de
reator por dia. Quando trabahou sem correcéo de pH, a conversdo foi de 2,76 L de biogés
por g de DQO removida, com 52,77% de metano, em carga organica de 6,56 g DQO por
litro de reator por dia. Anrain (1983), trabahando, com reator UASB, em escda piloto em
fecularia, obteve uma converso de 0,38 L de biogés por g de DQO removida no primeiro
ano e de 0,41 L de biogas por g de DQO removida no segundo e terceiro ano. Hien et d.
(1999), em reastor UASB de bancada, trabahando com residuos liquidos de fecularia no
Vietnam, obteve conversdes de 0,44 e 0,52 L de biogés por g de DQO removida. Verifica
Se que os dados obtidos no presente estudo mostraram-se superiores aos obtidos por Anrain
(1983) e Hien et a. (1999), proximos aos obtidos por Lacerda (1991) e Sampaio (1996),
porém inferiores aos obtidos por Barana (1996 e 2000). Convém destacar que, nos reatores
UASB, a dficiéncia do processo aumenta com o tempo, de acordo com 0 desenvolvimento
de um lodo @da vez mais adaptado as condigdes do substrato e do desenho do reator. No
presente estudo o tempo de desenvolvimento do lodo foi pequeno. E de se esperar que,

com um maior tempo de operacdo, a eficiéncia do restor aumente e que cargas mas

elevadas possam ser tratadas.

4.5 Comparacéo do sistema proposto com o sistema de lagoas de estabilizacdo
No Oeste do Parana, o tratamento de &guas residuérias das
agroindustrias de processamento de mandioca € redizado por lagoas de estabilizacdo
(Parizotto, 1999). Segundo este autor, predomina na regidd um sstema smplificado de
lagoas, composto de lagoa de sedimentacdo, seguido de lagoa(s) anaerdbia(s), lagoa(s)

facultativa(s) e, opcionamente, lagoa(s) de polimento findl.
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No presente estudo foi testado um Sstema alternativo composto de
dois decantadores em s&rie, seguidos de dois digestores anagrobios, sendo o primeiro
acidogénico e 0 segundo, metanogénico. Como pos-tratamento, entende-se que possa ser
utilizado o mesmo do sstema atud, ou sga, lagoa facultativa seguida ou ndo de lagoa de
polimento fina. De fato, 0 sistema estudado podera ser utilizado para subgtituir a lagoa de

sedimentacdo e a(s) lagoa(s) anaerdbia(s), conforme pode ser observado no Quadro 11.

Quadro 11: Comparacéo entre o Sstema de biodigestdo anaerdbia com separacéo de fases
e 0 ssema de lagoas de estabilizagéo

Sisemade Biodigestéo Anaerdbiacom
Separacdo de Fases *)

Sistema de L agoas de Estabilizagio %+’

1. Etapa de tratamento:

1. Etapa de tratamento:

- Primeiro decantador - Lagoa de sedimentacéo
- Segundo decantador - Lagoa(s) anaerdbia(s)
- Reator acidogénico

- Reator metanogénico

2. Etapa de pos-tratamento (idéntico para os
dois S stemas):

- Lagoa(s) facultativa(s)
- Lagoa(s) de polimento find (opciond)

2. Etapa de pos-tratamento (idéntico para os
dois S stemas):

- Lagoa(s) facultativa(s)
- Lagoa(s) de polimento find (opciond)

) Presente estudo
G%) Parizotto (1999)

Através do Quadro 12, mostrase um comparaivo entre as
principais caracteriticas dos dois sstemas. Pelo quadro citado, observa-se que ndo ha
diferencas apreciavels entre os sstemas no que e refere a solidos sedimentéveis, remogéo
de carga orgéanica e volume ocupado pedo sSstema. JA o sstema de hiodigestéo, com
Separacéo de fases, tem como vantagem a producéo de biogas, hoje um recurso valioso e

de utilizag&o direta ou no processo das indUstrias ou na geracéo de eetricidade.
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Quadro 12: Caracterigticas do sistema de biodigestdo anaerdbia com separacdo de fases e
do sstema de lagoas de etabilizacéo

Sistema de Biodigestéo Anaerébia com Separacdo de Fases

- Capacidade de remocdo de sdlidos sedimentavels 93,00%
- Capacidade de remogzo de DQO (com TRH = 4,4 dias™)) 77,21%
- VVolume ocupado (médiade 4,0 nt t* d'* mandioca vezes TRH) 17,6 m®
- Producdo de gés esperada por tonelada de mandioca 15,9 m®
- Emissdo de gases direto para a atmosfera Muito baixa
- Complexidade (nimero de componentes) Média (4)
- Cuidados operacionais Médios
Sistema de L agoas de Etabilizacéo

- Capacidade de remogéo de solidos sedimentévels 91,00%
- Capacidade de remogao de DQO (com TRH = 4,0 dias**)) 64,00%
- Volume ocupado (médiade 4,0 nt° t* d! mandioca vezes TRH) 16 m®

- Producéo de gas esperada por tonelada de mandioca 0,0’

- Emissdo de gases direto para a amosfera Alta

- Complexidade (nUmero de componentes) Baixa(2)
- Cuidados operacionas Baixos

DQO = Demanda quimica de oxigénio; TRH = Tempo de residéncia hidraulica
&) Presente estudo, com vazdo = 901 L d*
Ge%) Parjzotto (1999), s lagoa de sedimentacio

O gdema de biodigetéo tem a vantagem de ndo emitir gases
dirstamente para a amosfera, evitando odores desagradaveis e prevenindo problemas
futuros com a emisséo de gases, responsabilizados pelo aumento do efeito estufa (CO; e
CHy), cuja taxacdo estd em estudos e passivdl de implantacdo, aravés de protocolos
internacionais. Porém, o sstema de lagoas tem como vantagem uma menor complexidade,
possuindo menor nimero de componentes e estes necesstan de menor atencéo

operaciond.



4.6 Potencial do sistema como gerador de energia

Como indicador do potencid de producdo utilizourse o indice de
rendimento de biogés, por litro de substrato adicionado, por ter sido um dos indices mais
estéveis obtidos no estudo. Isto pode ser explicado porque as medigdes do volume de
substrato e da producéo de biogés foram di&ios, redizados por dispostivos de grande
precisfo e senghilidade (hidrbmetro e medidores de gés com precisio de mililitros). As
outras variaveis foram obtidas mediante amostragem, uma a cada 3 dias, e a seguir
ocorrendo todo um procedimento anditico o que, em conjunto, possbilitou uma maior
variacdo. A obtencdo do volume de substrato por tondada de mandioca baseourse em
dados médios di&rios e estd de acordo com o obtido por Parizotto (1999), para amesma
indidtria

O tratamento com vazzo de 901 L d* foi o tratamento que atingiu a
maior producdo de biogés, consderando o0 sSistema como um todo, isto € producdo do
reator acidogénico mais a producéo do reator metanogénico, conforme pode ser verificado
no Quadro 9. Neste tratamento, foi obtida uma producéo de 3, 975 L de biogés, com teor
de 28,65% de CO,, por litro de substrato. A producéo média de substrato (&gua residuéria)
por tonelada de mandioca processada foi de 4.050 litros, 0 que resulta em uma producéo
média de 16.098,75 L t!, ou sgja, arredondando e transformando em metros cibicos, 16,10
nt t, de biogés com 28,65% COs.

Estes dados sd0 proximos aos obtidos por Anrain (1983), que
obteve 16,24 n? de biogés, mas com um teor de 40% de CO,. O maior teor de CO, obtido
por Anrain (1983), pode ser explicado pelo menor tempo de retencdo hidraulica, de 0,75
dias, utilizado pelo autor, enquanto que no presente estudo foram 4,4 dias.

Utilizando-se estes dados pode-se compor o Quadro 13, que rela-

ciona o potencia de producdo de biogés e sua equiva éncia com outros combugtives.
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Quadro 13: Potencia de producéo de biogas pelos residuos liquidos do processamento de
mandioca e equivaéncia com outros combustives.

Combudtivel nT Biogas | Producdo Didiapor| ProducZo Potencia Diariade
28,65% CO, | Ton. Mandioca Indlstria Média (250t d'1)

Biogés (nT) 1 16,10 4.025

Cdor (ca)™*) 6.493 104.537 26.134.250
Eletricidade (KWh)®’ 0,70 11,27 2.818
Lenha (Kg)™**’ 2,69 43,31 10.828
Gasolina (L)™*) 0,70 11,27 2.818
Oleo Diesdl (L)™*) 0,62 9,98 2.496
GLP (Butano) (L)™*’ 0,87 14,01 3.503
Gés Natura (nr)™*) 0,57 9,18 2.295

) Dados médio obtidos através dos trabalhos de Wash et al. (1989), Gunnerson et d. (1989) e
Barnet et a. (1978).

&%) Dado obtido do trabalho de Anrain (1983).

GLP = Gés Liquefeito de Petroleo.

Veificase que o potencid diario de producéo de energia € elevado
e, pelas suas caracteridticas, 0 biogés pode ser empregado de varias formas. A forma mais
simples pode ser a geracdo de caor. Para Anrain (1983), a energia necessaria para geracéo
do vapor utilizado no processamento de uma tondlada de mandioca foi de 353.360 Kca. O
potencid de producdo de energia, na forma de biogds, dos residuos liquidos do
processamento de uma tonelada mandioca € de 104.537 Kcal. Este biogas poderia suprir
29,58% da energia necessdria para geracdo de vapor para 0 processamento de uma tonelada
de mandioca, subgtituindo igua porcentagem de lenha Segundo Anrain (1983), paa
secagem direta da fécula sBo necessarias 74.880 Kca por tonelada de mandioca. Portanto,
0 biogés seria suficiente para suprir 100% das necessidades da secagem direta da fécula,
com 0 uso de apenas 71,61% do biogas disponivel. O restante do biogas poderia ser
utilizado para outrosfins,

Outra forma de utilizacdo pode ser a geracdo de detricidade. Na
atudidade, as agroindustrias de fécula trabadham 21 horas por dia, pois sBo obrigadas a
parar devido as restrigbes do horario de pico (das 18:00 horas até as 21:00 horas), quando
resringem as atividades ab minimo possivel, porque a tarifa nesse horario € proibitiva. S6

aimplantacéo de geradores para suprir a necessidade de € etricidade nesse periodo ja daria
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as indidrias um aumento de capacidade didia de processamento de 12,50%. As
necessidades diarias de eetricidade das indUstrias sfo variaveis, e ndo foram obtidos dados
conclusvos sobre 0 consumo médio. Em gerd, a poténcia inddada em uma indidtria
média, com capacidade de esmagamento de 250 toneladas mandioca por dia, gira em torno
de 625 KVA. Para suprir esta capacidade podem ser utilizados tanto grupos geradores a
gasolina, adaptados para usar 100% de biogas, quanto grupos geradores a diesal, adaptados
para utilizar 15% diesdl e 85% bhiogés. Também podem ser utilizadas turbinas agas, de ato
rendimento, utilizadas para cogeracdo de detricidade e caor. Edas Ultimas sfo
disponiveis, audmente, gpenas para indidrias de grande porte. Os dados disponiveis
indicam que cerca 50 a 80% das necessidades da indlstria poderiam ser atendidas pelo
biogas gerado, empregando grupos geradores tradicionais, mas informagdes mais concretas
precisam ser levantadas. De qualquer forma, a geracéo de eetricidade com o uso do biogés
€ acurto e a médio prazo, a dternativa mais interessante para as indigrias, em funcéo da
atua situacdo energética

O uso do biogés para veiculos, tratores e empilhadeiras da indlgtria
€ uma outra posshilidade, mas depende de investimentos adicionais para purificacdo e

engarrafamento do biogés, néo sendo uma aternativa atraente a curto prazo.

4.7 Consideracoesfinais
Andisando os resultados do presente trabaho, e verificando os
dados de crescimento do setor de producdo de fécula de mandioca no Brasil (Franco,
2001), pode-se condderar trés dtuagbes digtintas para a implantagdo do sistema de

tratamento de &guas residuarias proposto.
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Na primeira, temos as indistrias em implantacdo e que ainda néo
definiram seu sstema de tratamento de &guas residudrias. Para edtas, a implantacdo de
biodigestores parece ser a decisdo econdmica mais sensata. O sistema pode ser plangado
de forma otimizada, sem envolver adaptacBes de tecnologias ja implantadas, conseguindo
unir tanto as vantagens ambientais do tratamento em condigbes controladas, quanto
programar 0 uso do biogés dentro do processo industria. Segundo Franco (2001), a
previsdo de crescimento do setor de fécula € passar das 550 mil toneladas esperadas para
2001 para 4.500 mil toneladas em 2010, ou sga, um crescimento de mais de 8 vezes. 10
representa um incremento do esmagamento de mandioca de 7.500 tondladas dia* em 2001
para cerca de 60.000 toneladas dia em 2010. Em termos de niimeros de inddstrias, hoje
em nimero de 70 no Brasl, este incremento representa o equivdente a um aumento de
cerca de 210 novas indlstrias com capacidade de 250 toneladas dia, ou de 105 novas
indlstrias com capacidade de 500 toneladas dia™. A possibilidade da tecnologia proposta
ser adotadas por novas fecularias existe efetivamente. Tavez sgja necessaio gpenas um
esforco adicional de divulgacdo e continuidade da pesquisa, com um aumento de escda,
agora com a implantacdo de uma unidade indudriad, para demondgtrar a viabilidade
econdmicado sstema

Outra dtuacdo é o das empresas ingtdladas, que tem uma estrutura
de lagoas em funcionamento, mas que tem planos de expansio da capacidade instdada
Para edtas indUdtrias, a ingaacéo do sstema de biodigestores antes do sistema de lagoas
pode ser uma decisdo oportuna, pois 0 Sstema existente, com pequenas adaptacoes, podera
s utilizado como sstema de péstraamento do efluente dos biodigestores. Segundo
Franco (2001), das cerca de 70 fecularias hoje ja implantadas, a metade, ou sgja, 35 delas,
tem planos de expansdo da capacidade instalada e se enquadram nesta Situagéo. Como hoje

a capacidade de emagamento é de cerca de 7.500 toneladas de mandioca dia’?, isto também
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representa um volume consderavel.

Findmente, temos as indidtrias ja ingddadas e que ndo tem planos
de expansio previsto para curto e médio prazo. Para edtas indUdtrias, que ja tem um
sstema de tratamentos implantado e que aende as sua necessidades atuais, a deciséo de
implantar 0 sSstema proposto depende basicamente da andise de custo/beneficio da
geracdo e uso do hiogas. Como hoje a energia € limitante, dém de onerosa, € provave que
mesmo neste grupo agumas empresas venham a optar por instdar o Sstema

De qualquer modo, considerando que este trabaho representa uma
etgpa de um longo esforco de pesquisa, empreendido durante mas de 12 ancs, e
envolvendo mais de dez pesquisadores, € fundamenta que sgam buscadas parcerias para a

implantacdo de unidade industriais, para divulgar e consolidar esta tecnologia.

4.8 Recomendagoes
A experiéncia adquirida com a redizacd do presente estudo,
permite recomendar possiveis adaptagbes a serem introduzides no Sstema em futuras
pesquisas, de forma a aumentar a eficiéncia do mesmo ou smplificar dgumas etapas. Na
Sequéncia, sugerimos possivel's pontos a serem pesquisados.

- Testar 0 sstema durante um periodo mais prolongado, permitindo o acimulo de
maiores quantidades de lodo no reator metanogénico, e verificar a capacidade de
remogao nestas condigoes.

- Unir 0 sstema de decantacdo com o reator acidogénico, criando um Unico Tanque
de Equdizacao/Decantador/Reator, com um TRH em torno de 1 dia, para permitir
uma decantacdo mais eficiente, enquanto Smultaneamente se rediza a acidificacéo.

Implementar esse dispositivo de forma redundante, ou sga, implantar dois tanques
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idénticos, com a mesma fungdo, mas de forma que um possa ser mantido em
aividade enquanto no outro estga sendo redizada limpeza e manutencdo, em
funcéo do grande aciimulo de sdlidos.

- Testlar 9stemas para aumentar a seguranca e eficiéncia do Sstema, como: sensores
com dames para indicar Stuagbes de risco (pH, potencid de dxido-reducgéo,
temperatura, producdo de gas, vazdo de entrada, etc.); verificar a viabilidade de
gsemas de aguecimento de baixo custo, utilizando calor resdua do processo
indugtrid.

- Tedtar, na fase metanogénica, reatores do modelo de fluxo tubular (plug flow), cuja
forma se assamelha muito as lagoas utilizadas atudmente e cuja smplicidade tavez
sga decisva para acdlerar a aceitacdo da digestdo anaerdbia, particularmente nas
pequenas indgtrias.

- Testar a capacidade de geracdo de biogéds a partir dos residuos solidos do
processamento da mandioca, como as casquinhas e a polpa (bagaco). Estes
produtos sB0 destinados atudmente para dimentacdo anima, mas o vaor recebido
pelas indUdtria € irrisdrio. Segundo Bianchi & Cereda (1999), os residuos solidos do
processamento de mandioca, para producéo de farinha, possuem 70% de amido,
15% de fibra e um poder caorifico de 4.000 Kca Kg!, em base seca Nas
fecularias, dém dos residuos citados, temrse ainda a polpa ou bagaco congtituida,
bascamente, por fibras e amido residud, materid que pode ser integramente
decomposto através de biodigestores anaerdbios. Os volumes destes residuos,
produzidos por tondada de mandioca, indicam um potencial energéico eevado,
tAvez maor que o presente nos residuos liquidos. A posshilidade de que a
utilizagdo integral dos residuos sdlidos e liquidos do processamente de mandioca,

através da biodigestéo anerdbia, possa dar as indlUdtrias uma independéncia
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energética, no que se refere a ddricidade e caor, reforca a necessidade de

pesquisas adicionais.
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5 CONCLUSOES

O presente trabaho teve por objetivos especificos. (1) testar, nas
reais condicbes de uma indistria, um sistema de tratamento da &gua residué&ria aravés de
biodigestor anaerdbio com separacdo de fases, sem controle de temperatura e sem corregdo
de pH; (2) avdiar a relacdo custo/beneficio comparado com o Sstema de tratamento
aravés de lagoas de edtabilizacdo; (3) quantificar 0 potencid energético gerado pelo
dgema e 0s possiveis usos do biogds no processo industrial e, (4) estudar variacdo de
caga. Apb6s concluidos os trabahos experimentais e se andlisando os dados obtidos

chegou- se as seguintes concluses:

0 Sistema testado demonstrou uma capacidade de remocdo de carbono orgénico total de

77%, para uma vazdo didria de 901 L d?, carga organica de 0,565 g COT L* reator d*

(equivalente a2,49 g DQO L reator '), e TRH de 4,4 dias;

- a remocdo de Sdlidos totais foi superior a 66% e de Sdlidos volées foi superior a 75%
em todos os tratamentos, sendo que aremogdo ndo foi proporciona as cargas aplicadas,

- aremocdo de cianeto totd foi superior a 97% e a de cianeto livre foi superior a 88% em

todos os tratamentos considerados,

a producdo étima de biogés ocorreu com uma vazdo didria de 901 L d*, carga organica

de 0,565 g COT L* reator d* (equivalente a 2,49 g DQO L* reator d?), e TRH de 4,4

dias
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- 0 sistema obteve rendimentos de biogés de 3,975 L L substrato e de 0,895 L L reator
d*, euma conversio de 0,390 L g* COT removido, com um teor de CO, de 28,65%;

- comparado com o Sstema de lagoas de estabilizacdo, 0 Sstema proposto mostrou-se
equivalente nos quesitos de capacidade de remocéo de Sdlidos sedimentavels, remocao
de carga orgéanica e no volume ocupado. Apresentou como vantagem uma capacidade
de producdo de 16,10 n? de biogés por tonelada de mandioca processada e o controle
da emissio de gases poluentes; como desvantagem apresentou maior complexidade e
necess dade de maiores cuidados operacionais.

As conclusdes obtidas mostram que 0s objetivos previstos para o

trabalho foram plenamente atingidos.
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