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DESEMPENHO DE REATORES ANAEROBIOS DE FLUXO ASCENDENTE COM
MANTA DE LODO (UASB) EM DOIS ESTAGIOS TRATANDO AGUAS
RESIDUARIAS DO BENEFICIAMENTO DE CAFE POR VIA UMIDA

RESUMO: Neste trabalho avaliou-se o desempenho de reatores anaerdbios de fluxo
ascendente com manta de lodo (UASB), em dois estagios, em escala de bancada
(volumes de 20 L e 10 L, respectivamente), alimentados com agua residuaria do
beneficiamento de café por via umida, submetidos a quatro cargas organicas
volumétricas (COV) de 5,76; 3,62; 3,86 e 2,16 kg DQO total (m* d)" no primeiro reator,
R1. As concentragées médias de DQO do afluente variaram de 8626 a 23041 mg L™, e
dos efluentes dos reatores 1 e 2, 1095 a 11506 mg L e de 424 a 9030 mg L™,
respectivamente. As eficiéncias médias de remocao de DQO total e SST variaram de 66
a 98% e de 93 a 97% respectivamente, no sistema com reatores (UASB) em dois
estagios. O teor de metano no biogas variou de 69 a 89% para o reator 1 e de 52 a 73%
no reator 2. A producéo volumétrica maxima de metano, 0,563 m*> CH4 (m?® reator d)™ foi
obtida com COV de 3,86 kg DQO (m*d)" e TDH de 124 h. Os valores médios de pH
variaram na faixa de 4,7 a 7,7 e 49 a 8,0 nos efluentes dos reatores 1 e 2,
respectivamente. A concentragao de acidos volateis totais manteve-se estavel a niveis
inferiores a 200 mg L™ nos ensaios 2, 3 e 4. As concentragdes médias de fendis totais
do afluente variaram de 79,7 a 97,4 mg L', e as eficiéncias médias de remogdo no

conjunto de reatores UASB em dois estagios variaram de 72 a 90%.

PALAVRAS-CHAVE: digestdo anaerdbia, fendis, aguas residuarias de café
despolpado.



PERFORMANCE OF TWO STAGE UPFLOW ANAEROBIC SLUDGE BLANKET
(UASB) TREATING COFFEE PULPING

ABSTRACT: In this work it was evaluated the performance of two stage upflow
anaerobic sludge blanquet (UASB), in lab scale, treating a liquid effluent from the coffee
pulping, submitted to organic load rate of 5,76; 3,62; 3,86 and 2,16 kg COD (m* d)” in
the first reactor. The medium values of total COD affluent varied from 15439 to 23041
mg L', and in the effluent from the reactors 1and 2, 1095 to 11506 mg L', and 424 to
9030 mg L™, respectively. The medium values of removal efficiences of total COD and
TSS varied from 66 to 98% and 93 to 97%, respectively, in the system of treating with
reactors UASB, in two stages. The content of methane varied from 69 to 89% in reactor
1 and 52 to 73% in reactor 2 . The maximum volumetric methane production 0,563 m>
CH, (m?® reactor d)”' was obtained with OLR of 3,86 kg COD (m®d)™" and HDT of 124
hours. Average pH values ranged from 4,7 to 7,7 and 4,9 to 8,0 for effluents of first and
second reactors. Total volatile acid concentration was kept below 200 mg L™. The
medium values of total phenols of affluent ranged from 79,9 to 97,4 mg L™, and the
average removal efficiency ranged from 72 to 90% in the two stages upflow anaerobic
sludge blanket (UASB).

KEYWORDS: anaerobic digestion, phenols, coffee wastewater.



I. INTRODUGAO

Somente no inicio do século XX é que se passou a tratar as aguas residuarias
para o langamento em corpos hidricos, visando assim a preservacido dos mesmos. O
desenvolvimento dos processos bioldégicos também se iniciou no comego do século,
objetivando uma remog&o mais completa do material organico.

Os sistemas anaerdbios, por um longo periodo de tempo, foram utilizados
somente para a estabilizagcdo de residuos, como por exemplo, a biodigestdo de lodo
primario em algumas estacdes de tratamento.

Devido a preocupagdo com o consumo de energia e a valorizagdo da ocupagao
do solo, no inicio dos anos 70, o tratamento anaerdbio voltou a ter um destaque
consideravel.

Novas concepgdes de reatores classificados como sendo de alta taxa, foram
desenvolvidas, como por exemplo, reatores de leito fluidizado, filtros anaerdbios,
reatores anaerobios de fluxo ascendente com manta de lodo (UASB-Upflow Anaerobic
Sludge Blanket), entre outros (Alaerts et al., 1990 apud SOUZA, 1996).

A digestdo anaerdbia tem sido aplicada em diferentes niveis de sucesso, no
tratamento de residuos liquidos e solidos gerados pela industria cafeeira (YSSPERT,
1984).

As condicdes ambientais no Brasil, com predominadncia de temperaturas
elevadas tornam o processo anaerobio uma opgao viavel para o tratamento de aguas
residuarias.

O processamento dos gréos de café pds-colheita por via umida, é feito secando-se
os frutos sem casca e sem mucilagem, dando origem aos gréos descascados e
despolpados, respectivamente (MATOS et al., 1999).

De acordo com Delgado e Barois (1999), apud LO MONACO et al. (2001), no
processamento via umida tradicional, sdo geradas aproximadamente, trés toneladas de
subprodutos, sendo requeridos quatro toneladas de agua para produzir uma tonelada

de graos processados, além de cascas e polpa umida.



O processo de lavagem e despolpa do café oferece uma reducédo nos gastos de
energia durante a secagem e, eleva a qualidade de bebida do café (GONCALVES,
2000). Entretanto, a agua residuaria deste processo € rica em material organico em
suspensao e constituintes organicos em solugao (MATOS et al., 1999).

Assim sendo, segundo Campos (1993) citado por PINTO (2001), tais aguas
residuarias geradas durante o processo de lavagem, descascamento e demucilagem
dos frutos do cafeeiro, acarretam um grande impacto ao meio ambiente, ndo apenas
pela carga organica contaminante que alcanga os corpos d’agua, mas também pelo
grande volume de aguas limpas utilizadas no processamento do fruto, as quais sao
devolvidas ao meio ambiente com qualidade muito inferior. Logo, lancar diretamente no
meio ambiente estas aguas, torna-se inadequado, além de caracterizar uma agressao a
harmonia do meio ambiente.

Uma das maiores limitagdes do tratamento anaerdbio de aguas residuarias com
concentragdes elevadas de solidos organicos biodegradaveis, como no caso das aguas
residuarias do beneficiamento do café por via umida, em sistemas de um unico estagio
€ a hidrdlise lenta ou a rapida acidificacdo, em virtude da produgdo de grandes
quantidades de acidos graxos volateis no reator, os quais podem diminuir e inibir a
atividade dos microrganismos metanogénicos.

Segundo JEYASEELAN & MATSUO (2000) a separagao entre as bactérias
hidroliticas e acidogénicas das metanogénicas pode reduzir as limitagbes do processo
anaerobio. Um sistema operando com esses dois diferentes grupos de microrganismos
em dois reatores separados, fornece condigcbes ambientais favoraveis para o
desempenho do processo.

A viabilidade da digestdo anaerébia em dois estagios depende muito da
facilidade da separacéo fisica e da manutencdo das culturas dominantes hidroliticas e
formadoras de acidos das formadoras de metano nos dois diferentes reatores.

A grande vantagem do processo em dois estagios € a acomodag&o no primeiro
estagio das variagbes das cargas organicas do afluente, permitindo assim aplicagdes

de cargas organicas constantes no segundo estagio, (BOUALLAGUI et al., 2004).



Portanto, neste trabalho avaliou-se o desempenho de reatores anaerobios de
fluxo ascendente com manta de lodo (UASB) em dois estagios, no tratamento de aguas
residuarias do beneficiamento do café por via umida, com diferentes tempos de

detencao hidraulica (TDH) e cargas organicas volumétricas (COV).

ILREVISAO DE LITERATURA

2.1. Caracteristicas e Impactos Ambientais da Disposigdo Inadequada de Aguas
Residuarias do Beneficiamento de café por Via Umida.

O café é uma das bebidas mais difundidas no mundo. Descoberto por um pastor
de cabras foi introduzido pelos arabes, inicialmente na regido da Etidpia, antiga Absinia
(Africa) e 1émen (Arabia), &s margens do Mar Vermelho. No oriente, o café provocou até
guerras enquanto que, no ocidente, sofreu perseguigao e censura. Ja no Brasil, o café
chegou no inicio do século XVIII, enquanto que a passagem do café da Europa para a
América ocorreria de forma natural, em questdo de pouco tempo. Primeiramente os
holandeses trouxeram sementes e mudas para suas colénias no novo continente, para
aproveitar o clima, bastante apropriado ao cultivo. Iniciou-se assim, por volta de 1870
(quando as primeiras lavouras se estabeleceram no vale do Paraiba em S&o Paulo), um
dos principais ciclos econémicos da histéria do Brasil: o ciclo do café, que tornou o pais
conhecido mundialmente. O café continua hoje, a ser um dos produtos mais
importantes para o Brasil, e € sem duvida, de notdria importancia e expressividade para
a economia do pais (SILVA, 1999).

Por sua vez, é a qualidade do grdo de café que o torna valioso e determina seu
preco de mercado e a aceitagdo do produto no comércio internacional. Esta, por sua
vez, é determinada por caracteristicas inerentes ao fruto tais como: cor, aspecto,

numero de defeitos, aroma e gosto da bebida.



No tocante ao paladar e sabor, a composi¢do quimica do grao, a metodologia
empregada no processamento pos-colheita, a secagem, a armazenagem, a torrefagao
e o preparo da bebida culminam na exceléncia do produto final (SILVA, 1999).

A éarea cultivada com café no Brasil hoje € de 2,30 milhdes de hectares, dos
quais 2,14 milhdes de hectares estdo em producao e 165,81 mil hectares em formacao.
O maior produtor € Minas Gerais, com 1,12 milhdo de hectares (1,01 milhdo em
producado e 117,48 mil em formagéo) e participa com 48,8% da area total nacional. Das
regides mineiras, Sul e Centro-Oeste cultivam 567,44 mil hectares (502,36 mil em
producao e 65,08 mil em formacgéo); Zona da Mata, Jequitinhonha, Mucuri, Rio Doce,
Central e Norte cultivam 380,91 mil hectares (349,83 mil em produgao e 31,08 mil em
formacao); e Tridngulo, Alto Paranaiba e Noroeste cultivam 175,46 mil hectares (154,14
mil em producédo e 21,32 mil em formagéo).

Em segundo lugar vem o Espirito Santo com 495,62 mil hectares (participando
com 21,5% da area total nacional), dos quais 473,47 mil hectares estdo em producgao e
22,16 mil hectares em formacdo. Sdo Paulo aparece em terceiro lugar com 9,4%
(216,08 mil hectares), dos quais 204,12 mil em producdo e 11,96 mil em formagéo. O
Estado de Rondbénia assume a quarta colocagao, ficando com 169,39 mil hectares
(7,4% da area total nacional), dos quais 166,66 mil hectares estdo em produgao e 2,73
mil hectares em formag&o. O quinto lugar cabe ao Parana, que cultiva 106,83 mil
hectares, representando 4,6% da area total nacional, sendo 102,39 mil hectares em
producéo e 4,44 mil em formagdo. O restante cultivado distribui-se entre Bahia (4,4% ou
100,54 mil hectares), Mato Grosso (1,4% ou 32,42 mil hectares), Para (0,8% ou 17,98
mil hectares), Rio de Janeiro (0,6% ou 14,23 mil hectares) e demais (1,2% ou 27,58 mil
hectares), (IBGE, 2005).

A producéo brasileira de café é de 40,62 milhdes sacas, das quais 31,02
milhées sdo de café arabica (76,4%) e 9,60 milhdes, de robusta (23,6%). Na Tabela 1

sao apresentas as estimativas de producéao e produtividade da safra 2005/2006.



TABELA 1. Producao Brasileira de café distribuida entre as principais regides e estados

produtores.
. . o Produtividade
UF/ Regiao Producao (mil sacas de 60 kg beneficiadas)
(sacas/ha)
Arabica Robusta Total

Minas Gerais 15189 30 15219 14,73
Sul/ oeste 6750 - 6750 13,59
Triangulo/Alto

2886 - 2886 17,96
do Paranaiba
Zona da Mata/

5553 30 5583 14,84
Jequitinhonha
Espirito Santo 2056 6014 8070 16,34
Sao Paulo 3223 - 3223 14,58
Parana 1435 - 1435 13,49
Bahia 1407 405 1812 18,65
Rondobnia - 1772 1772 10,68
Mato Grosso 40 270 310 8,99
Para - 330 330 14,60
Rio de Janeiro 288 10 298 21,33
Outros 180 295 475 16,61
BRASIL 23818 9126 32944 14,86

Fonte: IBGE, (2005).

No tocante ao processamento dos graos pds-colheita, ha duas metodologias de
escolha que podem ser empregadas: por via seca, secando-se integralmente os frutos;
ou por via umida, onde a secagem dos frutos & feita sem casca e sem mucilagem,
dando origem aos graos descascados e despolpados, respectivamente (MATOS et al.,
1999).



O café processado por via seca utiliza agua apenas nos lavadores para
separagao de impurezas, contribuindo com uma pequena porcentagem na geragao de
efluentes. O grande problema ocasionado pelo despolpamento € a grande carga
poluidora gerada, ou seja, 4 litros de agua residuaria por quilograma de café lavado.
Segundo ZULUAGA (1999), na Colébmbia nos ultimos anos, com uma produgao média
anual de 12 milhdes de sacas de 60 quilogramas (720 mil toneladas), foram geradas
351 mil toneladas de matéria seca, o que equivale a carga poluidora gerada por uma
populacao de 20 milhdes de habitantes. Estudos indicam que, apenas 6% do conteudo
de uma cereja de café colhida, transforma-se em bebida (PULGARIN et al., 1991). O
restante (polpa, casca e mucilgagem) é descartado ao longo do processamento,
constituindo uma grande quantidade de residuos e subprodutos.

Segundo VEGRO et al. (1999), tendo-se como referéncia o volume de cascas
gerado pela safra 1998/1999, as quantidades de nutrientes seriam de: 36 mil toneladas
de nitrogénio; 2,9 mil toneladas de fosforo; 77,4 mil toneladas de potassio; 8,7 mil
toneladas de calcio; 2,5 mil toneladas de magnésio e 2 mil toneladas de enxofre. Na
producdo de café soluvel em 1998, o conteudo de nitrogénio presente na borra foi de
120 mil toneladas; 56 mil toneladas de calcio e 37 mil toneladas de magnésio
baseando-se na Tabela 2.

TABELA 2. Quantidade de nutrientes por tonelada de residuo do processamento
agroindustrial do café.

Borra de café Casca de café

Nutriente kg/t

Nitrogénio 32 17,5
Fosforo - 1,4
Potassio - 37,4
Calcio 15 4,2
Magnésio 10 1,2
Enxofre - 1,5

Fonte: Elaborado a partir de MALAVOLTA & COURY (1967) e MUZILLI (1982), apud
VEGRO et. al. (1999).



Através da via umida, apds o descascamento, os graos de café sdo conduzidos a
tanques de alvenaria com agua onde passam pelo processo de fermentacdo em um
periodo de 12 a 24 horas para facilitar o desprendimento da mucilagem. A retirada da
mucilagem do café por fermentacdo natural € um processo de solubilizagdo e de
digestao deste produto por microrganismos presentes no ambiente (PINTO, 2001).

No Brasil, atualmente, tem sido mais empregada a demucilagem mecanica, a
qual consiste na utilizagdo de demuciladores mecanicos que sido equipamentos
verticais, de fluxo ascendente, que possuem um helicéide movimentando o grao de café
em um cilindro canelado, com pequeno fluxo de agua (150 a 200 L h™). Neste
equipamento sao retiradas de 80 a 90% da goma, o que facilita o trabalho de secagem
(PINTO, 2001). As aguas residuarias provenientes da lavagem, descascamento e
demucilagem dos frutos do cafeeiro, contém uma quantidade de sdlidos sedimentaveis
relativamente alta, contendo também acgucares e outros materiais soluveis. Os residuos
provenientes do tanque de fermentacdo contém grande quantidade de géis coloidais,
pectina e outros produtos (PINTO, 2001).

Conforme relatou Campos (1993), citado por PINTO (2001), as aguas residuarias
da cafeicultura (ARC) ao serem langadas nos cursos d’agua formam zonas andéxicas,
onde ocorre sua estabilizacdo anaerdbia, resultando como produtos finais, metano,
fendis e acido sulfidrico, os quais exalam odores desagradaveis, que afetam as
populacgdes ribeirinhas.

Existem pouquissimas informagcdes sobre a qualidade das aguas residuarias
proveniente do processamento do fruto do cafeeiro, e pouco se conhece sobre as
caracteristicas fisicas, quimicas e biologicas dessas aguas. Na Tabela 3 séao
apresentadas algumas caracteristicas das ARC encontradas na literatura (Matos et al.,
2000; Brandon, 1949; Nemerow, 1971; Horton et al., 1946, citados por PINTO, 2001).



TABELA 3. Parametros de qualidade do efluente
processamento do fruto do cafeeiro, de acordo com diferentes autores.

liquido proveniente do

Parametros Func&o MATOS et al BRANDON 'NEMEROW “HORTON et
de qualidade (2000) (1949) (1971) al. (1946)
Polpa umida - - 47000 -
Despolpador 5859 3264 - 3280 a 15000
Tanque de fermentagao - 5304 1250 a 2220 295 a 3600
Recirculagéo do tanque - 1972 - -
de Fermentagao
DBO 1°tanque de lavagem - 3808 - -
(mg L") de café fermentado
2° tanque de lavagem - 1768 - -
de café fermentado
Recirculagao do tanque - 2584 - -
de café
DQO (mg L™ 7999 - - -
Sélidos totais (mg L) 10600 - 4260 10100 a 12340
Sélidos sedimentaveis (mg L'1) 88,0 - 660 a 700 -
Sdélidos suspensos (mg L‘1) - - 2060 625 a 1055
Nitrogénio total (mg L’1) 462,6 - - -
Fésforo total (mg L'1) 15,0 - - -
Potassio total (mg L) 1206 - - -
pH (adimensional) 6,4 - - 41a4,7
Condutividade elétrica (dS m™) 4,86 - - -

1-Valores referentes a agua residuaria do tanque de fermentacdo e média das caracteristicas
sanitarias de trés processadores de fruto de cafeeiro usando diferentes quantidades de agua. 2/
Baseado em doze diferentes amostras de efluentes, exceto para DBO do tanque de fermentacgéao.

Fonte: PINTO (2001)

Matos et al. (2000), citado por MATOS & LO MONACO (2003), apresenta nas

Tabelas 4 e 5 as caracteristicas fisico-quimicas e bioquimicas, das aguas residuarias

geradas no processamento de duas espécies do género Coffea: Coffea arabica L. e o

Coffea canephora Pierre (conilon).



Os resultados foram obtidos no processamento de 15000 litros de frutos do tipo conilon
por dia, para um volume médio de 3,0 litros de agua para cada litro de fruto, na primeira
despolpa, e de 1,8 litros de agua para cada litro de fruto na 2° e 3° despolpa.

TABELA 4. Resultados das analises fisicas de amostras de aguas residuarias da
lavagem e despolpa dos frutos do cafeeiro.

Tipo Funcéao CE SP ST SS SD SFT SVT
Conilon Lavador 0,259 17 1069 380 689 390 679
Conilon Despolpador 0,585 0 4889 850 4039 126 4763
Conilon ¢/ 1 recirculagdo Despolpador 0,718 180 5504 1888 3616 706 4798
Conilon ¢/ 2 recirculagdes Despolpador 0,992 330 6403 2336 4067 848 5555
Arabica Lavador - 130 18134 6200 11934 3546 14588
Arabica Despolpador 0,55-0,95 0-45 2100-3700 - - 370-530 1800-3200

Arabica c/ 1 recirculagdo Despolpador

14000-18200

CE: condutividade elétrica (DS™"), SP: sélidos sedimentaveis, ST: sélidos totais, SS: solidos suspensos,
SD: sélidos dissolvidos, SFT: sélidos fixos totais e SVT: sélidos volateis totais (mg L™).
Fonte: MATOS & LO MONACO (2003)

Os valores elevados de DBO e DQO apresentados na Tabela 5, indicam que

estas aguas residuarias possuem elevada carga organica, ocasionando seérios
problemas para corpos hidricos receptores se forem langadas sem tratamento prévio.
Estas aguas apresentam elevada concentracéo de sélidos totais (Tabela 4), dos quais a
maior parte € composta por sélidos volateis totais, os quais podem ser, em grande

parte, removidos por tratamentos biolégicos (MATOS et al., 2001).

TABELA 5. Resultados das analises quimicas e bioquimicas das amostras de agua
residuaria da cafeicultura.

Tipo de café Etapa pH DQO DBO Nt P+ Kt Nat
mg L

Conilon Lavador 4,9 1520 411 76,8 5 41 25,5
Conilon Despolpador 4,75 5148 2525 105,5 8,8 115 45
Conilon ¢/ 1 recirculagdo Despolpador 4.1 10667 3184 124.,6 10,8 153,7 58,3
Conilon ¢/ 2 recirculagdes Despolpador 4,1 11000 3374 160 13,9 2047 771
Arabica Despolpador 3,5a5,2 3430a8000 1840a5000 120a250 4,5a10 315a460 2,0a5,5
Arabica c/ 1 recirculacdo Despolpador - 18600 a 29500 10500 a 14340 400 16 1140 16,5

pH: potencial hidrogenidnico, DQO: demanda quimica de oxigénio, Nt: nitrogénio total, Pt : fésforo total,
Nar: sddio total, Kt: potassio total.
Fonte: MATOS e LO MONACO (2003)



As diferencas observadas nas caracteristicas fisicas e quimicas do residuo
apresentadas nas Tabelas 4 e 5 sdo, para Melo et al., (1998), citados por MATOS et al.
(2003), devido as diferengas botanicas entre as duas espécies. Os frutos da espécie
Coffea arabica L. possuem epicarpo delgado, mesocarpo carnoso e endocarpo fibroso,
ja os da espécie Coffea canephora Pierre (Conilon) possuem epicarpo fino, mesocarpo
pouco aquoso e endocarpo delgado. Assim, havera por unidade de volume maior
massa de frutos Conilon do que frutos Arabica em processamento, e como a
quantidade de agua utilizada nos lavadores e processadores € baseada apenas no
volume de frutos processados, o processamento do Conilon proporcionara contato da
agua com maior massa de frutos.

GONCALVES et al. (2000), tratando aguas residuarias da lavagem e despolpa
dos frutos do cafeeiro, em um sistema de tratamento composto por lagoas e area
alagada, colonizada por taboas (Thypha), com TDH de 264 h, DQO total de 3850 mg L
' SST de 3611 mg L', P-total de 14,5 mg L e pH de 5,1, obteve eficiéncias de
remocao de 97,4; 86,2 e 97%, respectivamente na saida da ultima etapa de tratamento,
constituida por area alagada.

MATOS et al. (2001), tratando aguas residuarias da lavagem e despolpa dos
frutos do cafeeiro, por escoamento superficial, em rampas cultivadas com aveia preta,
variando-se a declividade de 5 a 15% em rampas de 10 m de comprimento, com taxas
de aplicacdo de 0,10 m* (h m)™, de forma a se aplicar o equivalente a 250 kg ha™ d™' de
DBOs, obteve eficiéncias de remocgdo de DQO e DBOs médias de 30 e 38,9%,
respectivamente. Concluiu-se que para atingir 85% de remogao, baseado na legislagéao
ambiental, as rampas deveriam ter 26,6 e 28,2 m para as declividades de 5 e 15% na
remocao de DQO e 20, e 23,4 m, respectivamente para a remog¢ao de DBOs.

BRASIL et al. (2003), avaliaram a eficiéncia de remog¢do de DQO, DBO e
nutrientes em um sistema de tratamento constituido por areas alagadas naturais, no
tratamento de aguas residuarias do despolpamento e lavagem dos frutos do cafeeiro.
Os autores obtiveram eficiéncias de remoc¢ao de DBO, DQO e P-total de 90, 84,5 e

80%, respectivamente.



MATOS et al. (2006), avaliou a eficiéncia de remocéao de sélidos em suspensao
na agua residuaria do despolpamento dos frutos do cafeeiro, com 3010 mg L' de SS,
utiizando um sistema de filtros constituidos de pergaminhos de grdos de café,
submetidos a diferentes compressdes. A maior eficiéncia de remocao foi obtida com
pergaminhos triturados, 51,5%.

LO MONACO et al. (2002), utilizando filtros organicos no tratamento das aguas
residuarias da lavagem e despolpa de café, obtiveram remogéo de sdlidos totais de até
65%, quando se utilizou filtro constituido de serragem de madeira; no caso de filtro de
bagaco de cana de agucar, a remogéao foi menor, alcangando 40%. Em ambos os filtros
a remogao foi de 100% para solidos sedimentaveis, 75 a 85% do nitrogénio total e 50%
do fésforo total. Os mesmos autores reportaram remocgdes acima de 60% da DBO

destas aguas residuarias utilizando filtros de serragem de madeira.

2.2 Tratamento biolégico de aguas residuarias com énfase ao processo anaerobio

Pesquisas envolvendo tratamento de efluentes por processos biolégicos tem
buscado utilizar tecnologias inovadoras para atingir eficiéncia elevada de remocéao de
poluentes.

Segundo SPEECE (1995), dentre os reatores ndo convencionais com
potencialidade para uso no tratamento de esgoto sanitario e de efluentes industriais e
agroindustriais, pode-se citar: digestor anaerébio de contato, filtro anaerdbio ou aerdbio,
reator anaerdbio de fluxo ascendente com manta de lodo (UASB) e reatores de leito
expandido e fluidificado (anaerdbios, aerdbios e anoxicos).

O entendimento da importdncia do tempo de retengdo celular dos
microrganismos conduziu ao desenvolvimento de reatores bioldgicos (anaerdbios,
aerobios e anodxicos) capazes de reter os microrganismos participantes da degradagao
de substancias organicas e inorganicas, sem envolver diretamente o tempo de
detencao hidraulica (SPEECE, 1995).



Conforme VON SPERLING (1996), o processo de digestdao anaerdbia apresenta-
se como uma das melhores alternativas para o tratamento de produtos altamente
poluidores como residuos industriais, esgoto sanitario, lixo urbano, vinhoto e residuos
animais, convertendo-os em produtos uteis como o metano e biofertilizantes.

Ha muito conhecido, o processo de digestdo anaerdbia beneficiou-se nas
ultimas décadas de importantes avangos no conhecimento de seus fundamentos,
particularmente no que tange a microbiologia do processo e a concepgao dos reatores.
Tradicionalmente, o tratamento de efluentes industriais com alto teor de matéria
organica é feito em reatores biolégicos anaerdbios, devido as significativas vantagens
técnicas e econbmicas que podem ser alcangadas. Com isso foi demonstrado que o
tratamento anaerobio tém uma elevada eficiéncia para a remog¢ao de material organico
soluvel, porém, ndo é adequado para remogao de nutrientes (SPEECE, 1995).

Para Lema, apud SANTANA (2002), a digestdo anaerdbia transcorre em
auséncia de oxigénio e os compostos organicos sdao decompostos em uma série de
compostos gasosos (CH4, CO,, H,S, Hy entre outros).

VAZOLLER (1999), relatou que os sistemas de biodegradac&o anaerdbia foram
inicialmente adotados na estabilizagcdo da fragao sdlida dos esgotos sanitarios e de
residuos agricolas. Esta escolha deveu-se ao baixo crescimento celular inerente ao
metabolismo anaerdbio (fermentagdo e respiragcdo anaerdbia). Por sua vez, os
processos aerobios sempre foram adequados para o tratamento de residuos liquidos
com concentracdes baixas de matéria organica, devido a demanda artificial de oxigénio.
Assim, surgiu a necessidade de sistemas que suportassem concentragdes elevadas de
matéria organica poluente, e boas velocidades na biodegradacéo.

As técnicas de tratamento bioldgico de aguas residuarias e residuos sélidos
procuram reproduzir em biodigestores, que sdo verdadeiros ecossistemas microbianos
projetados pelo homem, os fendmenos que ocorrem espontaneamente na natureza,
criando condigbes artificiais aos microorganismos para sua reprodugdo e atividade
decompositora, resultando na estabilizacdo dos compostos orgéanicos poluentes
(VAZOLLER, 1999).



Os produtos finais da decomposicdo dos dejetos estardo relacionados com o
tipo de matéria organica presente, microrganismos envolvidos na sua degradacéo e
natureza do metabolismo microbiano, baseado na sua necessidade de oxigénio
molecular (OLIVEIRA, 2000).

Nos biodigestores anaerobios, como também em muitos outros ambientes
anoxicos, sao selecionados microrganismos capazes de crescer por meio do
metabolismo fermentativo ou pela respiragao anaerdbia, os quais convertem compostos
organicos complexos em produtos mais simples, como metano e diéxido de carbono,
processo esse denominado digestao anaerébia (VAZOLLER, 1999).

Segundo ARCILA et al. (1979), 30 litros de polpa de café em um biodigestor,
parcialmente decomposta com 18 litros de agua e 2 kg de esterco, geram cerca de 670
litros de gas, podendo ser usado desde a movimentagdo de motores até o aquecimento
de agua.

Porém ha algumas caracteristicas desfavoraveis no processo de digestao
anaerobia, tais como: remocgédo de nitrogénio, fosforo e patogénicos insatisfatorios
levando a necessidade de um pos-tratamento em funcido das caracteristicas do efluente
e da legislacao; a partida do processo é freqientemente mais demorada do que nos
processos aerobios; a supervisdo da operagao € maior do que em processos aerdbios
(NASCIMENTO, 1996 e CHERNICHARO, 1997).

Contudo, a biodigestdo anaerdbia, continua despertando grande interesse
cientifico e tecnolégico e esta conquistando espago em muitos locais do mundo, para
varias aguas residuarias industriais e esgotos domeésticos. Amplia-se também a sua
aplicabilidade para residuos diluidos, provenientes da agropecuaria, 0os quais vem
apresentando dificuldades de manejo e disposi¢do final, resultando em grandes
problemas de poluicéo hidrica no meio rural com reflexos no meio urbano (OLIVEIRA,
1997).



2.2.1 Microbiologia da Digestao Anaerobia

Em ambiente aerdbio sdo encontrados diversos géneros de bactérias, além de
microrganismos filamentosos, bactérias nitrificantes, protozoarios e outros
microrganismos com participacao indireta no processo de degradacdo, o qual ocorre
pela interagdo de trés processos basicos: a oxidagdo, a sintese e a auto-oxidagao
(endogénia).

Resumidamente, a oxidacdo pode ser entendida como a transformacdo da
matéria carbonacea em compostos estabilizados, visando obtencdo de energia por
parte dos microrganismos para manutencao de suas funcdes bioldgicas. Este tipo de
metabolismo € denominado catabolismo.

Na sintese, a transformacdo da matéria fornece energia para a formacgdo de
novas células pelos microrganismos, e o processo metabdlico é denominado
anabolismo (CHERNICARO, 1997).

A auto-oxidagdo, ou endogénia, é a denominagdo dada ao processo através do
qual os microrganismos obtém energia através da decomposi¢cdo do proprio material
celular, quando este ja se encontra inativo.

No tratamento de residuos liquidos por via anaerébia verifica-se a degradagao da
matéria organica na auséncia de oxigénio, através da interagdo entre diversos
microrganismos que, por processos enzimaticos, transformam esta matéria em gases,
principalmente o metano (CH4) e 0 gas carbénico (COy).

A digestdo anaerdbia é um processo complexo envolvendo um consorcio de
microrganismos que atuam de forma simbiotica, onde o produto de um grupo é
substrato de outro. As reagdes bioquimicas principais que ocorrem no processo
caracterizam os grupos de microorganismos predominantes, podendo o mesmo ser
dividido em quatro etapas fundamentais, conforme descreve McCarty e Smith (1986),
apud SPEECE (1995).



e Hidrolise, na qual, com a acédo de exo-enzimas as bactérias
hidroliticas fermentativas, as proteinas, os lipidios e os carboidratos séo
convertidos em substancias menos complexas, que podem entdo passar
através da parede celular e membranas das bactérias responsaveis pela
proxima etapa;

e acidogénese, que é promovida por 90% da populacao total de
microrganismos em digestores, na qual as bactérias fermentativas
acidogénicas sao responsaveis pela producdo de acidos organicos de
cadeia maior que o acido acético, e do hidrogénio;

e acetogénese, no qual os produtos do metabolismo das bactérias
fermentativas acidogénicas sédo convertidos a acido acético, hidrogénio e
diéxido de carbono por meio da agédo das bactérias acetogénicas produtoras
de hidrogénio e das bactérias homoacetogénicas;

e metanogénese, que € caracterizada pela agdo de arquéias
metanogénicas acetoclasticas formando metano a partir do acido acético, e
arquéias metanogénicas hidrogenotroficas, que transformam H; e CO, em
metano.

Essas reagdes geram energia, que fica disponivel no substrato, acumulada nas
ligagcbes quimicas. Como grande parte dessa energia € transformada em metano, que é
liberado para a fase gasosa, os microrganismos nao podem mais se utilizar dela, e
consequentemente, o crescimento dos organismos anaerobios fica prejudicado, caracterizando
entdo um processo lento, quando comparado com o dos organismos aerdbios; o que €
desejavel, pois influi diretamente na produgao de lodo (SPEECE, 1996).

Além destes, dependendo da composi¢ao quimica do meio, outros metabolismos
ocorrem no processo, destacando-se a sulfetogénese quando o ion sulfato encontra-se

presente no meio.



2.2.1.1. Hidrdlise e Acidificagao

O processo de degradagéo da matéria organica inicia-se com a hidrolise do material presente
no efluente gerando compostos mais simples, que possam ser assimilados pelos microorganismos.
Normalmente o0s compostos organicos complexos (polimeros orgéanicos) sao
transformados a monémeros, como agucares, acidos organicos, aminoacidos, etc. Esta
conversao € executada por enzimas extracelulares que sao excretadas pelas bactérias
fermentativas hidroliticas. De acordo com Lema apud SANTANA (2002), na degradagao
de muitos compostos poliméricos ha possibilidade da etapa hidrolitica ser mais lenta
que as demais etapas, sendo esta a limitante do processo. Segundo RINZEMA et al.
(1993), a aplicabilidade da digestdo anaerdbia ficou por algum tempo restrita a
degradagédo de compostos mais simples como agucares, carboidratos e acidos graxos
volateis, ndo sendo tratados por este processo efluentes que continham gordura
(lipidio), devido principalmente a problemas de arraste de biomassa e aos
intermediarios formados durante a hidrdlise, que podem ser tdxicos aos
microrganismos. Este mesmo fenémeno foi observado por ALONSO et al. (1995), ao estudar
a aplicabilidade da digestdo anaerdbia a efluentes com celulose, verificando uma baixa
biodegrabilidade, devido ao acumulo de substancias inibidoras do metabolismo
anaerobio, como lignina e compostos fendlicos provenientes da etapa de hidrdlise.

Segundo AZABAR (2001), estes fenbmenos podem ser explicados pela
variedade de intermediarios formados durante a etapa acidogénica. Com isso, é
necessario um maior numero de reagbes para a completa transformagdo destes
compostos em metano. Os compostos produzidos durante esta etapa incluem os acidos
organicos volateis, alcoois, acido latico, gas carbdénico, hidrogénio, aménia e o sulfeto
de hidrogénio, sendo os primeiros produzidos em maior quantidade.

Segundo VAZOLLER (1999), as espécies microbianas envolvidas na hidrélise e
acidificagcdo de um determinado tipo de efluente sao: Acetovibrio cellulotyticus,
Bacteroides succinogenes, Butyrivibrio fibrisolvens, Eubacterium cellulosolvens, Bacilus
sp, Selenomomas sp, Megasphaera sp, Lachmospira multiparus, Peptococcus

anerobicus, Bifidobacterium sp, Staphylococcus sp.



2.2.1.2 Acetogénese

Nesta etapa os produtos formados anteriormente sdo oxidados a acetato,
hidrogénio e gas carbdnico, com o objetivo de fornecer substrato apropriado aos
microrganismos metanogénicos. De todos os produtos produzidos por estes
microorganismos somente o0 acetato e o hidrogénio podem ser assimilados pelas
arquéias metanogénicas. De acordo com as pesquisas realizadas por BREURE et al.
(1984), a distribuicdo dos acidos organicos volateis dependera principalmente da
natureza do substrato e das condigbes as quais os microrganismos estdo sendo
expostos. Com isto a etapa de acetogénese pode ser mais ou menos intensa no
processo de degradagao do substrato.

Segundo SPEECE (1995), na degradacédo de efluentes complexos, como os
carboidratos, a maior fracdo do metano formado resulta do acetato como precursor
direto. Cerca de 20% da producdo de metano do sistema tem como precursor o
propionato, que durante o metabolismo € convertido a acetato e hidrogénio e gas
carbbnico. Conforme apresenta VAZOLLER (1999), as espécies de microrganismos
envolvidos nesta etapa s&o: Syntrophomonas wolinii, S.wolfei, Syntrophus buswellii,
Clostridium bryantii, Acetobacterium woddii.

A fase acetogénica se da em duas etapas principais, a desidrogenacao e a
hidrogenagéo acetogénica. Durante a desidrogenacdo acetogénica atuam as bactérias
acetogénicas produtoras de hidrogénio (redutoras de prétons), como Syntrophobacter
wolinii que degrada o propionato, e Syntrophomonas wolfei que degrada o butirato,
entre outras. As bactérias produtoras de hidrogénio utilizam acidos de cadeias maiores
que o acético para produzir acido acético, diéxido de carbono e hidrogénio a baixas
pressdes de hidrogénio (POVINELLI, 1994). Pode-se citar como exemplo, as seguintes

reacoes nesta fase, descritas por POVINELLI (1994).
(M CH3CH,COOH + 2H,0 4 »  CHy;COOH + CO, + 3H,

—p
(2) CH3CH,CH, COOH + 2H,O <4—— 2CH3;COOH + 2H,



Na hidrogenagao acetogénica atuam bactérias homoacetogénicas, que podem
utilizar  hidrogénio, diéxido de carbono e hexoses, como Clostridium
thermoautotrophicum e Acetogenium keveei, além de outras. Essas bactérias produzem
acido acético a partir de hidrogénio e didéxido de carbono, e a partir de metanol, por
exemplo, como pode ser observado nas reagdes descritas pela mesma autora.

(3) 4H, + 2CO;, <€ CH3;COOH + 2H,0

(4 4CH;OH + 2CO» < ’ 3CH3;COOH + 2H,0

2.2.1.3 Metanogénese

O processo de degradacao do substrato é finalizado por esta etapa, que consiste

na transformagdo dos produtos formados (com um ou dois atomos de carbono)
anteriormente em metano e didéxido de carbono. A formagao do metano € executada por
dois mecanismos distintos, conforme descreve SPEECE (1995). O primeiro consiste da
formagao do metano a partir do CO; e Ha, pelo grupo de arquéias hidrogenotroficas.
O segundo consiste da produgédo do metano a partir do acetato, realizada pelo grupo de
arquéias acetoclasticas. Como descrito por VAZOLLER (1999), o grupo das bactérias
acetoclasticas € formado por Methanosarcina sp e Methanothrix sp. O grupo das
hidrogenotroficas € composto de Methanobacterium sp, Methanobrevibacter sp e
Methanospirillum sp. Segundo Lema, citado por SANTANA (2002), as metanogénicas
possuem uma velocidade de crescimento e um coeficiente de produgdo de biomassa
inferior ao dos grupos acidogénicos e sulfatoredutores, o que muitas vezes gera
desequilibrio no processo de degradagao do substrato.

Apenas cerca de 30% do metano produzido em um biodigestor provem da agao
de hidrogenotroficas, enquanto os 70% restantes sao originarios das acetotroficas.
Desta forma, uma condigdo necessaria para a remogao eficiente de material organico
em um sistema de tratamento anaerébio € que a metanogénese acetotrofica

desenvolva-se adequadamente. Apesar de menos significativa percentualmente, a



conversao de hidrogénio e diéxido de carbono a metano € muito importante, visto que
regula a taxa de produgéo de H, (VAZOLLER, 1999). Nos sistemas anaerobios, verifica-
se que a maior parte do material organico biodegradavel presente no despejo é
convertida em biogas (cerca de 70 a 90%) e apenas uma pequena quantidade em
biomassa microbiana (CHERNICARO, 1997). O gas gerado é constituido basicamente
de 60 a 70% de metano e 30 a 40% de diéxido de carbono, alem de tragos de O2, No,
H,S, etc. Na Figura 1 é apresentada de maneira simplificada a sequéncia do processo

de digestao anaerdbia.

2.2.1.4 Sulfetogénese

Na presenca de sulfato, sulfito ou outros compostos a base de enxofre a
oxidacdo da matéria organica € realizada utilizando estes compostos como aceptores
de elétrons. Como produtos finais deste processo serédo formados o gas sulfidrico e gas
carbébnico (CHERNICHARO, 1997). Segundo LETTINGA et al. (1985), os
microrganismos responsaveis pela redu¢cdo dos compostos de enxofre sdo chamados
de bactérias redutoras de sulfato ou sulforredutoras. Estes microrganismos sao capazes
de utilizar varios tipos de substrato para o seu crescimento e manutencgao,
especialmente a habilidade de utilizar os acidos organicos volateis torna este grupo
importante para o equilibrio da digestdo anaerdbia. Pela existéncia da possibilidade de
ambos os grupos de microrganismos, redutoras de sulfato e metanogénicas, poderem
utilizar o acetato como fonte de carbono e energia para o seu crescimento, em sistemas
onde estes dois grupos estejam presentes, a competicdo entre eles pode afetar o
desempenho do sistema de tratamento, como descrevera BHATTACHARYA et al.
(1996). O aumento desta competigao torna-se mais importante quando a relagao DQO:
S042, é pequena. Segundo LETTINGA et al. (1985), a digestdo anaerdbia pode ser

realizada sem problemas quando esta relacéo é superior a 10.
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FIGURA 1. Passos metabdlicos e grupos microbianos envolvidos no processo de

biodigestdo anaerdbia.

(Fonte: adaptado de CHERNICARO, 1997).



Teoricamente, a redugao completa do sulfato é possivel com relagées de DQO /
S0, 2 acima de 0,67, porém na literatura é citado que em relagdes abaixo de 10, no
sistema anaerobio ha dificuldades para proceder a degradagcéo da matéria organica em
taxas satisfatérias. O modelo matematico desenvolvido por LETTINGA et al. (1985),
detalha esta recomendacéo. Com a diminuicdo da relacdo DQO / SO4?, a concentragdo
do H,S aumenta no reator, e a capacidade de arraste do biogas formado no reator
decai rapidamente, aumentando a quantidade de H,S soluvel no efluente.

LETTINGA et al. (1985), citam alguns dos microrganismos envolvidos neste
processo de reducdo do sulfato, tais como: Desulfobacter postgatei, Desulfobulbus
propionicus, Desulfovibrio sp, entre outros. A reducado do sulfato pode ser executada
por outros metabolismos. POLANCO et al. (2001) propuseram um novo processo de
remogao de sulfato e nitrogénio em meio anaerdbio, no qual estaria envolvida a
oxidacdo da amoénia e a reducao do sulfato, com a formacao de enxofre elementar e
nitrogénio molecular. Os autores propdem um novo mecanismo de oxidagao-redugao

global seria aproximado pela reagéo:
(5) SOs% + 2NH, —®» S + Ny + 4H,0
AG = -47,8 kd/mol
2.2.1.5 Aspectos Termodinamicos da digestao anaerébia
A possibilidade de degradacao de um determinado composto estara relacionada
com a energia livre das suas reagdes de conversdo. Na Tabela 6 sdo apresentadas
algumas reacgdes de conversdo dos produtos das bactérias fermentativas em acetato,

hidrogénio, e diéxido de carbono, que ocorrem durante a digestdo anaerdbia e as suas

respectivas energias livres.



TABELA 6. Equacgdes estequiométricas e suas energias livres padroes na
digestao anaerobia

Reacdes AG (Kj/ mol)

H2 — CO2

4H, + H* + HCO3 ¥ CH, + 3H,0 -136

4H, + SO42 +H* — p HS +4H,0 -153
Acetato

CHsCOO +H,0 ~— ®» CH4+ HCO3 -30

CHsCOO +S042 —_p HS + 2HCO3" 72
Butirato

CH3CH,CH,COO + 2 H,O  » 2CH3;COO" + 2H, + H* +11,5

Proprionato

CH3CH,COO™ + 2 H,0 + H* ——p CH3COO + 3H* + CO, + H* +80
CH3CH,COO +2 H,O + H*——» 1,75 CH, + 1,25 CO, +1,5H,0  -53

Fenol
CeHsOH+5H,0 — p 3 CH3COO + 2H, + 3H" +5
CeHsOH+5H,0 ——»  3,5CHy+ 2,5 CO, + HyO -149

~ Fonte: SPEECE (1995)

Observa-se na Tabela 6, que a degradacéo do butirato e do propionato n&o sera
possivel em condigbes padrdes, ja que os AGs para as suas transformagdes em acetato
sdo maiores que 0. Porém a conversdo torna-se termodinamicamente possivel em
condicdes tipicas encontradas nos reatores anaerobios, como descreveu SPEECE
(1995). Na pratica isto acontece devido a remog¢ao continua do Hp, deslocando o
equilibrio da reagao para direita. A reagao torna-se novamente desfavorecida quando a
pressdo parcial de H, torna-se maior que 10™ atm (SPEECE, 1995). As reacgdes que
utilizam o sulfato com aceptor de elétrons sao termodinamicamente mais favoraveis do

que as reacdes de formacao do metano.



2.2.2 Fatores que Interferem na digestao Anaerdbia

2.2.2.1 Influéncia do pH

O efeito do pH se manifesta sob diferentes formas, afetando a atividade das
enzimas microbianas e alterando o equilibrio quimico de certos compostos,
aumentando ou diminuindo a toxicidade destes. Segundo Lema, apud SANTANA
(2002), o pH ¢6timo depende do consércio de microrganismos envolvidos no processo.
Normalmente os microrganismos tém o seu pH 6timo perto da neutralidade como é o
caso das arquéias metanogénicas, com uma faixa 6tima de 6,5 a 8,2. Em condicbes
acima ou abaixo desta faixa decresce a taxa de producdo de metano. As bactérias
produtoras de acidos tém um crescimento 6timo na faixa de pH entre 5 e 6, tendo uma
tolerancia maior a valores mais baixos de pH que as arquéias metanogénicas. Devido a
estas diferencas dos valores de pH, INCE (1998), relatou que é impossivel estabelecer
uma unica condigado otima para o crescimento destes dois grupos de microrganismos,
propondo assim, que estes fiquem expostos em condi¢des diferentes para que se atinja
uma maior eficiéncia no processo de degradacédo do substrato. GENSCHOW et al.
(1996), realizaram estudos com a remocao bioldgica de sulfato em efluentes de curtume
e verificaram que com pH 7 a remogéo de sulfato teve o seu valor maximo quando
comparado com os valores de pH 5 e 6.

MENDOZA et al. (1998), tratando aguas residuarias do processamento de café
despolpado com pH de 5,4 em um sistema composto de reator UASB em escala piloto
de 10,5 m>, TDH de 22 h e COV de 1,89 kg DQO (m® d)”', obteve as maiores eficiéncias
de remocdo de DQO e producdo de CHy apds neutralizar o afluente com NaOH,

obtendo-se assim pH em torno de 7,0.



HOUBRON et al. (2003), tratando aguas residuarias do processamento de café
despolpado contendo polpa triturada, em reator anaerdbio de mistura completa com
volume de 4 L, COV de 5 kg DQO (m® d)" e TDH de 240 h, também utilizou NaOH
como alcalinizante para a corregcéo do pH do afluente, obtendo assim 85% de eficiéncia
na remocéao de DQO.

DINSDALE et al. (1996), operando digestores anaerdbios de 5 L, com COV de
1,6 Kg DQO (m® d)" e TDH de 480 h, tratando aguas residuarias do processamento de
café instantdneo contendo graos de café, somente obtiveram a estabilidade do
processo de digestdo com a adicao de NaHCO3; ou Ca(OH),, elevando o pH a 7,2.

Nos processos anaerébios os dois principais compostos que afetam o pH sao o
acido carbbnico e os acidos volateis. Na faixa de pH entre 6 e 7,5 a capacidade de
tamponamento do sistema € quase completa, dependendo da relagdo gas carbénico /
alcalinidade, que em equilibrio com a dissociagao do acido carbdnico, tende a regular a
concentracdo do ion H*. A geracdo de alcalinidade resultante da degradagdo de uma
proteina pode ser expressa de forma esquematica pelas equagbes 6 e 7. Segundo
SPEECE (1995), o resultado do aumento de alcalinidade durante a digestdo anaerdbia
€ o resultado do metabolismo da matéria organica realizada pelos microrganismos com
a liberagdo de um cation e um anion. Na biodegradagdo de compostos organicos
nitrogenados, o aumento da alcalinidade é proporcional a quantidade de amobnia

liberada.
RCHNH,; COOH + 2 H,0—» RCOOH + NH; +CO,+2H,  (6)
NH; + HLO+CO, ——» NH;" + HCOjy (7)
A alcalinidade gerada a partir do sulfato e sulfito pode ser expressa conforme as

equacgdes 8, 9 e 10. Anderson e Yang (1992), apud SPEECE (1995), concluiram que a

concentragdo de acidos organicos, sulfato, compostos nitrogenados, e DQO tém um



profundo efeito na demanda de alcalinidade para o controle do pH no tratamento

anaerobio.
4H, +SO42 +CO, —» HS +HCOs +3H,0 (8)
CHsCOO + SO,2 —®» 2HCOs; + HS (9)

3CH3sCOOH +4HSO; — » 3HCOs; + 4HS +3H,0 +3CO, (10)
2.2.2.2 Influéncia da Temperatura

De acordo com SANCHEZ et al. (2001), pesquisas tém registrado a aplicagdo do
processo anaerdbio em diferentes faixas de temperatura. Segundo Lema, apud
SANTANA (2002), estas faixas de temperatura, associadas com o crescimento
microbiano podem ser classificadas como:

- faixa psicrofilica: entre 0 e aproximadamente 20°C;

- faixa mesofilica: entre 20 e aproximadamente 45°C;

- faixa termofilica: entre 45 e aproximadamente 70°C.

A atividade dos microrganismos envolvidos na digestdo anaerdbia é muito
dependente da temperatura a que estdo expostos, em especial para o grupo
metanogénico, o qual apresenta um intervalo de temperatura muito restrito de atividade.
SPEECE (1995) citou que com temperaturas abaixo de 20° C o processo de digestéao
pode ser limitado pela velocidade da etapa hidrolitica. Dois niveis 6timos tém sido
associados a digestdo anaerdbia, um na faixa mesofilica (30 e 35°C) e outro na faixa
termofilica (50 a 55°C), porém os digestores tem sido projetados para operarem na
primeira faixa. De acordo com pesquisas realizadas por MITTMANN (1999), com o
tratamento anaerdébio de aguas residuarias de curtume em reator acidogénico, a
remogao de matéria organica e sulfato teve seu valor maximo com a temperatura de

35°C, quando comparado com as temperaturas de 20 e 28°C.



2.2.2.3 Necessidades Nutricionais

Conforme SPEECE (1995), as necessidades nutricionais dos microrganismos
presentes no sistema anaeroébio sao estabelecidas conforme a composicdo quimica das
células microbianas. Este dado exato é raramente conhecido, sendo esta informacao
determinada com base na composicdo empirica das células. Os principais nutrientes
para 0s microrganismos s&o o carbono, hidrogénio, oxigénio, nitrogénio, fosforo, e enxofre.
O nitrogénio € o nutriente que é exigido em maiores concentragdes, apds o carbono,
hidrogénio e oxigénio, para o crescimento dos microrganismos. A aménia, proveniente
do nitrogénio organico é a principal fonte de nitrogénio utilizada pelos microrganismos.
A quantidade de fésforo necessaria para o crescimento microbiano na digestao
anaerobia tem sido reportada como sendo de 1/5 a 1/7 da quantidade de nitrogénio. O
enxofre pode ser assimilado pelas arquéias metanogénicas na forma de sulfeto, embora
algumas possam utilizar a cisteina.

De acordo com CHERNICHARO (1997), assumindo-se que os nutrientes estejam
na forma disponivel, a relagdo representada pela Equacédo 11 & geralmente utilizada

nos sistemas de tratamento de efluente.

DQO:N:P = 350:5:1 (11)

Além de nitrogénio, fésforo e enxofre, juntamente com o carbono e oxigénio,
constituem as macromoléculas das estruturas celulares microbianas, um grande
numero de outros elementos quimicos, que tem se mostrado necessario ao crescimento
de microrganismos no processo anaerobio, os quais sdo denominados micronutrientes,
representando cerca de 4% do peso seco das células.

Conforme descreveu SPEECE (1995), a necessidade nutricional esta
relacionada com o tipo de microrganismo que for atuar na degradacao de substratos.
Em substratos acidificados, por exemplo, a necessidade nutricional sera dependente do

grupo metanogénico, que ira atuar na degradagéao destes compostos.



DINSDALE et al. (1996), tratando aguas residuarias do processamento de café
instantaneo contendo graos de café, com DQO total de 35900 mg L', obteve 58% de
eficiéncia na remogéo de sdélidos suspensos volateis em ambos os ensaios realizados
nas faixas termofilica e mesofilica.

Operando na faixa mesofilica com COV de 1,3 kg DQO (m®d)" e TDH de 504 h,
somente a adigdo de NaHCO3 ndo foi suficiente para manter a estabilidade do processo,
a qual s6 ocorreu com a adigao de nitrogénio, fésforo e alguns micronutrientes, desta maneira,
obteve eficiéncia de remogao de DQO de 60% e producao de biogas de 0,34 L L' d™.

A digestao anaerdbia na faixa termofilica permaneceu estavel com COV de 1,6
Kg DQO m™ d" e TDH de 480 h, porém a necessidade de complementos nutricionais
como nitrogénio, fosforo e micronutrientes também foi observada apdés 50 dias de
operacao do sistema de tratamento.

MENDOZA et al. (1998), tratando aguas residuarias do processamento de café
despolpado em um sistema de tratamento composto de reator UASB seguido de filtro
anaerobio, constatou que a adicdo de alguns ions metalicos como Fe, Ni, Co e Mn
promoveram um acréscimo na atividade da biomassa microbiana, o que contribuiu na
auto agregacgao destes microrganismos para a formagao e sedimentagao dos granulos

de lodo.

2.2.2.4 Toxicidade a Digestao Anaerdbia

A adequada degradacdo dos poluentes orgénicos por qualquer processo
biolégico depende da manutengcao de um ambiente favoravel para os microrganismos,
incluindo o controle e a eliminagédo de constituintes toxicos. Segundo CHERNICHARO
(1997), a toxicidade tem sido considerada um dos principais empecilhos para a
aplicagao de processos anaerobios, pois as arquéias metanogénicas sao sensiveis e

vulneraveis, devido ao elevado tempo de geragao dessas arquéias.



Com tudo, SPEECE (1995), citou que os microrganismos podem ser capazes de
transformar compostos como cloroférmio e tricloroetano, desde que seja usada uma
metodologia apropriada, na qual o aumento da concentragdo do composto tdéxico seja
feito vagarosamente, e com a prevengao de perda de biomassa do sistema.

Segundo FORESTI (1994), como a maioria dos téxicos comumente presentes
nas aguas residuarias tem efeito transitorio, a operagdo do sistema com 6. (tempo de
residéncia celular) elevado permite, ao operador, tomar providéncias necessarias para
qgue o reator ndo entre em colapso.

A estabilidade de reatores ndo convencionais, submetidos as cargas de toxicos,
tem sido atribuida ao fato de operarem com valores de 6. superior a 30 dias, portanto,
com ampla margem de seguranga, uma vez que o 0.™" & da ordem de 3 a 4 dias.

Existem diversas substancias que provocam um efeito toxico no processo de
tratamento anaerdbio. A magnitude desse efeito depende da concentragao do material
em digestao. Os principais agentes toxicos na digestdo anaerdbia sdo oxigénio; metais
pesados; metais alcalinos terrosos; sulfetos e aménia. O aumento dessas substancias
no biodigestor pode levar a inatividade dos microrganismos anaerobios que é
rapidamente detectada pela alteragcdo na produgdo de gases e pelo aumento dos
acidos volateis no processo. Somente a fragao soluvel provoca efeitos toxicos. Para se
combater a toxidez por metais pesados pode-se precipita-los como sais de sulfeto ou
sais de carbonato, excecao feita ao cromo, importante metal pesado que nao forma
sulfetos suficientemente insoluveis. Sais de metais alcalinos e alcalinos terrosos podem
ter efeito estimulatério ou inibitério, dependendo de suas concentragdes
(CHERNICARO, 1997).

A toxicidade pelo sulfeto € um problema potencial no tratamento anaerdbio,
primeiramente devido a redugéo biolégica dos sulfatos e outros compostos organicos
contendo enxofre, como também pela degradacdo anaerdbia de compostos ricos em

proteina.



Sob operacdo continua e com alguma aclimatagéo, concentragdes de até 200 mg L™
de sulfetos soluveis podem ser tolerados, sem efeitos toxicos relevantes
(CHERNICARO, 1997).

Segundo CHERNICHARO (1997), a presenga do bicarbonato de aménia,
resultante da degradacéao de efluente ricos em compostos protéicos ou uréia, é benéfica
ao sistema de digestdo, como fonte de nitrogénio e como tamp&o para alteragbes de
pH. Tanto o ion aménio (NH4") quanto a amonia livre (NH3) podem ser tdxicas aos

microorganismos. Estas duas formas apresentam-se relacionadas pela reagao:

NH; + H,O — p» NH, + OH (12)

STERLING et al. (2001), estudaram o efeito da amoénia na producédo de

hidrogénio e metano, empregando diferentes concentracbes de uréia como fonte de
nitrogénio amoniacal.
Os autores verificaram que a concentracdo de H; aumentou nos biodigestores que
continham de 600 a 1500 mg N L™, e no biodigestor com 3000 mg N L a produgéo de
H, foi inibida. As produgdes de metano e de biogas decairam com o aumento da adigao
de uréia.

Segundo SPEECE (1995), quando 10000 mg L™ de N-NH4* foram adicionados a
uma biomassa metanogénica em pH neutro, a taxa de produgdo de biogas
gradativamente caiu a zero, indicando forte inibicdo celular. Entretanto apés 10 dias de
producao insignificante de biogas, a atividade da biomassa rapidamente retornou para
70% da atividade inicial nos primeiros 5 dias, mostrando que a aménia ndo tem um
efeito bactericida.

Segundo LUCAS JR (1994), a inibicdo por amdnia é considerada um dos fatores
limitantes no estabelecimento de altas cargas para o processo de biodigestao

anaerobia, quando os biodigestores sdo operados com estrume de suinos.



As aguas residuarias provenientes do despolpamento de café sdo ricas em
fendis, o qual € um grande poluente organico também encontrado em efluentes de
industrias de resinas, pesticidas, refinarias de petréleo e petroquimicas, (YOUNG &
RIVERA, 1985). Concentragcdes de fendis de 1 mg L™ afetam severamente a vida
aquatica.

O fenol & também um biocida e desinfetante (KIRK-OTHMER, 1978). Entretanto
tem-se constatado que o fenol age como inibidor da atividade dos microrganismos. Em
estudos realizados para investigar o efeito da inibigdo do fenol na conversao do acetato
para metano (PATEL et. al., 1991; SIERRA-ALVAREZ & LETTINGA, 1991) e YOUNG &
RIVERA (1985) observaram que o fenol pode ser estequiométricamente convertido a
metano e didxido de carbono por lodo anaerdbio de biodigestores tratando esgoto
domeéstico.

KOBAYASHI et al. (1998), também constatou que o fenol foi biodegradado sob
condi¢cdes anaerobias, mas necessitou de doses de peptona como co-substrato para as
bactérias anaerdbias. O primeiro passo proposto para a degradagao anaerodbia do fenol
€ sua conversao a benzoato (KOBAYASHI et al., 1989).

O benzoato é entdo dearomatizado para formar acido carboxilico ciclohexano, e
em seguida a estrutura do anel é rompida formando heptanoato. O heptanoato é entao
fragmentado para formar acetato. A conversdo do fenol a benzoato demonstra ser o
fator limitante no processo de degradacgéo do fenol (FANG et al., 2004).

RINCON et al. (2002), operando reator UASB de 4 L, com TDH de 15 h e COV
de 2 kg DQO (m® d) tratando &guas residuarias da produgdo de petréleo leve, com
concentragdes de fendis totais variando de 14,6 a 28,4 mg L™, obteve eficiéncias de

remocao de 60%.



2.2.3 Sistemas de Tratamento Anaerobio

A utilizacdo de processos anaerdbios para o tratamento de efluentes era
considerada até recentemente antiecondmica e problematica, devido a reduzida
velocidade de crescimento da biomassa anaerdbia, principalmente das arquéias
metanogénicas, fazendo com que o controle do processo seja delicado, uma vez que a
recuperacao do sistema é bastante lenta. Para os reatores anaerébios serem operados
com baixos tempos de detengao hidraulica e elevados tempos de retencao celular, os
mesmos devem possuir mecanismos de retengcdo de biomassa, o que os configuram
como sistemas de alta taxa.

Existem diversos tipos de reatores de alta taxa sendo utilizados para o
tratamento de efluentes, diferenciando-se pelo tipo de crescimento de microrganismo.
Existe o crescimento disperso que relaciona-se a presencga de flocos ou granulos de
bactérias totalmente livres, como é o caso dos reatores UASB, e o crescimento aderido,
onde 0os microrganismos crescem em materiais inertes, levando a formagéo de biofilme
(filme biolégico), como no filtro anaerdbio (CHERNICARO, 1997).

2.2.3.1 Tratamento Anaerébio em Reatores de Fluxo Ascendente com Manta de
Lodo (UASB).

Segundo FANG et al. (1996), os reatores UASB estdo sendo aplicados para o
tratamento de diferentes tipos de aguas residuarias, desde aqueles que contenham
proteinas até os que contém compostos toéxicos como fenol, removendo estes

compostos eficientemente.



O tratamento de efluentes em reator UASB consiste de um fluxo ascendente do
afluente através de um leito de lodo denso e de elevada atividade, microbiologica sendo
que o perfil de sélidos no reator varia muito desde um lodo muito denso até lodo mais
disperso e leve.

A estabilizagdo da matéria organica ocorre em todas as zonas do reator, leito e
manta de lodo, sendo a mistura do sistema promovida pelos fluxos ascensionais do
liquido alimentado e dos gases formados.

Nos sistemas anaerébios de fluxo ascendente, sob certas condicdes, também se
constatou que os microrganismos podem agregar-se em flocos e granulos (HULSHOFF
POL et al.,1989). Estes agregados possuem boas propriedades de sedimentagao e nao
sdo susceptiveis ao carregamento para fora do sistema sob condigbes praticas de
operagao do reator. O tempo de retengao do lodo ativo, tanto granular como floculento,
dentro de um reator UASB, permite boa performance de tratamento a elevadas taxas de
carregamento organico, e a turbuléncia causada pelo fluxo do afluente na produgao de
biogas possibilitam o bom contato entre a biomassa e o meio liquido (HEERTJES &
VAN DER MEER, 1978). Para o tratamento de efluentes industriais, sanitarios e
agroindustriais, é constante a busca pelo aperfeicoamento destes sistemas de
tratamento, devido as vantagens apresentadas por eles.

Todavia, existem algumas limitagbes na utilizacdo de reatores UASB. As vantagens e
desvantagens do uso destes reatores quanto a sua operagdo e manutencédo estdo

apresentadas na Tabela 7.



TABELA 7. Vantagens e desvantagens dos processos anaerébios.

Vantagens

Desvantagens

Baixa producdo de sdlidos, cerca de 5 a 10
vezes inferior a que ocorre nos processos
aerobios.

As bactérias anaerdbias sao
susceptiveis a inibigdo por um grande
numero de compostos.

Baixo consumo de energia, usualmente
associado a uma elevatéria de chegada. Isto
faz com que os sistemas tenham custos
operacionais muito baixos.

A partida do processo pode ser lenta na
auséncia de lodo de semeadura
adaptado

Baixa demanda de area.

Alguma forma de pos-tratamento é
usualmente necessaria.

Producdo de metano, um gas combustivel de
elevado teor calorifico.

A bioquimica e a microbiologia da
digestdo anaerdbia sdo complexas e
ainda precisam ser estudadas.

Possibilidade de preservagdo da biomassa,
sem alimentagao do reator por varios meses.

Possibilidade de geracdo de efluentes
com aspecto desagradavel.

Tolerancia a elevadas cargas organicas.

Possibilidade de geracdo de maus
odores, porém controlaveis.

Aplicabilidade em pequena e grande escala.

Remocédo de fdosforo, nitrogénio e
patogénicos insatisfatéria.

Fonte: CHERNICARO (1997)

Na Tabela 8 sdo apresentadas informag¢des importantes sobre a granulacéo,
desempenho, eficiéncia de remogao e alguns parametros de projeto de reatores UASB
tratando diferentes tipos de efluentes.

Conforme FANG et al. (1996), a construgdo dos separadores de gas-liquido-
sélidos nos reatores UASB, conferiu a esses reatores caracteristica de produzir uma
biomassa com uma densidade global alta e com boas caracteristicas de
sedimentabilidade. Segundo GONZALEZ et al. (1998), como uma caracteristica do fluxo
ascendente, o TDH, deve ser cuidadosamente controlado durante a partida de reatores
UASB de forma a dar tempo para que os microrganismos adaptem-se ao efluente e
possam formar os granulos. A formagao destes granulos possibilita a operacdo dos
reatores com menores TDH, evitando problemas de lavagem dos microorganismos e o

acumulo de nutrientes no leito da biomassa.



TABELA 8. Caracteristicas tipicas de reatores UASB, e de configuragcdes derivadas de reatores UASB.

Ccov Caracteristicas

Tipo de reator Agua ( Kg DQO/ dos Eficiénciade TDH Temperatura Autores
Residuaria m° d) Granulos remocao (h) Média (°C)
UASB (11,9 L) ARC 1,12 - 80% (DQO) 69 25 Luiz (2004)
UASB (11,9L) ARC 0,59 - 78% (DQO) 69 25 Silva (2005)
UASB (18 m?) Esgoto 2,7 ¢ 3,5 mm de 71a83% 8 27 Oliva (1997)
Sanitario forma (DQO) 26%
arredondada e NTK
morfologia
associada a
Methanosaeta
UASB hibrido ARC 1,89 - 77% (DQO) 22 30 Mendoza et. al.(1998)
(10,5 m°)
UASB (120 L) Esgoto 3,3 Methanosaeta 69% (DQO) 6 > 20 Leitdo (2004%)
Sanitario

*Apesar da configuragéo do reator proposto nao ser fiel a do reator UASB desenvolvido por Lettinga (1980), o autor

denomina o reator estudado de UASB.
TDH: Tempo de detencgéao hidraulica
COV: Carga organica volumétrica
Fonte: SEGUEZZO et al. (1998)



Outro aspecto de extrema importancia na digestdo anaerdbia a ser considerado,
€ a partida, etapa operacional que demanda cuidados especiais. De acordo com
ABDUL NOUR (1996), a partida sera mais rapida e facilitada de acordo com as
caracteristicas apresentadas pelo lodo.

BARBER e STUCKEY (1999) e BOOPATHY (1998), indicaram a importancia do
aumento gradual da taxa de aplicagcdo de matéria organica, o que propicia um cultivo
adequado da populagdo microbiana dentro do sistema, evidenciado pelo aumento
gradativo na produgao de biogas. Um acréscimo abrupto na quantidade de substrato
resulta no acréscimo da produgao de acidos com subsequente queda do pH que pode
vir a causar um desequilibrio entre varias etapas do processo.

WIEGANT et al. (1999), estudaram a aplicagdo do reator UASB ao tratamento de
efluentes de curtumes. Este reator apresentou eficiéncia em torno de 57% de remocgao
de DQO, devido a alta quantidade de sulfato presente no efluente. Com as informacdes
adquiridas na sua pesquisa os autores sugerem que o parametro de projeto, velocidade
do fluxo ascendente, fosse reavaliado quando existir um pos-tratamento ao reator
UASB. A mudanga seria do convencional 0,5-0,6 m/h para 0,8-1,2 m/h, diminuindo
assim os custos de construgdo do reator. Para o tratamento de efluentes que
contenham altos teores de sulfato em reator UASB, YAMAGUCHI et al. (1999),
propdéem a utilizagdo de um processo de arraste do sulfeto de hidrogénio presente no
efluente do reator UASB, e a sua posterior recirculagao para o reator. Nesta condicédo o
reator pode operar com elevadas concentragdes de sulfato, sem prejudicar a sua
eficiéncia.

DINSDALE et al. (1996), operando reatores anaerdbios de 5 L, com COV de 1,3
kg DQO (m* d)”, tratando aguas residuarias da produgao de café instantaneo contendo
gréos de café, com concentragdo de DQO total de 35900 mg L™ e SSV de 23,1 g L™,

obteve eficiéncias de remogao de SSV e DQO de 58 e 60%, respectivamente.



SILVA & CAMPOS (2005), operando um sistema de tratamento composto por
reator UASB de 11,7 L, seguido por lagoa aerada facultativa, tratando aguas residuarias
do beneficiamento de café por via imida, com TDH de 69 h, COV de 0,59 kg DQO (m*d)" e
concentragdo de DQO de 3250 mg L™, obteve eficiéncias de remogao de DQO de 78%.

LUIZ et al. (2004), operando reator UASB de 11,7 L, TDH de 69 h, COV de 1,12
kg DQO (m® d)”, com concentragdo de DQO de 2921 mg L™ e sdlidos totais de 1599 mg L™,
obteve eficiéncias de remocéao de 80 e 58%, respectivamente.

Segundo SEGHEZZO et al. (1998), elevadas cargas organicas podem ser
aplicadas no reator UASB como indicam as pesquisas desenvolvidas, porém, deve se
tomar cuidado para que ndo ocorra problema de perda de biomassa. Segundo
CHERNICHARO (1997), os estudos experimentais demonstram que a carga hdraulica
ndo deve ultrapassar o valor de 5 m®> / m® .d, o que equivale ao tempo de detengdo

hidraulica minimo de 4,8 horas.
2.2.3.2 Sistemas de Tratamento Anaerébio em Dois Estagios.

Recentemente muitos trabalhos tem reportado os beneficios do uso da digestao
anaerdbia em dois estagios no tratamento de residuos liquidos e solidos (LOPEZ et al.,
1998; HOUBRON et al., 1999).

Conforme VAN HAANDEL & LETTINGA (1994), o processo anaerébio em dois
estagios consiste em dois reatores ligados em série, sendo um para a hidrdlise parcial
da matéria organica particulada e o outro para digerir os compostos soluveis formados
no primeiro reator. O primeiro reator hidrolitico, com velocidade ascensional
relativamente baixa, devera conter lodo floculento. A matéria organica particulada do
afluente podera ser adsorvida e parcialmente hidrolisada nos flocos, sendo re-
introduzida como compostos soluveis na fase liquida, os quais serdo tratados no

segundo reator.



A eficiéncia de remogao de solidos suspensos no primeiro reator sera maior do
que a remogao de matéria organica soluvel, sendo necessario a descarga periodica do
excesso de lodo.

Como a idade do lodo neste tipo de reator permanecera relativamente baixa,
poderao ocorrer dificuldades para o crescimento das metanogénicas, reduzindo assim a
metanogénese. A formagéo de acidos pode diminuir o pH para valores abaixo do étimo
para as arquéias metanogénicas.

A separacao dos estagios pode ser realizada visando a otimizagdo do tempo de
retencdo celular, melhoria das condigdes ambientais e de nutricdo, fornecimento de
substratos especificos e melhoria do controle da toxicidade. Para se dividir os estagios
deve se oferecer condi¢cbes ideais para o crescimento separado, manter controle
hidraulico no sistema (tempo de deteng&o hidraulica e recirculagdo), aplicar taxas de
carregamento organico diferenciadas, além de outros cuidados (POVINELLI, 1994).

HOUBRON et al. (2003) utilizando digestores anaerébios em dois estagios de 4
L, tratando aguas residuarias do despolpamento de café e utilizando polpa como
substrato, com COV de 5 kg DQO (m® d)' e TDH de 240 h, obteve eficiéncia de
remocéo de DQO de 85%. A porcentagem de CH4 no biogas foi de 80%.

GHALY (1996), avaliou o desempenho de digestores anaerébios de 155 L em
dois estagios tratando aguas residuarias de laticinio com produgcdo de queijo, com
concentragdes de solidos totais ST de 65930 mg L™ e DQO de 72220 mg L com
controle e sem controle de pH; e esterco de bovinos destinados a producédo de leite,
com a mesma concentragcao de ST e DQO, com tempos de detencgéo hidraulica de 10,
15 e 20 dias e temperatura de 5° e 35°C.

O autor observou que a produgdo de biogas a partir de aguas residuarias de
laticinio sem o controle de pH n&o foi viavel, pois a produgao especifica e a produgao
volumétrica de metano foram extremamente baixas devido a ocorréncia predominante
de digestao na fase acida. Com o controle do pH das aguas residuarias de laticinio,
houve aumento na produgédo de biogas, (producdo de metano de 0,025 a 0,0224 m?
CH4 g DQO adicionada), reducéo da DQO (de 28,2 a 36,0%).



Para o esterco de bovinos a reducdo de DQO variou de 38,7 a 55,9% e a
producdo de metano apresentou valores semelhantes aos observados para as aguas
residuarias de laticinio com controle de pH. Ambos, TDH e temperatura, afetaram
significativamente a produgdo de biogas e a reducdo da DQO, tanto nas aguas
residuarias de laticinio como nas de esterco bovino, embora ndo tenham exercido efeito
significativo na composig¢ao do biogas.

ZEEMAN et al. (1997) afirmaram que a adogdo de um sistema em dois estagios
composto por reator UASB no primeiro estagio pode levar as condigdes de processo
mais estaveis. Com alta taxa de carregamento organico, pouco ou nenhum gas sera
produzido, atingindo se, portanto, uma alta remocao de sdlidos suspensos. No efluente
do primeiro reator a matéria organica estara predominantemente como composto
dissolvido. A alta acumulagdo de sélidos no primeiro reator podera ocorrer em
condigdes de baixas temperaturas, quando a taxa de hidrélise € reduzida.

IAMAMOTO (1999) operou um sistema de tratamento de aguas residuarias de
suinocultura constituido de dois reatores UASB de 700 L, instalados em série. O
primeiro reator foi alimentado com afluente com concentragédo de DQO de 1050 a 3250
mg L™ e operado com COV variando de 1,05 a 5,31 kg DQO (m*® d)". O TDH foi de 23,5
a 14,7 h, em cada reator, obtendo-se eficiéncia de remog¢ao de DQO, na associagao
dos reatores de 66 a 82% e de SST de 66 a 81%. A associagado em série diminuiu o
efeito de arraste de sdlidos do primeiro reator, que foi absorvido pelo segundo,
mantendo a eficiéncia do sistema entre 66 a 80%.

MOODY & RAMAN (2001), trataram aguas residuarias de industria alimenticia a
base de carboidratos, (DQO de 8.000 mg L), utilizando um sistema em dois estagios,
composto de filtro anaerdbio de fluxo descendente (DFAF) e UASB para o primeiro
estagio, dispostos em paralelo, cujos efluentes homogeneizados em tanque
intermediario alimentaram dois reatores DFAF do segundo estagio (dispostos em
paralelo). Verificaram que com TDH de 38 h os reatores em primeiro estagio (DFAF e
UASB) e os em segundo estagio (DFAF) com meio suporte de pedra britada e de anéis

de plastico, alcangaram maxima eficiéncia de remogao de DQO, atingindo valores de



99,0 e 98,6%, respectivamente. Para avaliar o aumento de estabilidade obtida pelo
sistema, o mesmo foi alimentado com sobrecarga 3,5 vezes maior que a concentragao
da DQO do afluente por um ensaio de 8 h.

Os reatores secundarios foram capazes de suportar a DQO emitida pelo DFAF do
primeiro estagio, obtendo se eficiéncia de remogao de DQO maior que 94%.

RAMIRES (2005), tratando aguas residuarias de suinocultura, utilizando um
sistema de dois reatores anaerdbios de fluxo ascendente com manta de lodo (UASB)
em escala piloto (volumes de 908 e 188 L), instalados em série, verificou eficiéncia de
remocgao de DQO total e SST, em torno, de 82 a 93% e de 84 a 95%, respectivamente.
Obteve-se ainda eficiéncia de remocao de P-total variando de 60,5 a 74,5%, NTK de
38,7 a 68,9% e N-org de 82,0 a 92,9%.

MENDOZA et al. (1998), tratando aguas residuarias de despolpamento de café
com DQO total de 2480 mg L' em um sistema composto por reator UASB hibrido
seguido de filtro anaerébio de 10,5 m®, TDH de 2,2 dias e COV 2,2 kg DQO (m® d)™
obtiveram produc&o de biogas de 0,34 m®* m=>d™.

DUDA (2006) tratando aguas residuarias de suinocultura em reatores anaerobios
sequenciais em batelada anaerdbios (RSBAN) instalados em série, em escala piloto,
com TDH de 96 h e COV de 4,43 kg DQO (m®d)”, obteve eficiéncias de remogao de
DQO total e SST de 52,5 a 86,3% e 56,4 a 85,5%, respectivamente. A produgao de

metano variou de 0,628 a 0,796 m*(m? reator d)™.



ll. MATERIAL e METODOS.

3.1 Local

O trabalho foi realizado, no Laboratério de Biodigestao Anaerdbia e Biomassa do
Departamento de Engenharia Rural da Faculdade de Ciéncias Agrarias e Veterinarias
da Universidade Estadual Paulista - UNESP, Cémpus de Jaboticabal, cujas
coordenadas geograficas sao 21° 15’ 22" latitude Sul; 48° 18’ 58” W de longitude e 575
metros de altitude. O clima da regido, segundo classificagdo de Koppen, é Cwa
(subtropical umido, seco no inverno e com chuva no veréo), com precipitagdo média

anual de 1300 mm e temperatura média anual de 21°C.
3.2 Instalagoes Experimentais

A unidade experimental com o sistema de tratamento UASB em dois estagios foi
constituida por dois reatores UASB em escala de bancada, instalados em série, com
volume de 20 L (primeiro estagio, R1) e 10 L (segundo estagio, R2), construidos com
tubos de PVC com didmetros de 150 e 100 mm respectivamente e separador de fases
nao convencional na forma de ramificacbes na lateral em forma de y, com angulo de
45° em relacao a vertical, conforme proposto por VAN HAANDEL (1994). Também foi
montado um tanque para armazenamento do afluente (5 L) dos reatores UASB,
conforme ilustrado na Figuras 2 e 3. Para o monitoramento da produgdo do biogas

foram instalados gasdmetros nos reatores 1 e 2.

3.3 Afluente

Para o preparo do afluente utilizado para a alimentagéo continua dos reatores foi
utilizada a agua residuaria proveniente da lavagem e despolpa dos graos de café da
Fazenda Monjolinho, localizada na cidade de Altindpolis-SP, com pH médio de 4,2;

concentracdo média de sélidos suspensos totais (SST) que variaram 2648 a 3590 mg L™ e



com DQO total de 8626 a 23041 mg L' , respectivamente, (Tabela 9). A agua

residuaria foi coletada apds ter sido recirculada 2 vezes.
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FIGURA 2. Vista lateral esquematica do sistema de tratamento anaerdobio em
dois estagios com reatores UASB, em escala de bancada.

Para a realizagado deste trabalho a agua residuaria do beneficiamento de café por

via umida foi coletada 3 vezes em épocas distintas, no comeco meio e final da safra e
Apds o

armazenada sob refrigeragcdo durante todo o periodo da pesquisa.



descongelamento a temperatura ambiente, a agua residuaria foi peneirada (peneira de
nylon com malha quadrada de 1,5 x 1,5 mm), visando a separagao dos soélidos
grosseiros, como cascas e pedacos de graos de café, evitando assim o entupimento da
linha de alimentagcdo do reator 1. Depois de peneirada, a agua residuaria foi
neutralizada com NaOH visando a obtencdo de pH em torno de 7,0, e em seguida
colocada no tanque de armazenamento na quantidade necessaria para um dia de
alimentagao constituindo o afluente do sistema de tratamento com os reatores UASB

(R1 e R2), em dois estagios (Figura 3).

: Bomba dosadora de
diafragma

Reator UASB (R1)

Registros das aberturas |
para coleta de lodo da -
manta

Reator UASB (R2)

Gasometro (R1) Tanque de
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afluente do R2

Selo hidraulico (R1)
Gasbmetro (R2)
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armazenamento
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FIGURA 3. Unidade experimental composta de reatores UASB em dois estagios,
bomba dosadora, tanque de armazenamento, selos hidraulicos e
gasbmetros.



3.4 Descricao da operacgao do sistema de tratamento anaerébio em dois estagios.

O experimento foi dividido em quatro ensaios, variando-se o tempo de detencao
hidraulica (TDH), e a carga orgéanica volumétrica (COV), conforme descrito na Tabela 9.

O primeiro reator (R1) foi alimentado com afluente com concentragdes médias de
SST de 3590 mg L™ no primeiro ensaio, 2980 mg L no ensaio 2, 3390 mg L™ no
ensaio 3 e 2648 mg L' no ensaio 4 (Tabela 9). O efluente do primeiro reator foi
conduzido até o reator 2 por gravidade através de um tubo de PVC, interligando os
reatores. Os 4 ensaios do experimento tiveram duracdo de 35, 45, 45 e 31 dias,

respectivamente, totalizando 156 dias de operacao.

TABELA 9. Caracteristicas do afluente e condicbes operacionais impostas ao
sistema de tratamento com reatores anaerdbios de fluxo ascendente
com manta de lodo (UASB) em dois estagios (R1 e R2) nos ensaios 1,

2,3e4.
Reator UASB

Ensaio Duragdgo  TDH SST  DQOotal Ccov CHV

(dias) (h)  (mgL" (mgL") kg DQOww(m3*d)'  (h)

R1 R2 Rf1 R1 R1 R1

1 35 96 48 3590 23041 5,76 0,25

2 45 148 74 2978 21950 3,62 0,16

3 45 124 68 3390 15439 3,86 0,20

4 31 96 48 2648 8626 2,16 0,25

TDH- tempo de detencéo hidraulica, COV- carga organica volumétrica, SST- sélidos suspensos
totais, DQO- demanda quimica de oxigénio, CHV- carga hidraulica volumétrica.

No ensaio 4, em virtude da acidificacdo e do colapso dos reatores UASB no
ensaio 1, houve a diluicao do afluente para a operagao com o mesmo TDH inicial de 96
h, diluindo-se 0 mesmo com agua nas proporgdes de 1:3, nos primeiros 7 dias de
operagao, 1:2, nos 7 dias seguintes e finalmente a operacédo com o afluente bruto nos

17 dias finais do experimento.



3.5 Procedimento de Partida de Cada Ensaio.

Para a partida dos reatores no ensaio 1 foi usado como indculo, lodo proveniente
de reatores UASB em escala piloto, tratando aguas residuarias de suinocultura.
Adicionou-se lodo suficiente para preencher 50% do volume dos reatores UASB, ou
seja, 10 L no R1 e 5L no R 2, com concentragdo de sdlidos totais e volateis de 55,15 e
44,16 g L™ . No ensaio 2 foi repetido este procedimento em virtude do colapso dos
reatores UASB com a acidificacdo e degradacao do lodo, o qual foi substituido por lodo
de indculo similar, com concentragao de solidos totais e volateis de 59,15 e 46,20 g L.
Nos ensaios 3 e 4 foi mantido o mesmo lodo presente no reator, proveniente do ensaio

anterior.

3.6. Exames fisicos e determinagoes de constituintes organicos e inorganicos nao

metalicos nos afluentes, efluentes e biogas.
3.6.1 Amostragem

As amostras dos efluentes dos reatores 1 e 2 foram coletadas nas torneiras de
amostragem de cada reator. As amostras da alimentag&o dos reatores foram coletadas
apoés a neutralizagao do afluente com NaOH com concentragdao 12 N, na proporg¢ao de
10 a 50 ml para cada litro de afluente, diretamente no tanque de armazenamento.

Foram coletados aproximadamente 300 ml de amostra em cada ponto de amostragem.

3.6.2 Frequéncias de amostragem e metodologias utilizadas para exames e
determinag6es na monitorizagao dos reatores UASB.

Na Tabela 10 estdo apresentados os exames fisicos e as determinagdes dos

constituintes organicos e inorgénicos efetuados nas amostras coletadas, frequéncia de

realizacado das analises e as fontes das metodologias utilizadas.



TABELA 10. Exames e determinagoes, frequéncia e fontes das metodologias utilizadas.

Exames e determinagdes Frequéncia Referéncia bibliografica
afluente e efluentes

Temperatura Diaria APHA, AWWA, WPCF(1992)
pH 2 por semana APHA, AWWA, WPCF(1992)

Alcalinidade total, parcial e
intermediaria

Acidos volateis totais

Sélidos suspensos totais
(SST) e volateis (SSV)
Demanda quimica de
oxigénio (DQO total);DQO
da fragao dissolvida (DQO
dgiss) € da fragdo de solidos
suspensos (DQO ss)
Nitrogénio total (NTK),
nitrogénio amoniacal (N-
am), nitrogénio organico
(N-org.)

Fosforo total (P-total)
Fendis totais (FT)

2 por semana

2 por semana

2 por semana

2 por semana

1por semana

1por semana

2 por semana

APHA, AWWA, WPCF(1992),
JENKINS et al. (1983)
DILALLO & ALBERTSON
(1961)

APHA, AWWA, WPCF(1992)

APHA, AWWA, WPCF(1992)
e OLIVEIRA (1997)

APHA, AWWA, WPCF(1992)

APHA, AWWA, WPCF(1992)
Folin-Ciocalteau (1977) apud
SHAHIDI (1995)

K, Na, Mg, Ca 1por semana APHA, AWWA, WPCF(1992)
Cu, Co, Mn, Fe, Ni, Zn. 1por semana APHA, AWWA, WPCF(1992)
Biogas
Producao Diaria OLIVEIRA (1997), (gasémetros).
Composicao Quinzenal APHA, AWWA, WPCF(1992)
Lodo
Sdlidos suspensos totais No inéculo e APHA, AWWA, WPCF(1992)

(SST) e volateis (SSV)

final do ensaio 4




3.6.2.1 Temperatura

As temperaturas foram medidas diariamente em 2 horarios (10h e 15h), sendo
feitas as seguintes medi¢cdes: ambiente (do ar nas imediagdes dos reatores), no
afluente e nos efluentes (reator 1 e reator 2), com o objetivo de verificar a relacao entre
as mesmas. Essas medidas de temperatura foram realizadas utilizando-se aparelho
digital da marca Brastermo, com sensor localizado na extremidade de uma haste
metalica, a qual foi introduzida nos pontos de amostragem. Utilizou se o mesmo
aparelho para se medir a temperatura do biogas nos mesmos horarios de
determinagdes da producgdo, acoplando-se a haste metalica nos gasémetros pelo
orificio da valvula de saida do biogas.

Também foram obtidas as temperaturas climatoldgicas do ar (minima, média e
maxima) referentes aos periodos dos ensaios do experimento, realizadas na Estagao
Climatolégica do Departamento de Ciéncias Exatas da FCAV / UNESP, Campus de
Jaboticabal.

3.6.2.2 pH, alcalinidade e fendis totais.

O pH foi determinado de acordo com APHA, AWWA, WPCF (1982), na
alimentacao, e nos efluentes dos reatores 1e 2.

Os parametros alcalinidade total (AT), obtidos com a titulagdo da amostra até pH
4,30 e alcalinidade parcial (AP), com titulagdo até pH 5,75, foram determinados de
acordo com as metodologias descritas por APHA, AWWA, WPCF (1992) e JENKINS et
al., (1983). Esta ultima, com o objetivo de distinguir a contribui¢cdo relativa do efeito
tampao, produzido por bicarbonatos. Por meio desta metodologia determinou se
também o valor da alcalinidade intermediaria (Al), entre o pH 5,75 e 4,30, o qual foi
calculado por Al = AT-AP e indicava a alcalinidade devido a presenca de acidos

organicos volateis.



As concentragdes de fenois totais (FT) foram determinadas duas vezes por
semana, segundo metodologia de Folin-Ciocalteau, apud SHAHIDI et. al. (1995). Este
método baseia-se na reagdo dos fendis com o reagente de Folin-Ciocalteau, o qual
forma um complexo de coloragdao azulada, sendo determinado em espectrofotdmetro
com comprimento de onda de 765 nm, determinando-se assim, a concentragao de

fendis totais nas amostras com o auxilio de uma curva padréo, obtida previamente.

3.6.2.3 Acidos volateis totais (AVT)

A determinagdo de AVT por titulometria, € baseada no volume de hidroxido de
sédio consumido para elevar o pH de 4,0 para 7,0, apds ter se extraido da amostra o
sistema carbénico, reduzindo se o pH para 3,4 e aquecendo se 0 mesmo até a fervura
por 3 minutos, conforme descrito por DILALLO & ALBERTSON (1961).

3.6.2.4 Demanda quimica de oxigénio (DQO)

A DQO total foi determinada utilizando-se as amostras coletadas no afluente e
nos efluentes dos reatores 1 e 2 submetendo-se as mesmas ao método colorimétrico e
digestdo com refluxo fechado em tubos de cultura, adicionando-se 40 mg de HgSOy;
2,5 ml de solugao de H,SO,4 / Ag2SOq4 ; 0,5 ml de solugao de KyCr,O7 1N, 0,3 ml de H,O
e 2 ml da amostra. Para a determinacdo da DQO dissolvida a amostra foi
homogeneizada e filtrada através de membrana de filtro de fibra de vidro, padrao (GF
52-C; & 47 mm), o filtrado coletado foi submetido as metodologias para a determinagéo
de DQO, segundo APHA, AWWA, WPCF (1992). A DQO devido a fragdo dos sélidos
suspensos foi obtida pela diferenga entre o valor da DQO total e da DQO dissolvida,
conforme descrito por OLIVEIRA (1997).



3.6.2.5 Produgao do Biogas

A producdo do biogas foi avaliada diariamente pelo volume de biogas
armazenado no gasbmetro, medindo-se o deslocamento vertical da cupula dos
gasOmetros e multiplicando-se pela area da secgao transversal interna dos gasémetros.
Apés cada leitura os gasdbmetros foram zerados, descarregando se o gas neles
armazenados.

A corregédo do volume de gas para as condigdes de 1 atm e 0°C foi efetuada por

meio da expressao que resulta da combinagao das leis de Boyle e Gay-Lussac:

V0 x PO V1 x P1
R

Na qual:

VO = volume corrigido do gas;

PO = pressao corrigida do biogas (10332,72 mm Hg);

TO = temperatura corrigida do biogas, em K;

V1 = volume do biogas nas condicbes de leitura (area do gasdGmetro
multiplicada pela leitura, sendo a area do gasdémetro do reator 1de 0,04908 m? e a
area do gasémetro do reator 2 de 0,0379 m?)

P1 = presséo do biogas no gasémetro, em mm H,O (pressédo atmosférica do
local + pressao interna do gasémetro: 7 mm H,O para o gasémetro do reator 1 e 10
mm H,O para o gasdmetro do reator 2).

T1 = temperatura do biogas no instante de leitura, em K.

Sendo a pressao atmosférica média de Jaboticabal 9632,43 mm H,0O, obtiveram-se
as seguintes expressodes para a corregao do volume de biogas a 0°C e 1 atm , para
os reatores 1 e 2:

Reator R1: V1 x255,1662 Reator R2: VO V1 x 254,8226

T1 T1



3.6.2.6 Composicao do biogas

As anadlises de composigdo do biogas foram realizadas semanalmente para a
determinagao dos teores de metano (CH,) e didéxido de carbono (CO,).

A coleta do biogas foi feita com o auxilio de frascos de vidro com capacidade de
500 ml e tampas de borracha contendo dois tubos de vidro com mangueiras de latex
nas extremidades, sendo a vedacao efetuada por meio de presilhas metalicas. Para
assegurar a completa eliminagdo dos gases atmosféricos, os frascos de vidro foram
acoplados aos gasdmetros fazendo se assim com que o biogas presente nos mesmos
flui-se para o interior dos frascos, realizando assim a lavagem dos mesmos. As
amostras foram coletadas e posteriormente analisadas em cromatografo de fase

gasosa.

3.6.2.7 Analise dos teores de macronutrientes e micronutrientes

Determinou-se a concentragdo de nitrogénio total Kjedahl (NTK) por meio do
método semi-micro Kejdahl, o qual consiste na destilagdo do extrato da amostra
digerida com acido sulfurico e peroxido de hidrogénio 50% em aparelho digestor
Digesdahl Hach, conforme metodologia descrita por BATAGLIA et al. (1983). A
destilagao da amostra digerida baseia se na transformag¢ao do nitrogénio amoniacal em
amoénia, a qual é fixada na solugdo de acido bdrico, onde o destilado é coletado e
posteriormente titulado com acido sulfurico na presenca de indicador, conforme descrito
por APHA, AWWA, WPCF (1992).

O nitrogénio amoniacal foi determinado pelo mesmo método, utilizando-se assim
a amostra bruta, ou seja, nao digerida, conforme descrito por APHA, AWWA, WPCF
(1992). A concentragao de nitrogénio organico, (N-org), foi obtida pela diferenga entre o

teor de NTK e N-amoniacal.



A concentracado de fésforo foi determinada pelo método de digestdo com acido
sulfurico e perdxido de hidrogénio a 50%, realizada em aparelho digestor Digesdahl
Hach, utilizando se o extrato preparado em anadlise colorimétrica empregando-se
solucdes de metavanadato e molibdato de amoénio.

Este método baseia-se na formagdo de um composto colorido amarelo do
sistema vanadomolibdofosforico em acidez de 0,2 a 1,6N, o qual foi medido em
espectrofotbmetro com comprimento de onda de 420 nm, determinando-se assim, a
concentracdo de fosforo nas amostras com o auxilio de uma curva padrdo, obtida
previamente conforme metodologia descrita pelo APHA, AWWA, WPCF (1992).

As concentragdes de potassio, calcio, magnésio, cobre, ferro, manganés, zinco,
sddio, niquel e cobalto, foram determinadas em Espectrofotbmetro de Absorcao
Atébmica modelo GBC932 AA, nas amostras submetidas a digestdo com HySO4 e
peroxido de hidrogénio 50% em aparelho digestor Digesdahl Hach conforme
metodologia descrita por BATAGLIA et al. (1983).



IV. RESULTADOS E DISCUSSOES

4.1 Temperatura

Na Figura 4 estdo apresentados os valores das temperaturas climatologicas
maximas, medias e minimas do periodo, durante a operagao do sistema de tratamento
com reatores USAB em dois estagios, nos ensaios 1, 2, 3 e 4 do experimento.

As temperaturas climatolégicas médias observadas durante o ensaio 1, entre
julho e agosto, foram de 20,3 e 22,0 °C, com variagao das temperaturas maximas e
minimas de 28,4 a 13,2 e 27,4 a 11,1°C, respectivamente. No ensaio 2, realizado no
més de setembro observou-se temperatura média de 22,1°C, com variacdo das
temperaturas maxima e minima de 30,1 a 8,0°C. Os maiores valores de temperatura
meédia foram observados nos ensaios 3 e 4, de 23,7 e 24,1°C , com as temperaturas
maximas e minimas variando de 30,1 a 18,0 e de 32,4 a 12,3°C, respectivamente.

As temperaturas médias nos efluentes dos reatores nos quatro ensaios foram
superiores a 20°C, apresentando variagdes de 24 a 27°C no R1, e de 24,7 a 27,6°C, no
R2, e as temperaturas médias do afluente variaram de 25,5 a 28,0°C (Figura 5).

Pode-se verificar que os valores de temperatura média dos efluentes dos
reatores UASB (R1 e R2) ao longo do periodo de operagdo ndo variaram numa faixa
desfavoravel a digestdo anaerébia, indicando que os reatores UASB em dois estagios
operaram predominantemente na faixa mesofilica entre 20 e 40°C. Segundo FORESTI
(2001) e CHERNICARO (1997), esta é a faixa de temperatura adequada para a
aplicagao e operacao dos processos anaerobios no tratamento de aguas residuarias.

As variag¢des da temperatura ambiente, apresentadas durante todo o periodo do
experimento ndo demonstraram ter influenciado nos resultados dos ensaios, visto que o
sistema de tratamento com os reatores UASB em dois estagios foi montado e
conduzido em ambiente coberto e fechado, atenuando as variacbes bruscas de

temperaturas provocadas pelas intempéries.
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FIGURA 4. Valores de temperatura climatolégica maxima, média e minima observadas

na Estagcdo Agroclimatolégica da UNESP, Campus de Jaboticabal, durante
os ensaios 1, 2, 3 e 4.
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FIGURA 5. Valores de temperatura ambiente, do afluente e efluentes dos reatores
UASB (R1 e R2) em dois estagios obtidos durante os ensaios 1, 2, 3 e 4.



4.2 Caracteristicas das aguas residuarias do beneficiamento de café por via

umida.

Na Tabela 11 estdo apresentadas algumas caracteristicas quimicas e fisico-
quimicas das aguas residuarias geradas no beneficiamento de café por via umida.

Os valores médios das concentragdes de DQO total, SST e SSV variaram de
9230 a 22980 mg L', 2230 a 3330 mg L™ e de 990 a 1390 mg L, respectivamente.

Os valores médios das concentragdes de fosforo e nitrogénio total do afluente
bruto variaram de 54,4 a 77,8 mg L' e de 9,4a13,7mg L'1, respectivamente.

Como pode ser observado, os maiores valores do coeficiente de variagao foram
observados para as médias das concentragdes de calcio, magnésio e niquel; 49,1; 40,8
e 30,9%, respectivamente. O pH variou de 3,9 a 4,2, apresentando o menor coeficiente
de variagao observado; 3,4%. A concentragao de fenol variou de 69,8 a 128,6 mg L no
afluente bruto.

As aguas residuarias do beneficiamento de café por via umida foram coletadas e
armazenadas em 3 épocas distintas, ou seja, no comego, meio e fim da safra do café.
Por este motivo foram observadas variagdes nas caracteristicas quimicas e fisico-
quimicas do mesmo ao longo do periodo do experimento, com a diminui¢ao dos valores
médios no ensaio 4, quando foi utilizado afluente preparado com as aguas residuarias
coletadas no final da safra.

GONCALVES et. al (2000), tratando aguas residuarias da lavagem e despolpa
dos frutos do cafeeiro, em um sistema composto de lagoas e area alagada colonizada
por taboas, com TDH de 264 h, observou concentracdes de fosforo total de 14,5 mg L
valores estes, proximos aos observados neste trabalho. Por outro lado as concentragbes

de potassio foram superiores as observadas neste trabalho (209,39 mg L™).



TABELA 11. Valores médios do pH, fendis totais (FT), nitrogénio total (NTK), nitrogénio amoniacal
(N-am.), nitrogénio organico(N-org.), fésforo total (FT), calcio (Ca), potassio (K),
magnésio (Mg), sédio (Na), zinco (Zn), manganés (Mn), cobre (Cu), cobalto (Co),
ferro (Fe) e niquel (Ni) em amostras compostas das aguas residuarias do
beneficiamento de café por via umida utilizadas para o preparo do afluente utilizado
nos ensaios 1, 2, 3 e 4.

Ensaio pH DQOy SST SSV  FT NTK N.am N.org Py Ca K Mg Na Zn Mn Cu Co Fe Nil
mg L’

42 22980 3330 1390 1286 77,8 10,9 66,9 11,5 08 149 04 446 43 28 18 48 98 6,5
39 19830 2910 1160 110,2 70,7 124 58,3 13,7 09 15,7 0,6 486 51 3,2 24 31 101 7,3
41 14670 3190 1230 944 60,5 9,8 50,7 13,2 04 13,2 0,4 394 42 27 19 3,7 94 6,3
4 42 9230 2230 990 69,8 544 85 459 94 03 94 0,2 299 31 21 14 29 6,1 3,2

W N -

Média 4,1 16677 2915 1192 100,8 659 104 555 12,0 0,6 133 04 406 42 27 19 36 89 58

CV(%) 34 404 224 166 247 158 159 166 163 491 211 408 199 19,7 168 21,9 236 210 309

- Valores médios provenientes de 12 (ensaio 1), 8 (ensaio 2), 8 (ensaio 3) e 6 (ensaio 4) amostras.



4.3 Demanda Quimica de Oxigénio (DQO)

Na Tabela 12 estdo apresentados os valores médios e os coeficientes de
variagao (CV) da DQO total, DQO dissolvida e DQO devido aos solidos suspensos do
afluente e efluentes; eficiéncia de remogao de DQO (%) e a carga orgénica volumétrica
(CQOV), em relagao a DQO total, obtidos durante todo o periodo de operagao do sistema
de tratamento anaerdbio com os reatores UASB em dois estagios nos ensaios 1, 2, 3 e
4 do experimento. A DQO do afluente apresentou valores médios de 23041, 21950,
15439 e 8626 mg L' nos ensaios 1, 2, 3 e 4 respectivamente. As variagdes das
concentracbes de DQO total do afluente, durante todos os ensaios do experimento,
estao apresentadas na Figura 6.

Os valores médios da concentracdo de DQO total do afluente nos ensaios 1 e 2
se apresentaram dentro da faixa de DQO observada por MATOS e LOMONACO
(2003), os quais variaram de 18600 a 29500 mg L™, para a mesma espécie de café,
processado com recirculagdo. Os valores médios das eficiéncias de remogao de DQO
total do R1, foram de 55, 94, 91 e 88% nos ensaios 1, 2, 3 e 4, respectivamente. As
eficiéncias de remocédo de DQO total no sistema (R1 + R2) variaram de 66, 98, 96 e
95% durante os ensaios 1, 2, 3 e 4, respectivamente. No processo anaerobio, valores
superiores a 65% na remogao de matéria organica séo considerados eficientes para o
tratamento de esgoto domeéstico (CHERNICARO, 1997).
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FIGURA 6. Concentragdes de DQO total no afluente dos reatores UASB (R1 e R2) em
dois estagios, nos ensaios 1, 2, 3 e 4.



SILVA & CAMPOS (2005), tratando aguas residuarias de despolpamento de café
em um sistema de tratamento com reator UASB em escala de bancada (11,7 L), com
TDH de 69h e COV de 1,06 kg DQO (m® d)”', seguido por lagoa aerada facultativa, com
DQO total do afluente em torno de 3250 mg L™, obtiveram eficiéncias de remogdo de
DQO total de 78%.

LUIZ et al. (2004), tratando aguas residuarias de despolpamento de café com
concentracdes de DQO total média de 2500 mg L™, em um sistema composto por reator
UASB de 11,7 L, TDH de 69 h e COV de 1,12 kg DQO (m® d)" seguido por lagoa
aerada facultativa, obtiveram 80% de remogao de DQO total.

Comparando-se os resultados deste trabalho com os obtidos por SILVA &
CAMPOS (2005) e LUIZ et al. (2004), verifica-se melhor desempenho dos reatores
UASB em dois estagios, mesmo com as maiores concentracées de DQO do afluente e
CQV aplicadas.

Na Figura 7 pode ser constatado o colapso dos reatores 1 e 2 na metade do
periodo do ensaio 1, com o aumento da DQO total ao longo do periodo de operagao,
ocasionando assim as menores eficiéncias de remocdo de DQO do experimento. Este
fato pode estar relacionado com a nédo adaptagdo imediata do lodo utilizado como
inéculo, o qual foi submetido a um TDH inicial de 96 h, relativamente baixo, no entanto
com COV média relativamente alta, de 5,76 kg DQO total (m® d)*, a qual sofreu
acréscimo acentuado a partir do 17° dia do ensaio 1, em virtude do aumento da DQO
total, promovido pela fracdo orgénica dissolvida (Figuras 6 e 8a), atingindo valores de
34300 mg L™, resultando na aplicacdo de COV de 8,85 kg DQO total (m® d)™". Nesta
fracdo organica dissolvida estavam presentes fendis, conforme apresentado no item
4.4, cuja concentragdo aumentou (Figura 19), acompanhando os acréscimos na DQO
total e dissolvida no ensaio 1. O lodo utilizado para inocular os reatores 1 e 2 foi retirado
de reatores UASB tratando aguas residuarias de suinocultura, operando com TDH de
18 h e COV de 34,4 kg DQO total (m® d)'. Na Tabela 13 estdo apresentados os
resultados se SST e SSV do lodo de indculo no inicio e ao final do experimento, o qual foi
retirado nos pontos de amostragem dos reatores UASB R1 e R2, indicados nas Figuras 2 e 3.



Apesar do mesmo estar aclimatado a altas COV, as aguas residuarias do
beneficiamento de café por via umida apresentam a maior parte da matéria organica na
forma dissolvida e varios compostos toxicos como fendis e taninos, os quais podem
acentuar o risco de acidificagdo do reator e inibir ou até mesmo eliminar os

microrganismos que compdem a microbiota do lodo de indculo.

TABELA 13. Valores de sdlidos suspensos totais (SST) e sélidos suspensos volateis
(SSV) do lodo de inéculo utilizado nos reatores UASB (R1 e R2) no inicio
e no final do ensaio 4.

Parametro Partida R1 R2

ponto1 ponto2 ponto3 ponto4 ponto1 ponto2 ponto3 ponto4
SST(gL") 55,15 4,47 40,67 46,10 43,40 9,58 40,50 40,64 15,61
SSV(gL") 44,16 1,78 32,98 37,84 35,25 1,60 30,63 30,3 10,64

Como pode ser observado houve uma reducéo de 16 e 14% e de 26 e 30% na
concentragdo de SST e SSV do lodo ao final do ensaio 4 em relagdo ao inéculo nos

reatores UASB R1 e R2, respectivamente.
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FIGURA 7. Concentracdes de DQO total dos efluentes dos reatores UASB (R1 e R2)
em dois estagios, nos ensaios 1, 2, 3 e 4.



A maior eficiéncia média de remogédo de DQO total (98%), foi obtida no ensaio 2,
operando-se o reator UASB (R1) com TDH de 148h e COV de 3,62 kg DQO total (m* d)™.
No ensaio 3, com um TDH menor, 124 h, e maior COV, 3,86 kg DQO total (m® d)™, ocorreu
queda na eficiéncia de remogao, para 96%, o que também pode ser observado no
ensaio 4, com TDH de 96 h, COV de 2,16 kg DQO total (m*> d)" e eficiéncias de
remocé&o de DQO total de 95%.

MENDOZA et. al. (1998), tratando aguas residuarias do processamento de café
despolpado em um sistema de tratamento composto por reator UASB seguido de filtro
anaerdbio em escala piloto, operando com TDH de 22 h e COV de 1,89 kg DQO (m* d)”,
obtiveram eficiéncia de remocao de 77% de DQO total.

YSSPERT (1984) operando reatores UASB de 23 e 270 L, tratando aguas
residudrias do despolpamento e lavagem de café, com COV de 15 kg DQO (m® d)" e
TDH inferiores a 6 h, obteve eficiéncias de remocdo de DQO total de 80 a 90%.
Resultados similares foram obtidos por VINAS et al. (1988), operando reator UASB de
20 L com COV de 15 kg DQO (m® d)™, obteve eficiéncias de remocdo de DQO total de
75 a 80%.

HOUBRON et al. (2003), obteve eficiéncias de remogado de DQO total de 85%,
operando um sistema de tratamento composto por reator de mistura completa em dois
estagios com TDH de 240 h e COV de 5,0 kg DQO (m* d)”, tratando &guas residuarias do
processamento de café despolpado e polpa triturada. Embora no segundo reator tenham-se
observado menores eficiéncias de remogéo de DQO total em virtude de maiores COV e
variagbes na concentragcdo de DQO total do afluente (efluente do reator 1), este contribuiu
para a obtencéo de altas eficiéncias de remocao de DQO total e manutencao da estabilidade
do sistema de tratamento em dois estagios. A contribuicdo do segundo reator deveu-se
principalmente ao aumento da eficiéncia e a acomodagéo de sobrecargas no primeiro reator
(OLIVEIRA, 2001). Os valores de DQO dissolvida observados no afluente foram de 20088,
19189, 11613 e 5277 mg L™, nos ensaios 1, 2, 3 e 4, respectivamente.

As concentracdes de DQO dissolvida nos efluentes dos reatores R1 e R2 foram de
11551, 714, 738 e 500 mg L™ e de 8699, 316, 328 e 227 mg L respectivamente.



TABELA 12. Valores médios e coeficientes de variagdo (CV) da DQO total, dissolvida e devido a fragdo dos sélidos suspensos
do afluente e efluentes, eficiéncia de remogéo de DQO (E) e carga organica volumétrica (COV) em relacédo a DQO
total, obtidos durante a operagao do sistema de tratamento anaerdbio em dois estagios, reator1 (R1), reator 2 (R2)
e conjunto de reatores (R1 + R2), nos ensaios 1, 2, 3 e 4.

TDH

DQO Total

DQO Dissolvida DQO Sdlidos Suspensos COov*
Eneo  (h) (mg L") (mgL™) (mg L")
Afuente Efluente E (%) Alfuente Efluente E (%) Afluente  Efluente E (%)

R1 R2 R1 R2 R1 R2 R1+R2 R1 R2 R1 R2 R1+R2 R1 R2 R1 R2 R1+R2 R1 R2

1 96 48 23041 11506 9030 55 31 66 20088 11551 8699 50 30 63 3400 840 921 75 - 73 5,76 5,7
2 148 74 21950 1095 424 94 58 98 19189 714 316 96 49 98 2761 382 108 96 72 96 3,62 0,36
3 124 62 15439 1244 515 91 55 96 11613 738 328 93 50 97 4260 453 186 89 59 96 3,86 0,47
4 96 48 8626 890 350 88 59 95 5277 500 227 89 51 95 3349 390 124 88 68 96 2,16 0,44

35 70 82 43 51 33 39 75 87 62 64 41 79 83 106 68 92 38 32 44

38 40 42 3 26 2 42 57 47 2 51 1 61 80 62 3 44 2 42 39

cVv 24 19 19 4 20 2 29 34 25 2 39 1 45 67 70 4 33 3 31 36

(%)
34 21 17 6 18 2 39 27 21 8 35 3 35 34 39 7 37 4 29 27

* kg DQO total (m® d)”
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FIGURA 8. Concentragdes de DQO dissolvida do afluente (a) e dos efluentes (b) dos
reatores UASB (R1 e R2) em dois estagios, nos ensaios 1, 2, 3 e 4.

As concentragdes de DQO devido aos sélidos suspensos do afluente foram de

3400, 2761, 4260 e 3349 mg L'1, nos ensaios 1, 2, 3 e 4, respectivamente. Os valores

das concentragdes observados nos efluentes dos reatores R1 e R2 foram de 840, 382,
435 e 390 mg L' e de 921, 108, 186 e 124 mg L, nos ensaios 1, 2, 3 e 4,

respectivamente.



Eficiéncia de Remogao
DQO total (%)

DQO dissolvida (%)

Eficiéncia de Remogao

Eficiéncia de Remogéo
DQO solidos suspensos (%)

correspondendo na média a 81% da DQO total. Esta tendéncia permaneceu no efluente

Observa-se que no afluente ha predominancia de matéria organica dissolvida,

dos reatores UASB.
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FIGURA 10. Eficiéncia de remocgao de DQO total, DQO dissolvida e DQO devido aos
sélidos suspensos nos reatores UASB (R1 e R2) e no conjunto de
reatores (R1+R2), nos ensaios 1, 2, 3 e 4.
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FIGURA 9. Concentragdes de DQO devido aos soélidos suspensos obtidas no afluente
e efluentes dos reatores UASB (R1 e R2) em dois estagios, nos ensaios 1,
2,3e4.

As eficiéncias de remocao de DQO devido aos soélidos suspensos no sistema de
tratamento UASB (R1+R2) foram de 73, 96, 96 e 96%, para os ensaios 1, 2, 3 e 4,
respectivamente. Como pode ser observado na Tabela 13, houve eficiéncia negativa de
remogao no reator 2 no ensaio 1, o que pode ter sido ocasionado pela instabilidade
ocorrida no sistema neste ensaio, como pode ser observado pelos altos coeficientes de
variagao obtidos.

No ensaio 4, em virtude da acidificacdo e do colapso dos reatores UASB no
ensaio 1, houve a diluicdo do afluente para a operagdo com o mesmo TDH inicial de 96 h.
Na fase 1 do ensaio 4,com diluigdo do afluente na proporcao de 1:3, os valores médios
de DQO total no afluente e efluentes dos reatores R1 e R2 foram de 5750, 920 e 511
mg L”, respectivamente e a eficiéncia de remocdo no conjunto de reatores UASB
(R1+R2) foi de 91%, com COV de 1,44 kg DQO total (m* d)™, (Tabela 14). Na fase 2 do
ensaio 4, com diluicao do afluente na proporcao de 1:2, os valores médios de DQO total
no afluente e nos efluentes dos reatores UASB (R1 e R2) foram de 6200, 1155 e 362
mg L e a eficiéncia média de remogdo de DQO total no conjunto de reatores UASB
(R1+R2) foi de 95%, operando com COV de 1,55 kg DQO total (m® d)™.



Na fase 3 do ensaio 4, os reatores UASB foram alimentados com o afluente
bruto, apresentando valores médios de DQO total de 11207, 787 e 305 mg L™, para o
afluente e efluentes dos reatores UASB (R1 e R2), respectivamente, e foi observada
eficiéncia de remocéo de DQO total de 97% para o conjunto de reatores (R1+R2). Na
fase 3 do ensaio 4, a eficiéncia de remocéao foi superior a observada no ensaio 1, no
entanto, ndo se aplicou a mesma COV de 5,76 kg DQO total (m* d) obtida no ensaio 1,
em virtude do afluente ter sido coletado no final da safra e ndo apresentar assim as
mesmas caracteristicas observadas no inicio da safra. Entretanto, pode-se observar
que o TDH de 96 h, nas condicbes de COV impostas, nao foi limitante para a obtencgao

de eficiéncias de remogao de DQO total acima de 90%.

TABELA 14.Valores médios e coeficientes de variacdo da DQO total do afluente e
efluentes dos reatores UASB (R1 e R2), eficiéncias de remocéo (E) e
carga organica volumétrica (COV), nas 3 fases do ensaio 4.

Ccov DQO total
Ensaio4 kgDQO(m®d)’ (mg L™ E (%)
Afluente R R2 R R2 (R1+R2)

Fase 1 1,44 5750 920 511 84 43 91
Fase 2 1,55 6200 1155 362 85 68 95
Fase 3 2,80 11207 787 305 93 59 97

33 11 28 14 14 3 1
CV (%) 29 34 16 11 11 2 2

15 14 34 9 9 2 1

4.4 Solidos Suspensos Totais (SST) e Volateis (SSV)

Na Tabela 15 estdo apresentados os resultados médios das concentracbes de
SST e SSV, das eficiéncias de remogao (E) e os respectivos coeficientes de variagao
(CV), obtidos durante a operacéo do sistema de tratamento anaerdbio em dois estagios,

nos ensaios 1, 2, 3 e 4.



Nas Figuras 11 e 12 estdo apresentados os valores das variagbes das
concentracbes de SST e SSV do afluente e dos efluentes dos reatores 1 e 2. Nas
Figuras 13 e 14, estdo os valores das eficiéncias de remocdo de SST e SSV dos
reatores 1 e 2 e do conjunto de reatores (R1+R2).

Os valores médios das concentracdes de SST e SSV do afluente foram de 3590,
2978, 3390 e 2648 mg L™ e de 1488, 1296, 1350 e 1067 mg L' nos ensaios 1, 2, 3 e 4
respectivamente.

Os valores médios das relagdes SSV/ SST do afluente foram de 41, 43, 39 e
40%, indicando a predominancia de particulas minerais entre os sélidos suspensos do
afluente, as quais podem ficar retidas por precipitacdo ao lodo, diminuindo assim sua
atividade biolégica por unidade de volume do reator.

Os valores médios da relagao DQO/SSV foram de 15, 17, 11 e 8%. O efluente do
reator R1 apresentou valores médios de SST e SSV de 630, 688, 220 e 195mg L™ e de
401, 291, 100 e 104 mg L' nos ensaios 1,2,3e4.

As eficiéncias médias de remocao de SST e SSV no R1 foram de 79, 84, 93 e 95
% e de 70, 79, 91 e 87%, respectivamente, para TDH de 96, 148, 124 e 96 horas. Os
valores médios de eficiéncia de remogao de SST e SSV aumentaram com o aumento
do TDH de 96 para 148 e 124 horas nos ensaios 2 e 3. No ensaio 4, com 0 mesmo
TDH inicial de 96 horas o sistema de reatores UASB em dois estagios apresentou
eficiéncias superiores as do ensaio 1. Este fato se deve ao maior tempo de adaptacao
do lodo,apds os ensaios 2 e 3, aclimatando assim o mesmo, e a aplicagdo de COV
menores.

SILVA & CAMPOS (2005), operando reator UASB com volume de 11,7 L, TDH
de 69 h e COV de 0,59 kg DQO (m® d)”, tratando &guas residuarias de despolpamento
de café obteve eficiéncia de remocgao de sélidos totais de 22%.

LUIZ et al. (2004), tratando aguas residuarias de despolpamento de café com
concentragdo de SST e SSV de 1599 e 1248 mg L™, respectivamente, em reator UASB
com volume de 11,7 L e COV de 1,12 kg DQO (m*® d)" e TDH de 69 h, seguido de lagoa

aerada facultativa, obteve remocgdes de sodlidos totais de 58% no reator UASB e



eficiéncia de remocao de solidos volateis de 69%. A eficiéncia global do sistema de

tratamento para SST e SSV foi de 65 e 79%, respectivamente.

TABELA 15. Valores médios e coeficientes de variacdo (CV) das concentragdes de
SST e SSV no afluente e efluentes e das eficiéncias de remocao (E),
obtidos durante a operacao do sistema de tratamento com reatores UASB
em dois estagios nos ensaios 1, 2, 3 e 4.

TDH SST SSV
Ensaio  (h) (mg L) (mg L)
Afluente  efluente E(%) Afluente  efluente E (%)
R1 R2 R1 R2 R1 R2 R1+R2 R1 R2 R1 R2 R1+R2
1 96 48 3590 630 226 79 89 93 1488 401 155 70 82 87
2 148 74 2978 688 111 84 57 97 1296 291 51 79 78 95
3 124 62 3390 220 60 93 63 98 1350 100 30 91 71 97
4 96 48 2648 194 73 90 55 96 1067 104 29 87 62 96
50 46 52 15 24 6 70 57 45 18 47 10
30 87 70 11 22 2 54 97 90 15 35
CV (%) - - 42 73 67 7 26 2 46 50 66 6 34
47 51 41 8 39 5 61 54 53 3 12 52

O sistema de tratamento com os reatores UASB em dois estagios manteve-se
estavel nos ensaios 2, 3 e 4 com a nova partida apds o ensaio 1, mantendo-se com as
altas eficiéncias observadas durante os 3 ensaios finais com TDH de 148, 124 e 96 h,
superiores as observadas por SILVA & CAMPOS (2005) e LUIZ et al. (2004).
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FIGURA 11. Concentracédo de solidos suspensos totais (SST) do afluente e efluentes
dos reatores UASB (R1 e R2) em dois estagios, nos ensaios 1, 2, 3 e 4.
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FIGURA 12. Concentragao de solidos suspensos volateis (SSV) do afluente e efluente
dos reatores UASB (R1 e R2) em dois estagios, nos ensaios 1, 2, 3 e 4.
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FIGURA 13. Eficiéncia de remogao de sdlidos suspensos totais dos reatores R1 e
R2 e do conjunto de reatores UASB (R1+R2) nos ensaios 1, 2, 3 e 4.
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FIGURA 14. Eficiéncia de remocao de sdlidos suspensos volateis dos reatores R1 e
R2 e do conjunto de reatores UASB (R1+R2) nos ensaios 1, 2, 3 e 4.




4.5 Fenois totais.

Na Tabela 16 estdo apresentados os valores médios, coeficientes de variacéo e a
eficiéncia de remocao de fenois totais (FT) no afluente e efluentes dos reatores UASB R1
e R2 em dois estagios nos ensaios 1, 2, 3 e 4. Os valores médios das concentragbes de
fendis totais do afluente foram de 79,7; 97,4; 90,2 e 85,7 mg L™ nos ensaios 1, 2, 3 e 4,
respectivamente (Figura 15). As concentragcdes médias de fendis totais nos efluentes dos
reatores R1 e R2 foram de 34,8; 19,3; 20,6 e 19,8 mg L"e de 23,2;9,6; 10,8 e 7,9 mg L’

nos ensaios 1, 2, 3 e 4, respectivamente.

TABELA 16. Valores médios, coeficientes de variagdo (CV) e eficiéncia de remogéao
(E) de fendis totais (FT), no afluente e efluente dos reatores UASB em

dois estagios nos ensaios 1, 2, 3 e 4.

TDH FT
Ensaio (h) (mg L™
afluente efluente E(%)

R1 R2 R1 R2 R1 R2 R1+R2
1 96 48 79,7 34,8 23,2 55 36 72
2 148 74 97,4 19,3 9,6 80 47 90
3 124 62 90,2 20,6 10,8 73 47 86
4 96 48 85,7 19,0 9,8 73 46 87
40 45 63 31 73 20
CV(%) 18 34 26 7 32 3
32 35 35 30 17 11
26 28 24 24 25 9




Fendis Totais (mg L")

As eficiéncias médias de remocao de fendis totais para o sistema de tratamento
com os reatores UASB em dois estagios foram de 72; 90; 86 e 87% nos ensaios 1, 2, 3 e
4, respectivamente.

Apesar dessas eficiéncias de remocgao relativamente altas (Figura 16), as
concentracdes de fenol nos efluentes dos reatores ainda permaneceram acima do
permitido para langamento de efluentes (0,5 mg L) (Figura 15), segundo a resolugao
357 do CONAMA, (BRASIL, 2005).
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FIGURA 15. Valores de fendis totais do afluente e dos efluentes dos reatores UASB (R1
e R2) em dois estagios, nos ensaios 1, 2, 3 e 4.

LUIZ et al. (2004), tratando aguas residuarias de despolpamento de café em um
sistema composto por reator UASB de 11,7 L com TDH de 69h e COV de 1,12 kg DQO
(m® d)™ seguido de lagoa aerada facultativa, obtiveram 82% de eficiéncia de remogdo de
fenadis totais no reator UASB.

No ensaio 1 foram observadas as menores eficiéncias de remocao de fendis
totais, € no que ocorreram as maiores concentracbes médias deste composto nos
efluentes dos reatores R1 e R2; 34,8 e 23,2 mg L'1, respectivamente. Apesar do lodo
utilizado como inoculo estar aclimatado a receber altas cargas orgénicas das aguas

residuarias de suinocultura, estas normalmente ndo apresentam compostos téxicos.




Eficiéncia de Remocgao
Fenais Totais (%)

A acao téxica dos fenodis pode ter sido um dos fatores causadores do colapso
ocorrido nos reatores UASB do sistema de tratamento anaerobio em dois estagios no
ensaio 1, visto que este composto pode ter inibido ou até mesmo interrompido a
atividade da microbiota existente no mesmo.

RINCON et al. (2002), operando reator UASB tratando aguas residuarias da
producdo de petréleo leve, obteve eficiéncia de remocao de 60% de fendis totais. A
autora observou que com a diminuicdo do TDH de 15 para valores menores que 10 h,

houve queda na eficiéncia de remocgéao de 25 a 10%.
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FIGURA 16. Valores de eficiéncia de remocao de fendis totais dos reatores R1 e R2 e do
conjunto de reatores UASB em dois estagios (R1+R2), nos ensaios 1, 2, 3 e 4.

FANG et. al. (1996), tratando aguas residuarias com concentragbes de fendis
totais de 1260 mg L™, obteve eficiéncia de remocéo de 97%, em um sistema composto
por reator UASB de 2,8 L operando com TDH de 12 h e COV de 6 kg DQO (m* d)™.



4.6 pH, alcalinidade e acidos volateis.

Na Tabela 17 estdo apresentados os valores médios e os coeficientes de
variagéo (CV) do pH, concentragdo de acidos volateis (AVT), alcalinidades total (AT),
parcial (AP) e intermediaria (Al) do afluente e efluentes, além da relagcdo Al:AP, obtidos
durante a operagao dos reatores UASB em dois estagios nos ensaios 1, 2, 3 e 4.

Os valores médios de pH do afluente bruto foram 4,9; 4,8; 4,7 e 4,6,
respectivamente e apds a corregao com NaOH 12 N foram de 7,3; 7,6; 7,5 e 6,7 para os
ensaios 1, 2, 3 e 4 respectivamente.

As variagdes do pH para os afluentes e efluentes dos reatores R1 e R2 durante
0s ensaios podem ser observadas na Figura 17. Os valores médios do pH do efluente
do R1 foramde 5,3;7,5;7,7e 7,2eno R2de 5,7; 7,9; 8,0 e 7,7 nos ensaios 1, 2, 3 e 4,
respectivamente. Os microrganismos metanogénicos tem crescimento 6timo na faixa de
pH entre 6,6 e 7,4, podendo haver estabilidade na formacdo de metano em uma faixa
mais ampla, entre 6,0 e 8,0 (CHERNICARO, 1997). Desta forma os valores de pH
observados nos ensaios 2, 3 e 4 n&do foram limitantes para a metanogénese nos
reatores 1 e 2, e sua estabilidade pode ser atribuida aos altos valores de alcalinidade
total (AT) observados na Tabela 17.

No ensaio 1 foi observada diminuicdo do pH do efluente dos reatores R1 e R2,
atingindo os menores valores de todo experimento apds 15 dias de operacéo, pH de 4,7
e 4,9, respectivamente, comprometendo assim o desempenho do sistema. A queda do
pH nos efluentes dos reatores 1 e 2 no ensaio 1, foi relacionada com o aumento da
concentragdo de acidos volateis totais (AVT) nos mesmos, (Tabela 14), provocada
pelos acréscimos de altas cargas organicas e de tdxicos (fendis) que ocorreram apos os
17 dias de operagao.

As concentragdes médias de AVT no efluente do R1 foram de 2035, 70, 68 e 106
mg L e no R2 de 1840, 85, 47 e 76 mg L™, nos ensaios 1, 2, 3 e 4, respectivamente.

As variagbes das concentragdes de AVT estdo apresentadas na Figura 18.



Os valores de AVT recomendados por GERARDI (2003) variam de 50 a 500 mg L™,
para que o processo anaerébio se mantenha estavel.

No ensaio 1, para o efluente dos reatores R1 e R2, observaram-se valores de
AVT muito acima do recomendado, principalmente no final do ensaio, indicando a
predominancia da fase acidogénica sobre a metanogénica, ocasionando a instabilidade
do processo e levando os reatores ao colapso, 0 que pode ser observado pelas baixas
eficiéncias de remocédo de DQO (Figura 10), queda do pH (Figura 17) e redugao na
producao de metano (Figura 21). Este aumento na concentragdo de AVT ocasionou o
“azedamento” dos reatores R1 e R2.

DINSDALE et al. (1996), operando reatores anaerébios de 5 L, com COV de 1,3
kg DQO (m® d)', nas faixas de temperatura mesofilica e termofilica, tratando aguas
residuarias da produgdo de café instantdneo contendo grdos de café e fazendo a
corregao de pH com Ca(OH),, observou decréscimos na produgédo de metano a partir do
30°. dia de operacao, a qual foi acompanhada do aumento da concentracdo de AVT, de
500 para 2000 mg L. Mesmo com o pH em torno de 6,8 por um longo periodo, o
sistema nao se recuperou. Com 100 dias de operagao adicionou-se uma quantidade
extra de lodo granular proveniente de reatores UASB tratando aguas residuarias de
papel e celulose, com concentracdo de SSV de 5 g L', porém os reatores ndo se
recuperaram. Em um segundo estudo utilizando-se os mesmos parametros como COV e
TDH, mas com suplementagao de nitrogénio e fésforo na proporgao de 400:7:1 e solugéo
de nutrientes de 2 cm® L™, o sistema de tratamento se manteve estavel durante todo o
periodo do experimento, com concentragbes de AVT na faixa de 100 mg L™, e producdes
de metano de 0,25 L (L d)'. Resultados semelhantes foram observados por LANE
(1983). De acordo com Piveli (1990) apud LA IGLESIA (2004), o acumulo de acidos
graxos volateis pode inibir, além das arquéias metanogénicas, as proprias bactérias
acidogénicas. Porém, estas ultimas podem suportar concentracdes de até 40000 mg L™

de acidos organicos volateis.
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FIGURA 17. Valores de pH do afluente e efluente dos reatores UASB (R1 e R2) em
dois estagios, nos ensaios 1, 2, 3 e 4.

A alcalinidade no processo anaerobio também pode ser gerada pelas
transformacdes de substancias nitrogenadas presentes no efluente ou ser produzida a
partir de acidos graxos volateis gerados no processo (CHERNICARO, 1997).

Segundo WASSER et al. (1991), a concentragdo de alcalinidade nas aguas
residuarias do processamento de café por via umida € muito baixa, ou seja, 0,2 a 1,2
mg de CaCO3; g DQO. Altas concentracbes de DQO no afluente podem diminuir a
necessidade de suplementagcdo de um alcalinizante. O autor recomenda trabalhar com
concentragdes de DQO acima de 4000 mg L' DQO e adicionar 6 mg de alcalinizante
por grama de DQO para manter o pH acima de 6,7.

Os valores médios das concentragdes de alcalinidades total (AT), intermediaria
(Al), parcial (AP) e a relagao Al/AP, estao apresentados na Tabela 17.

Os valores médios da alcalinidade total do afluente foram de 1986, 1900, 1213 e

1144 mg CaCOs L™, nos ensaios 1, 2, 3 e 4 respectivamente.



TABELA 17. Valores médios de pH, acidos volateis totais (AVT); alcalinidade (total AT), intermediaria (Al) e parcial (AP),
obtidos durante a operacéo do sistema de tratamento com reatores (UASB) em dois estagios (R1 e R2) nos

ensaios 1, 2, 3 e 4.

Ensaio TDH pH
(h)

(mg CaCO; L") (mg CaCOs;L")  (mgCaCO;L™")

AVT Al:AP

(mg CH;COOH L)

R1 R2 Afuente R1 R2

aluente R1 aluente R1

afuente  R1 R2 R1

R2

3043 3077 1005 946
1780 755

1289 718 1115 433

791 2035 1840 1,91
780 70 85 0,5

697 68 47 0,36
638 106 76 0,54

1,23
0,44
0,33
0,34

1 9% 48 7,3 53 57
2 148 74 76 75 7,9
3 124 62 75 7,7 8,0
4 96 48 6,7 72 7,7
8 i3 16

8 4 4

CV (%) 5 4 2

8 4 3

27 57 73 136
14 61 47 42
27 33 38 33
53 43 48 41

44
32
82
32
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FIGURA 18. Concentragcédo de acidos volateis totais (AVT) no afluente e efluentes dos
reatores UASB (R1 e R2) em dois estagios, nos ensaios 1, 2, 3 e 4.

Para os efluentes dos reatores R1 e R2, os valores médios da alcalinidade total
foram de 1693, 3043, 2201 e 1750 mg CaCO3 L' e de 1827, 3077,2327 e 1922 mg
CaCO; L nos ensaios 1, 2, 3 e 4 respectivamente.

No ensaio 1 ocorreram as menores concentragdes de AT nos efluentes dos
reatores R1 e R2, as quais aumentaram conforme alterou-se o TDH de 96 para 148 e
124 h.

Com a troca do lodo de inoculo e aumento do TDH no ensaio 2, o sistema
manteve-se estavel, apresentando valores de AVT e pH favoraveis ao desenvolvimento
do processo. Valores de alcalinidade de 2500 a 5000 mg L™ de CaCOs sdo desejaveis,
pois conferem um bom tamponamento ao meio em digestao (JENKINS et al., 1983).
ANDERSON & YANG (1992), citaram valores de 1000 a 1500 mg L' de CaCO3; como

desejaveis para reatores anaerébios.



Os valores médios da relagao Al/AP para o reator R1 foram de 1,91; 0,5; 0,36 e
0,54 e para o reator R2 foram de 1,23; 0,44; 0,33 e 0,34 nos ensaios 1, 2, 3 e 4
respectivamente (Tabela 17). As variagbes dos valores da relagdo Al/AP durante os
ensaios, podem ser verificadas na Figura 19. No ensaio 1 ocorreram os maiores valores
da relagdo AI/AP, comprovando a instabilidade do processo, o que pode ser
evidenciado pela queda na eficiéncia de remogédo de DQO e na producao de biogas. De
acordo com RIPLEY et al. (1983), valores da relagdo Al/AP superiores a 0,3 indicam a
ocorréncia de disturbios no processo de digestdo anaerdbia.

FERNANDES (2004), tratando aguas residuarias de suinocultura com reatores
ABR e UASB em dois estagios, obteve valores de pH no efluente do reator ABR na
faixa de 6,5 a 8,0 e no efluente do reator UASB na faixa de 6,9 a 8,1 e observou que os
valores de AT, AP e Al decresceram com a diminuicdo do TDH de 56 para 18 h no
reator 1 e de 16 para 4 h no reator 2. Houve diminui¢ao das concentragcdes de AVT do
afluente para o efluente do reator 1 de 1108 para 185 mg L™, com AI/AP de 0,18 a 0,39.
A autora observou diminui¢cao da eficiéncia de remocédo de DQO e SST e da producéo
de biogas no ensaio 2, no qual ocorreram valores de relagdo Al/AP acima de 0,30.

DINSDALE et al. (1996), operando reatores anaerdbios de 5 L, com COV de 1,3
kg DQO (m® d)”, nas faixas de temperatura mesofilica e termofilica, tratando aguas
residuarias da produgcdo de café instantdneo contendo grdos de café, observou
decréscimos na concentracdo de alcalinidade bicarbonato com o aumento da
concentracdo de AVT nos reatores, a qual diminuiu de 2400 para 1230 mg CaCOs L™
com 46 dias de operagdo, implicando assim na suplementagdo com 0,36 g L de
Ca(OH),
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FIGURA 19. Relacdo AI/AP nos efluentes dos reatores UASB (R1 e R2) em dois
estagios, nos ensaios 1, 2, 3 e 4.

Neste experimento observou-se nos ensaios 2, 3 e 4, valores da relagdo Al/AP
acima do recomendado por RIPLEY et al. (1983) nos reatores R1 e R2, porém a
eficiéncia na remogao de DQO e SST néo foi afetada, assim como a produgao de
biogas.

Segundo FORESTI (1994), é possivel ocorrer a estabilidade no processo com
valores diferentes de 0,3; sendo recomendada a verificagcdo para cada caso em
particular.

SANTANA (2004), operando reatores UASB em dois estagios tratando aguas
residuarias de suinocultura, observou diminui¢cado significativa das concentragbes de
AVT do afluente ao efluente dos reatores, variando de 129 a 177 mg L™ no reator 1com
A/AP de 0,24 a 0,47 e no efluente do reator 2 de 103 para 168 mg L, com AI/AP de 0,22 a 0,44.

A autora observou que apesar da relacdo Al/AP ter ficado acima de 0,3 e
considerando que os AVT ficaram abaixo do valor recomendado de 200 mg L™, o
sistema de tratamento mostrou-se estavel com bons resultados de desempenho dos

reatores para a remoc¢ao de DQO, SST e producido de metano.
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FIGURA 20. Valores de alcalinidade total (AT), parcial (AP) e intermediaria (Al) no
afluente e efluentes dos reatores UASB (R1 e R2) em dois estagios.




4.7 Produgao e composicao do biogas.

Na Tabela 18 estdo apresentados os resultados médios e os coeficientes de
variagdo da porcentagem de metano (CH4) no biogas e das produgdes diarias de biogas
e volumétrica e especifica de CH4 obtidas durante os ensaios 1, 2, 3 e 4. Na Figura 21
estao ilustradas as variagdes da produgao volumétrica de metano.

Os valores médios da producgao diaria de biogas dos reatores R1 e R2 foram de
0,0121; 0,0161; 0,0149 € 0,0135 m* d™' e de 0,00044; 0,00045; 0,00043 e 0,00041 m° d”
para os ensaios 1, 2, 3 e 4, respectivamente.

Para o conjunto de reatores UASB (R1+R2) as produgdes diarias de biogas foram
de 0,0125; 0,0166; 0,0154 e 0,0150 m® d”" para os ensaios 1,2, 3 e 4, respectivamente.

A producdo volumeétrica de metano no conjunto de reatores UASB (R1+R2) foi
0,445; 0,510; 0,563 e 0,543 m® CH, (m® reator d)', nos ensaios 1, 2, 3 e 4,
respectivamente e a produgao especifica nos reatores UASB (R1+R2) foi 0,185; 0,399;
0,312 e 0,302 m>CH4(Kg DQO)™, nos ensaios 1, 2, 3 e 4, respectivamente.

MENDOZA et al. (1998), tratando aguas residuarias de despolpamento de café
com DQO total de 2480 mg L' em um sistema composto por reator UASB hibrido
seguido de filtro anaerébio de 10,5 m®, TDH de 2,2 dias e COV 2,2 kg DQO (m® d)™
obtiveram produgdo de biogas de 0,34 m*® (m®d)™.

No ensaio 1, verificaram-se as menores produg¢des de biogas nos reatores R1 e
R2, o que pode ser atribuido a queda no pH e ao aumento na concentracdo de acidos
volateis nos reatores R1 (2035 mg L™) e R2 (1827 mg L ™), (Tabela 17).

A maior producgao volumétrica de CH4 foi obtida no ensaio 3, reduzindo-se o TDH
de 148 para 124h e aumentando-se a COV de 3,62 para 3,86 g DQO total (L d)™.
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FIGURA 21. Variagéo da produgao volumétrica de CHy4 nos reatores R1 e R2 e no conjunto
de reatores UASB (R1+R2) em dois estagios, nos ensaios 1, 2, 3 e 4.

DINSDALE et al. (1996), operando reatores anaerobios de 5 L, com COV de 1,3
kg DQO (m® d)™, tratando aguas residuarias da producgdo de café instantaneo contendo
graos de café, obteve produgdes de metano de 0,34 L CHj, (L reator d)™".

As porcentagens de metano no biogas nos reatores R1 e R2 foram de 69, 88, 89 e
79% e 52, 69, 73 e 70% respectivamente, nos ensaios 1, 2, 3 e 4.

SANTANA (2004) e FERNANDES (2004), tratando aguas residuarias de
suinocultura em reatores anaerdbios em dois estagios, observaram o decréscimo da
porcentagem de metano com a diminuigdo do TDH e o aumento da COV.

Segundo Grover (1999) apud FERNANDES (2004), a diminuigdo do TDH e o
aumento da COV resultam no aumento gradual da producédo de biogas, em virtude da
maior disponibilidade de substrato para ser convertido em biogas.

Os valores médios das produgdes especificas de CH4 foram de 0,175; 0,177; 0,198 e
0,187 m® CH4 (kg DQO removida) ' no reator R1 e de 0,049; 0,233; 0,131 e 0,135 m® CHy (kg
DQO removida)” no reator R2 nos ensaios 1, 2, 3 e 4, respectivamente. O valor tedrico
segundo VAN HAANDEL & LETTINGA (1994), é de 0,35 m> CH,4 (kg DQO removida)™.



TABELA 18. Valores médios e coeficiente de variagdo da porcentagem de metano no biogas e das produgdes diarias
de biogas e volumétrica e especifica de metano obtidos durante a operacado do sistema de tratamento
anaerobio com reatores UASB em dois estagios, reatores R1 e R2 e conjunto de reatores (R1+R2), nos

ensaios 1, 2, 3 e 4.

Ensaio

Prod. diaria de biogas

Prod. Volumétrica

Prod. Especifica

(m*d’) [m® CH4(m?® reator d)™] [m3CH.(Kg DQO)™]
Adicionada Removida

R1 R2 R1 R2 R1 R2 R1+R2 R1 R2 R1+R2 R1 R2 R1 R2 R1+R2
1 96 48 69 52 0,0121 0,00043 0,0125 0419 0,036 0,445 0,089 0,022 0,175 0,049 0,185
2 148 74 88 69 0,0161 0,00045 0,0166 0473 0,037 0510 0,466 0,125 0,177 0,233 0,399
3 124 62 89 73 0,0149 0,00044 0,0154 0,527 0,036 0563 0,173 0,078 0,198 0,131 0,312
4 96 48 79 70 0,0135 0,00041 0,0150 0,510 0,033 0,543 0,169 0,071 0,187 0,135 0,302

- - 86 91 13 21 15 24 23 23 40 94 74 80 79

- - 44 61 75 10 45 20 10 14 38 33 39 46 43

CV (%)
- - 39 59 21 11 16 20 11 15 36 24 38 35 36
- - 41 72 24 15 19 23 12 13 32 27 36 31 42

@ - valores corrigidos para as CNTP (0°C e 1 atm)



No reator 1 observaram-se as maiores produgdes especificas de CH4 ( kg DQO
removida)”’ no ensaio 3, com TDH de 124 h, com valores de 0,198 m® CH, (kg DQO
removida)'1. No reator 2 as maiores produgdes foram observadas no ensaio 2, com TDH
de 74 h, com valores de 0,233 m® CH4 (Kg DQO removida)™.

HOUBRON et al. (2003) tratando aguas residuarias do processamento de café
lavado e despolpado com polpa triturada, em um sistema de tratamento composto por
reatores de mistura completa em dois estagios, com volume de 4 L, COV de 0,5 kg DQO
(m®> d)" e TDH de 10 dias, obteve producdes especificas de metano no reator
metanogénico de 0,38 L CH4 (g DQO)™.

URBINATI (2006), tratando aguas residuarias de suinocultura com concentragéo
de DQO total de 19119 mg L™ em reatores UASB em dois estagios, aplicando COV de
5,6 kg DQO (m® d), verificou produgdo especifica de metano de 0,153 m> CH,4 (kg DQO
removida)™.

RINCON et. al. (2002), operando reator UASB tratando &guas residuarias da
producdo de petroleo leve, obteve 84% de metano no biogas e observou que com a
diminuicdo do TDH para valores abaixo de 10 h houve queda de 24 a 30% na produgao

de metano, e aumento na concentracdo de AVT.

4.8 Estimativa do balan¢co de massa para DQO e metano .

Na Tabela 19 estdo apresentados, para os reatores UASB R1 e R2 e conjunto de
reatores UASB (R1+R2) os valores médios das produgdes diarias de lodo e metano,
juntamente com a COV, as médias diarias da DQO total afluente, efluente e removida
convertidas em metano e a relagdo entre a producdo de DQO-CH4 e DQO dissolvida
removida nos ensaios 1, 2, 3 e 4. Na Tabela 20 sdo apresentados os valores médios de

Y acumulados obtidos durante a operacédo dos reatores UASB em dois estagios, nos



ensaios 1, 2, 3 e 4 por meio de balango de massa da producao de metano e da DQO
total removida, conforme descrito por OLIVEIRA & FORESTI (2004).

Para a estimativa do balan¢o de massa para a DQO e metano foram considerados
todos os periodos de cada ensaio, considerando-se que as producgdes volumétricas de
metano apresentaram coeficientes de variagdo abaixo de 25%.

Os valores médios da DQO total removida e convertida em metano nos reatores
UASB R1 e R2 foram de 54,0; 83,0; 65,8 e 158,7% e de 4,1; 132,9; 26,1 e 105,6%,
respectivamente e para o conjunto de reatores UASB (R1+R2) de 44,1; 84,6; 63,9 e
155,2%, durante os ensaios 1, 2, 3 e 4, respectivamente.

Os valores médios da DQO total removida e convertida em lodo no R1 e no R2
foram de 2,4; 0,9; 0,5 e 0,9% e de 5,6; 7,6; 4,0 e 3,6%, respectivamente. Os maiores
valores médios da DQO total removida convertida em lodo no ensaio 1, no reator R1,
podem estar relacionadas as baixas conversdes dos sélidos suspensos organicos a CHy
neste ensaio e consequente acumulo de matéria organica particulada na forma de lodo
no reator. A DQO removida e convertida em lodo para o conjunto de reatores UASB
(R1+R2) foi de 3,1; 1,1; 0,6 € 1,1%.

Neste trabalho foram verificados valores de DQO total removida convertida em
metano superiores aos obtidos por RAMIRES (2005) tratando aguas residuarias de
suinocultura em reatores UASB com COV de 5,5 kg DQO total (m* d)’, o qual foi de
46,6%.

Segundo OLIVEIRA & FORESTI (2004) a produgédo de metano € bem menor que
a prevista com base em consideragdes estequiométricas, devido as perdas de biogas na
coleta e de metano dissolvido na fase liquida, cuja concentracdo depende da
temperatura e da presséo parcial desse gas na fase gasosa (Lei de Henry). Segundo
VAN HAANDEL & LETTINGA (1994) as perdas de biogas podem estar entre 20 e 50%
da produgdo, o que explicaria os resultados de DQO total removida convertida em

metano observados nos ensaios 2 e 3.



OLIVEIRA & FORESTI (2004), tratando aguas de suinocultura em reatores UASB
em escala de bancada com volume de 10,5 L, COV de 0,8 a 8,0 kg DQO total (m*> d)" e
concentracdo de sélidos totais variando de 500 a 2000 mg L™ verificaram que a DQO
total removida convertida em metano variou de 28 a 51% e a relacdo DQO-CH,4 por DQO
dissolvida removida variou de 0,94 a 2,07, valores relativamente proximos aos
observados neste trabalho.

RAMIRES (2005), tratando aguas residuarias de suinocultura em reatores UASB
com COV de 5,5 kg DQO total (m*® d)™ obteve valores de DQO total removida convertida
em metano de 46,6%, sendo inferiores aos obtidos neste trabalho com COV de 5,76 kg
DQO total (m® d)™

A relacao DQO-CH4 por DQOygiss removida nos reatores UASB R1 e R2 foi de
0,68; 0,94; 0,90 e 2,52 e de 0,04; 2,23; 0,47 e 2,10. Para o conjunto de reatores UASB
(R1+R2) a relacdo DQO-CH4 por DQOgiss removida foi de 0,53; 0,96; 0,88 e 2,50. Os
maiores valores de DQO-CH, por DQOyiss removida foram observados com as menores
COV aplicadas.

No ensaio 1 os valores foram menores em virtude do colapso ocorrido nos
reatores. Ja os valores observados no ensaio, podem ser atribuidos a conversdo de
solidos suspensos organicos do lodo dos reatores em metano, provocada pelas baixas
COQV aplicadas nesse ensaio. Na Tabela 13 observa-se que na concentragao de SSV do
lodo ao final do ensaio 4foi menor do que a do lodo de inoculo, conforme discutido no
item 4.3.



TABELA 19. Estimativas das percentagens da DQO total afluente e removida convertidas em metano (CH,) e da relagao entre a
producdo diaria de metano medida (expressa em g DQO-CH4 d'1) e a DQO dissolvida a partir das médias
diarias de DQO afluente, removida e na forma de metano nos reatores UASB (R1 e R2) e no conjunto de
reatores (R1+R2), nos ensaios 1, 2, 3 e 4.

ReatorEnssio TDH COV Afluente Efluente Remocao Prod.Diaria Prod. Diaria DQO sy DQO 61 Relacao
DQO total DQO diss DQOSS DQO total DQO diss DQOSS DQO total DQO diss DQO ss CH4 lodo removida removida DQO-CH4 por
(b) (c) convertida convertida DQO dissolvida
(h) (a) gd' gd' gd' gd' gd' gd' gd' gd' gd' gDQO-CH,d'gDQO-SV.d" emlodo (%) em CH4 (%) removida
1 96 576 1159 99,2 16,7 60,3 55 53 55,6 42 11,4 30,0 1,4 2,4 54,0 0,68
; 2 148 3,62 72,4 63,3 9,1 3,6 2,4 1,3 68,8 61,0 7,9 571 0,6 0,9 83,0 0,94
3 124 3,86 61,2 41 17,1 4.8 2,8 2,0 56,4 41,3 151 371 0,3 0,5 65,8 0,90
4 96 2,16 42,3 26,3 16,0 4,5 2,5 2,0 37,8 23,8 14,0 60,0 0,4 0,9 158,7 2,52
1 48 57 60,3 55,0 5,3 46,6 417 49 13,8 13,4 0,4 0,6 0,8 5,6 4,1 0,04
) 2 74 0,36 3,6 2,4 1,3 1,4 1,0 0,4 2,2 1,3 0,9 3,0 0,2 7,6 132,9 2,23
3 62 047 4.8 2,8 2,0 1,9 1,2 0,7 2,8 1,6 1,3 0,7 0,1 4,0 26,1 0,47
4 48 0,44 4,5 2,5 2,0 1,8 1,2 0,7 2,7 1,4 1,3 29 0,1 3,6 105,6 2,10
1 144 1159 99,2 16,7 46,6 417 49 69,3 575 11,8 30,6 2,1 3,1 44 1 0,53
1+2 2 222 72,4 63,3 9,1 1,4 1,0 0,4 71,0 62,3 8,8 60,1 0,8 1,1 84,6 0,96
3 186 61,2 41 17,1 1,9 1,2 0,7 59,3 429 16,4 37,9 0,4 0,6 63,9 0,88
4 144 42,3 26,3 16,0 1,8 1,2 0,7 40,5 252 153 62,9 0,4 1,1 155,2 2,50

a- unidade: kg DQO total (m* d)”'
b- calculo: a partir da produgéo diaria de CH4 (L d)'1 nas CNTP tem-se: (( produgéo diaria de CH4 x 16)/22,4) x 4 = (g DQO-CHa. d'1)
¢- calculo: SSV do efluente (g/d)/1,48



4.9 Teores de macronutrientes
4.9.1 Nitrogénio total, amoniacal e organico.

Na Tabela 20 estao apresentados os valores médios e o coeficiente de variagao
das concentracdes de nitrogénio total (NTK), nitrogénio amoniacal (N-am.) e nitrogénio
organico (N-org) do afluente e dos efluentes dos reatores UASB (R1 e R2) em dois
estagios, nos ensaios 1, 2, 3 e 4.

Nos ensaios 1, 2, 3 e 4 os valores médios de NTK, N-am. e N-org. observados no
afluente variaram de 350,0 a 4386 mgL™"; 1352386 mgL"' e 309,1 a 447,1 mg L,
respectivamente. No ensaio 3 observaram-se os maiores valores médios de NTK no
afluente e nos efluentes dos reatores UASB (R1 e R2), seguidos dos ensaios 4, 1 e 2.

No efluente do reator R1 os valores médios de NTK foram de 188,9; 159,0; 212,1
e 194,7 mg L' nos ensaios 1, 2, 3 e 4, respectivamente. Conforme o TDH foi aumentado
de 96 para 148 h nos ensaios 1 e 2, houve diminui¢gdo no valor da concentragdo de NTK
no efluente do reator 1, voltando a aumentar quando se alterou o TDH de 148 para 124 h
nos ensaios 2 e 3.

Os valores de eficiéncia de remogao de NTK no conjunto de reatores UASB (R1 e
R2) foram de 52; 61; 59 e 55% nos ensaios 1, 2, 3 e 4, respectivamente. A maior
eficiéncia de remogdo do conjunto de reatores UASB em dois estagios (61%) foi obtida
operando-se 0os mesmos com o maior TDH (148 h), e COV de 3,62 kg DQO total (m* d)”,
e a menor eficiéncia de remocéao foi observada no ensaio 1 com TDH de 96 h e COV de
5,76 kg DQO total (m* d)™.

SILVA & CAMPOS (2005), tratando aguas residuarias de despolpamento de café
em reator UASB com TDH de 69 h e COV de 0,59 kg DQO (m® d)" n&do observaram
remocgao de NTK.



No efluente do reator R2 os valores médios de NTK foram de 159,5 e 176,8 mg L’
nos ensaios 1 e 2 e de 179 a 128 mg L™ nos ensaios 3 e 4. Os valores médios de N-am.
diminuiram de 132,4 para 117,1 mg L™ nos ensaios 1 e 2 e aumentaram de 89,4 para
115 mg L™ nos ensaios 3 e 4.

Observou-se que os valores médios de N-org. aumentaram de 33,6 para 62 mg L™
nos ensaios 1 e 2 e diminuiram de 89,3 para 61,9 mg L™ nos ensaios 3 e 4.

Os valores médios de eficiéncia de remogao de N-org., no sistema de tratamento
com reatores UASB em dois estagios R1+R2, foram de 86; 96; 74 e 84%,
respectivamente nos ensaios 1, 2, 3 e 4. A maior eficiéncia de remogao de N-org. foi
obtida no ensaio 2, operando-se o sistema de tratamento UASB em dois estagios, com
TDH de 148 h e COV de 3,62 kg DQO total (m® d)™.

Os valores médios de N-am. observados no afluente foram de 38,6; 26,6; 13,5 e
22,5 mg L™ nos ensaios 1, 2, 3 e 4, respectivamente, e nos efluentes dos reatores R1 e
R2 aumentaram para 104,5; 80,8; 74,2 e 113,2 mg L' e de 132,4; 117,1; 89,4 e de 115
mg L™, respectivamente, indicando a amonificacdo intensa do N-org. nos reatores UASB
nas condi¢des estudadas.

Como pode ser observado na Tabela 20, os valores de N-am. aumentaram nos
efluentes dos reatores UASB R1 e R2, como resultado da amonificagao.

ABDUL NOUR (1996), tratando esgoto doméstico em reatores ABR, verificou que
no ABR parte do nitrogénio contido em moléculas organicas (complexas ou nao) foi

amonificado, fato comprovado pelo aumento de sua concentragao ao longo do sistema.



TABELA 20. Valores médios e coeficientes de variagdo (CV) das concentragdes de nitrogénio total Kjeldahl (NTK),

nitrogénio amoniacal (N-am.) e nitrogénio organico (N-org), no afluente e efluentes, eficiéncia de remocéo
(E) de NTK e N-org. obtidos durante a operagao do sistema de tratamento UASB em dois estagios,reator
R1, R2 e conjunto de reatores (R1+R2), nos ensaios 1, 2, 3 e 4.

Ensaio TDH NTK1 N-am1. N-orgi
(mg L") (mgl ) (mg L)
Afuente Efluente E (%) Afluente Efluente  Afuente Efluente E (%)
R1 R2 R1 R2 R1 R2 R1+R2 R1 R2 R1 R2 R1 R2 R1+R2
1 96 48 363,8 188,9 159,5 47 9 52 38,6 104,5 1324 3249 842 336 74 47 86
2 148 74 350,0 159,0 128,0 52 19 61 26,6 808 117,17 376,0 110,0 62,0 84 80 96
3 124 62 438,6 212,11 179,0 51 15 59 13,6 742 894 3091 120,1 89,3 58 44 74
4 96 48 3940 1947 176,8 47 15 55 225 113,2 115 4471 117,8 61,9 71 56 84
21 29 29 21 34 210 14 10 10 24 65 111 15 2 103
cv
(%) 27 14 25 27 31 83 35 24 23 27 19 74 10 2 2
19 19 20 11 17 54 63 30 21 24 29 43 36 57 30
28 16 14 19 27 38 48 14 12 20 50 105 22 28 59




4.9.2 Fosforo Total

Os valores médios da concentragao de fosforo total no afluente e nos efluentes
dos reatores R1 e R2 estdo apresentados na Tabela 21.

Os valores de P-total no afluente e nos efluentes dos reatores UASB R1 e R2
variaram de 9,56 a 19,2 mg L™"; de 8,22 a 150 mg L' e de 5,84 a 13,8 mg L™,
respectivamente.

No reator R1 as concentracbées médias de P-total no afluente e as eficiéncias de
remogao foram de 13,4; 16,8; 15,4 e 16,5 mg L' e de 22; 32; 29 e de 28% para os
ensaios 1, 2, 3 e 4, respectivamente.

Para o sistema de tratamento com os reatores UASB (R1+R2) as eficiéncias de

remocao foram de 28; 47; 46 e 44% para os ensaios 1, 2, 3 e 4, respectivamente.

TABELA 21. Valores médios e coeficiente de variacdo da concentracao de fosforo total
(P-total), no afluente e efluentes e eficiéncia de remocéo (E) obtidos
durante a operagdo do sistema de tratamento UASB R1 e R2 em dois
estagios, nos ensaios 1, 2, 3 e 4.

TDH P-total
Ensaio A
(h) (mgL™)
Reator 1 Reator 2 R1+R2
R1 R2  Afluente Efluente E (%) Afluente Efluente E (%) E (%)
1 96 48 13,4 10,3 22 10,3 9.1 21 28
2 148 74 16,8 11,4 32 11,4 9,5 8 47
3 124 62 15,4 11 29 11 7.9 27 46
4 96 48 16,5 11,7 28 11,7 10 26 44
5 11 24 11 21 49 48
14 17 58 17 14 106 22
CV (%) 18 16 25 16 8 67 20

7 12 29 12 12 28 14




As variagdes dos valores de P-total no afluente e nos efluentes dos reatores
UASB (R1 e R2) estdo apresentadas na Figura 22.

Conforme pode ser observado, no ensaio 1 ocorreu a menor eficiéncia de
remogao do experimento, 28%, com o menor TDH utilizado de 96 h. No ensaio 1, todo o
sistema de tratamento ficou comprometido, pois 0 mesmo apresentou os menores
valores de pH e as maiores concentragdes de AVT. Apds a troca do lodo de in6culo e
uma nova partida dos reatores UASB, constatou-se que a maior eficiéncia de remogao
de P para o sistema de tratamento, 47%, foi obtida com o maior TDH utilizado de 148 h e
COV de 3,62 kg DQO total (m* d)™.

DUDA (2006), observou remogao de P-total, em torno de 40%, operando reatores
sequéncias em batelada anaerdbios (RSBAN) em dois estagios no tratamento de aguas
residuarias de suinocultura, valor este relativamente préximo aos obtidos neste trabalho.

Também foi observado que, conforme o TDH foi reduzido, as eficiéncias de
remocgao foram diminuindo gradativamente. Esta tendéncia de decréscimo da eficiéncia
de remogdo com o TDH, também foi observada por OLIVEIRA (1997) e CARMO JR.
(1998). Ambos trabalharam com reatores UASB tratando aguas residuarias de
suinocultura com TDH de 30, 29 e 27 e 72 e 36h respectivamente.

OLIVEIRA (1997) obteve eficiéncia de remogao de P-total de 29 a 34%, operando
reator UASB, a temperatura de 25 a 30°C, com TDH de 30 h e SST do afluente de 2000
mg L™". CARMO JR (1998), observou que as eficiéncias de remogéo de P-total variaram
de 28 a 30%, com TDH de 72 h, e 25% com TDH de 36 h com SST do afluente variando
de 3080 a 3400 mg L.

SILVA & CAMPOS (2005), operando reator UASB (11,7 L), seguido de lagoa
aerada facultativa, com TDH de 69 h e COV de 0,59 kg DQO (m® d)”, para o tratamento
de aguas residuarias da lavagem e despolpamento do café, ndo obtiveram eficiéncias na

remocao de P-total.
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FIGURA 22. Valores das concentragdes de P-total do afluente e dos efluentes
dos reatores UASB em dois estagios R1 e R2, nos ensaios 1, 2, 3 e 4.

RAMIRES (2005), observou valores de remocdo de P-total superiores a 60,5%,
utilizando reatores UASB em dois estagios no tratamento de aguas residuaras de
suinocultura, o que atribuiu com base em resultados obtidos por PEREIRA (2003) e
OLIVEIRA (1997) a retencao de sdlidos no lodo retido nos reatores e a possibilidade de
remocao por precipitacao do fésforo.

Segundo PARAWIRA et al. (2004), o processo de digestdo anaerdbia em reatores
UASB, tém-se referenciado baixa eficiéncia de remogao de nitrogénio e fésforo uma vez
que esse sistema nao produz grandes quantidades de lodo. Ainda assim, neste trabalho
foram obtidas eficiéncias de remocédo de NTK e P-total na faixa de 45 a 60%, as quais
podem ser consideradas superiores as obtidas com reatores UASB em um estagio, e
proximas as que tem sido obtidas nos trabalhos com reatores UASB em dois estagios

tratando aguas residuarias de suinocultura.



4.9.3 Potassio, calcio, magnésio e sédio.

Na Tabela 22 estao apresentados os valores médios das concentragcdes de calcio
(Ca), magnésio (Mg), sodio (Na), potassio (K) e os respectivos coeficientes de variagédo
obtidos durante a operacao do sistema de tratamento anaerdobio UASB em dois estagios,
nos ensaios 1,2, 3 e 4.

Nao foi detectado calcio no afluente nos ensaios 1, 2, 3 e 4. As concentracdes de
calcio no efluente do reator R1 foram de 0,35; 0,27 e 0,05 mg L' nos ensaios 1, 2 e 3,
respectivamente. No efluente do reator R2 as concentragdes de calcio foram de 0,45; 0,2
e 0,05 mg L'1, respectivamente. O calcio encontrado nos efluentes dos reatores deve ser
proveniente do lodo usado como inéculo no qual a concentragao foi de 12,6 mg L.

As concentragdes médias de potassio observadas no afluente foram de 15,6; 15,5;
11,4 e 6,6 mg L™, nos ensaios 1, 2, 3 e 4, respectivamente. Nos efluentes dos reatores
R1 e R2 foram observadas concentragcdes de potassio de 10,6; 12,3; 10,7 € 5,4 mg L' e
de 9,6; 11,7; 10,3 e 4,25 mg L™, nos ensaios 1, 2, 3 e 4, respectivamente. As eficiéncias
de remocgao de potassio foram de 38,4; 24,5; 9,6 e 35,6 %, no sistema de tratamento
UASB (R1+R2) em dois estagios, nos ensaios 1, 2, 3 e 4, respectivamente.

Os valores médios de magnésio no afluente foram de 0,30; 0,25; 0,20 e 0,15 mg L'e
nos efluentes dos reatores R1 e R2 foram 0,35; 0,27; 0,17 € 0,2 mg L™ e de 0,22; 0,30;
0,15 e 0,10 mg L™, nos ensaios 1, 2, 3 e 4, respectivamente. A maior eficiéncia de
remocéo de magnésio foi observada no ensaio 4, 33%, seguido pelos ensaios 1 e 3; 26 e
25%. No ensaio 2 nao foi observada a remogao de magnésio no sistema de tratamento
UASB (R1+R2) em dois estagios.

O sdédio foi o macronutriente com a maior concentracdo observada. As
concentracdes médias de sédio no afluente foram de 1327,5; 1682,5; 1610,0 e 9050 mg L,
nos ensaios 1, 2, 3 e 4, respectivamente. Nos efluentes dos reatores R1 e R2 foram
observados valores médios de 1188,7; 1861,2; 1232,0 e 705 mg L™ e de 1335,7; 1482,5;
1297,0 e 855 mg L™, nos ensaios 1, 2, 3 e 4, respectivamente.

As altas concentragdes de sodio observadas, deveram-se a adicado de NaOH ao

afluente para a correcéo do pH para valores em torno de 7,0.



TABELA 22. Valores médios e coeficientes de variagcdo das concentragcbées de calcio
(Ca), magnésio (Mg), sédio (Na) e potassio (K) do afluente e efluentes
obtidos durante a operagdo do sistema de tratamento com reatores
UASB em dois estagios, nos ensaios 1, 2, 3 e 4.

Ensaio Macronutriente Afluente R1 R2
(mg L)
1 nd 0,35 0,45
2 nd 0,27 0,20
3 Ca nd 0,05 0,05
4
nd nd Nd
1 0,30 0,35 0,22
2 0,25 0,27 0,30
Mg
3 0,20 0,17 0,15
4 0,15 0,20 0,10
1 1327,5 1188,7 1335,7
2 N 1682,5 1861,2 14825
a
3 1610,0 1232,0 1297,0
4 905,0 705,0 855,0
1 15,60 10,60 9,60
2 K 15,50 12,30 11,70
3 11,40 10,70 10,30
4 6,60 5,40 4,25
CV (%)

1 - 0 78
2 - 64 35
3 Ca - 0 0
4 - 0 0
1 0 0 78
2 28 14 0
3 Mg 0 20 47
4 47 35 0
1 36 24 36
2 8 41 7
3 Na 29 15 9
4 43 37 44
1 37 5 1
2 K 14 1 23
3 16 35 45
4 27 39 42

nd- ndo detectado



4.10 Teores de micronutrientes.

4.10.1 Ferro, niquel, cobalto, cobre, zinco e manganés.

Na Tabela 23 estdo apresentados os valores médios das concentragdes de Ferro
(Fe), niquel (Ni), cobalto (Co), cobre (Cu), zinco (Zn), manganés (Mn) e os coeficientes
de variacdo no afluente e efluentes dos reatores UASB (R1 e R2) em dois estagios, nos
ensaios 1, 2, 3 e 4.

As concentragdes médias de Fe, Zn, Ni, Cu, Co e Mn no afluente variaram
respectivamente de 15,2 230,15 mgL", 1,6 22,35 mgL" 52a575mgL", 0,35a0,6
mgL’, 35a4,1mgL"'ede1,4a1,8mgL", nosensaios 1, 2, 3 e 4.

As concentragdes médias de Fe, Zn, Ni, Cu, Co e Mn no efluente do R1 durante
0s quatro ensaios variaram respectivamente de 2,5a 7,05 mg L', 1,0a2,35mgL™", 2,9
a3,06mgL"' 015a1,17mgL" 195a205mgL" ede0,9a1,7mgL™.

Observaram-se eficiéncias médias de remocéao de ferro no efluente do sistema de
tratamento UASB (R1+R2) de 81 a 94%, de Zn de 53 a 56%, de Ni de 52 a 58%, de Cu
de 66 a 80%, de Co de 48 a 56 e de Mn de 3 a 61%.

Os efluentes obtidos nos ensaios 1, 2, 3 e 4 de acordo com os padroes
estabelecidos pelo Conselho Nacional do Meio Ambiente (CONAMA, Resolucao 357 de
2005), de 5,0 mg L para o Fe dissolvido e zinco total, 5,0 mg L™, atendem aos
requisitos de agua doce classe 3, podendo ser utilizados na irrigagdo de culturas
arboreas, cerealiferas e forrageiras, e tambem nao ultrapassaram o limite maximo para
langamento de efluentes de 1,0 mg L™ para o Cu dissolvido; 15,0 mg L para o Fe
dissolvido e 5,0 mg L'para o Zn total.

RAMIRES (2005), tratando aguas residuarias de suinocultura em reatores UASB
com COV de 5,5 kg DQO total (m® d)”" obteve os maiores valores de remogéo de metais
para o Fe e Cu (80,4 a 93,7% e 81,2 a 88,6%) quando se aplicou o maior TDH (36 h).
Neste trabalho a maior eficiéncia de remoc¢ao de ferro foi obtida operando-se os reatores
UASB com o maior TDH (148 h), com 94% de eficiéncia de remogédo. Como pode ser
observado, os reatores UASB possuem alta capacidade de remog¢ao de metais em aguas

residuarias de diversas procedéncias, sendo altamente eficazes para este fim.



TABELA 23. Valores médios e coeficientes de variacdo das concentracbes de Ferro (Fe),
Zinco (Zn), Niquel (Ni), Cobre (Cu), Manganés (Mn) e Cobalto (Co) no afluente e
efluentes dos reatores UASB e eficiéncias de remocgao (E), obtidas durante a
operacgéo do sistema de tratamento UASB (R1 e R2) em dois estagios, durante
os ensaios 1, 2, 3 e 4.

Reator 1 Reator 2 (R1+R2)
Ensaio afluente efluente E (%) efluente E (%) E (%)
mg L™ mg L’

1 17,20 6,80 60 3,27 52 81
2 30,15 2,50 92 1,80 28 oY)
3 Fe 18,10 7,05 61 2,10 70 88
4 15,20 3,35 80 1,90 43 87
1 2,25 1,10 51 1,02 7 55
2 Zn 2,35 2,35 - 1,10 53 53
3 2,20 1,12 49 0,97 13 56
4 1,60 1,00 37 0,75 25 53
1 5,75 2,97 48 2,60 12 55
2 Ni 5,80 2,90 50 2,80 3 52
3 5,60 3,05 45 2,65 13 53
4 5,20 2,95 43 2,15 27 58
1 0,60 0,2 67 0,12 40 80
2 Cu 0,50 1,17 - 0,12 89 76
3 0,55 0,12 77 0,15 - 73
4 0,35 0,15 57 0,12 20 66
1 3,95 2,02 49 1,72 15 56
2 Co 4,05 2,05 49 2,05 - 49
3 4,10 2,10 50 2,07 1 49
4 3,50 1,95 44 1,80 7 48
1 1,60 1,70 - 1,55 9 3

2 Mn 1,60 1,35 16 0,67 50 58
3 1,80 1,10 39 0,75 32 58
4 1,40 0,90 36 0,55 39 61

CV (%)

1 65 44 1 10 19 12
2 Fe 13 17 32 4 27 17
3 28 66 36 20 55 23
4 67 6 12 11 43 22
i 9 19 67 17 32 10
2 - 3 36 42 6 37 9

3 6 9 32 11 45 8

4 53 14 35 9 41 17
1 1 1 10 1 22 14
2 Ni 2 10 23 6 12 24
3 7 7 13 43 34
4 5 2 13 10 18 12
1 28 10 27
2 cu 75 12 28 27 33
3 38 28 36 47 45 23
4 101 47 44 28 34 12
i 2 2 16 18 26 10
2 2 3 5 3 45 9

3 Co 3 2 5 34 7

4 24 9 35 8 64 4

1 42 21 68 44 23
2 Mn 9 10 12 16 23 12
3 8 6 34 - 12 9

4 40 47 43 38 12 6




5. CONCLUSOES

Com o sistema de tratamento de reatores anaerdbios de fluxo ascendente com
manta de lodo (UASB) em dois estagios, foi possivel obter eficiéncias de remocéao
satisfatérias para DQO total e SST de 66 a 98% e 93 a 98%, respectivamente. O sistema
também apresentou eficiéncias de remogado de NTK acima de 50% e de N-org de 74 a
96%.

As eficiéncias de remocéao de fosforo total variaram de 28 a 47% para as cargas
organicas volumétricas aplicadas (CQOV), valores estes superiores aos obtidos com
reatores UASB em um so estagio.

Os reatores UASB em dois estagios demonstraram ser altamente eficazes na
remogao de metais das aguas residuarias geradas no beneficiamento de café por via
umida.

Os valores de pH nos efluentes dos reatores estiveram dentro da faixa 6tima
apropriada para o processo de digestao anaerobia.

A utilizacdo do segundo reator, instalado em série, foi importante para manter as
altas eficiéncias de remocgao estaveis, principalmente quando ocorreram disturbios no
primeiro reator.

O fenol, um composto organico altamente toxico foi removido do reator com
eficiéncias de 72 a 90%, indicando que o sistema pode ser viavel no tratamento de aguas

residuarias do beneficiamento de café por via umida.
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