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RESUMO

A soja é o maior produto de exportacdo do Brasil. Dentre os diversos produtos e subprodutos
da cadeia da soja, 0 melaco de soja, obtido como subproduto da producdo de proteina
concentrada de soja, ainda ndo possui um processo consolidado de reaproveitamento e
disposicao final. Neste estudo, o objetivo principal foi avaliar o potencial do tratamento
biologico do melago de soja a partir da digestdo em um reator compartimentado anaerdbio/
aerobio (RCAA) e a producao de biogés para aproveitamento energético. Para esta finalidade
foi utilizado reator compartimentado composto de trés cdmaras anaerdbias e uma camara
aerobia, sendo esta Ultima para o polimento final do tratamento. O trabalho foi dividido em 2
etapas, nas quais foram testadas diferentes cargas organicas volumétricas (0,3 até
3,9 kgDQO m™3 d?), cada etapa dividida em fases nas quais variou-se o tempo de detencéo
hidraulica (48 e 36 horas) e concentracdo de matéria organica (800 mgO, Lt a 6000 mgO2 L™Y).
Na etapa | avaliou-se o desempenho do RCAA sem a recirculacdo do efluente tratado e 0s
resultados obtidos mostram que o reator possui elevada capacidade de tratamento do melaco,
com elevadas eficiéncias de remocdo de matéria organica, acima de 90%. A concentracdo de
matéria organica do efluente final variou entre 34,4 + 33,1 mgO, L, para a fase 1, até 763,8 +
707,9 mgO, LL, para a fase 6. Ja na etapa I, foi aplicada a recirculacdo do efluente tratado
anteriormente a entrada da segunda camara do reator, a fim de avaliar o comportamento do
sistema sem utilizagdo de um meio alcalinizante no meio de alimentacdo. Resultados
satisfatorios foram obtidos, com eficiéncias médias de remocéo de 74,2% para a fase 1 até o
méaximo de 92,2% na fase 3. A producdo de biogas foi calculada teoricamente, no qual a
concentracdo de metano média foi acima de 80%. A utilizacdo desse tipo de reator mostra-se

eficaz para a solucdo de um problema para destinacao efetiva e sustentavel do melago de soja.

Palavras chave: Reator compartimentado anaerobio/ aerobio; Melago de soja; processos

combinados anaerdbio e aerdbio; separacao de fases; biogas.



ABSTRACT

Brazil soybean production generates a great number of by-products without an effective
commercial value or sustainable destination. In this context, the main objective of this work
was to evaluate the potential use of an anaerobic/aerobic baffled reactor (AABR) with an
aerobic chamber (AC) in the biogas generation and treatment of soybean molasses which is a
by-product derived from concentrated soybean protein processing industry. The entire bench
scale AABR reactor consisted of three anaerobic chambers, one aerobic chamber and one
settling tank. The reactor was fed with soybean molasses as substrate (103 days) for several
operating conditions (0.43 kgCOD m= d* at 3.86 kgCOD m?® d?) in which the substrate
concentration was gradually increased (800 to 6,000 mg COD L) and the hydraulic detention
time (TDH) was maintained at 48 h and 36 h. The anaerobic system showed an excellent
average efficiency in COD removal (total and filtered) as higher as 91%. The mean
concentration of CODrtor and CODrireres in effluent varied between 34.4 mg L* to
763.8 mg Ltand 29.1 mg L™ to 540.3 mg L%, respectively, after the aerobic chamber (phases
1 to 6). Considering the entire system (anaerobic + aerobic), the average value of COD removal
efficiency was as high as 95.4%. No accumulation of volatile fatty acids (VFA) was found, as
the VFA concentration remained between 30.6 and 226.4 mgHac L™ in the final effluent. The

results show that AABR has great potential for a sustainable destination of soybean molasses.

Keywords: Anaerobic/Aerobic baffled reactor; Soybean molasses; combined anaerobic—

aerobic process; phase separation; biogas.



LISTA DE FIGURAS

Figura 1. Destino da soja brasileira (em milhGes de toneladas). .........c.ccovvvvvrieiiviicsieieenne 18
Figura 2. Fluxograma simplificado da producdo dos principais produtos (amarelo) e
SUDPrOdULOS (VEIdE) 0 SOJA. ...c.vevieieeiieiieiei ettt bbb 20
Figura 3. Balanco de massa simplificado do processo de producéo de melaco de soja.......... 22
Figura 4. Esquema do aparato experimental do RCA desenvolvido originalmente................ 29
Figura 5. Reator compartimento anaerébio em sua configuracao adaptada................ccccvene. 29
Figura 6. Representacdo esquematica do aparato experimental. ............ccccooveriiniiiieiincnns 43
Figura 7. Vista geral do RCAA em funcionamento. .........cccoeveieeiieieiee s 44
Figura 8. Representacdo esquemaética (a) e foto (b) do medidor de biogéas em tubo de vidro em
"U" conectado a placa ArdUINO. .........coveiiiieiieie et 46
Figura 9. Carga organica volumétrica (COV) aplicada e eficiéncia de remoc¢do de DQO~ do
RCAA durante as fases de OPEIaGAD. .........cc.ciiveieiiieiieieeiestee e te s sre e sre e ae e sre s e sraeee s 54
Figura 10. Valores medios de DQO+ obtidos durante as 6 fases de Operagao..............ccceeue.ee. 57
Figura 11. Variacdo temporal da concentracdo de SST e SSV no afluente e efluente final
durante as fases da etaAPA . ........coviiiiiiie s 58
Figura 12. Valores de AB do afluente e efluente final em todas fases durante a etapa I. ....... 62
Figura 13. Valores médios de AB do afluente e efluente das cadmaras durante as fases de
o]0l Lor (oI Lo N7 o U SRS S 63

Figura 14. Valores de AVT do afluente e efluente final nas fases de operagéo da etapa l. ....64
Figura 15. Valores médios de AVT do afluente e efluente das camaras durante as fases de

OPEraGaO0 da BLAPA L. ...t 65
Figura 16. Perfis de acidos organicos no afluente e do efluente das cdmaras C1 e C2 durante
as fases 1 (a), 3 (b), 4 (c) e 5(d) da etapa | dO eXPErMENTO. .....cceevvvrierierieiiereeeee e 68
Figura 17. Valores diarios de eficiéncia de remocao obtidos durante a fase 6 da etapa | para o
O L OSSPSR 70
Figura 18. Carga organica volumétrica (COV) aplicada e eficiéncia de remoc¢do de DQOT do
RCAA durante as fases de operagao da etapa ll...........ccoverieiiniiiiinineeee e 73
Figura 19. Valores médios de DQO+ obtidos para as camaras do reator durante as 7 fases de
OPEraGaO0 da BTAPA Tl ..ot 77
Figura 20. Variacdo temporal da concentracdo de SST e SSV no afluente e efluente final
durante as 7 fases da etapa 1. ........ccoiiiiiii s 78
Figura 21. Valores de AB do afluente e efluente final em todas durante o periodo de operacédo
A8 BTAPA 1. ettt 81
Figura 22. Valores médios de AB do afluente e efluentes de cAmaras durante as fases de
OPEraGaO0 da BTAPA Tl ..ot 82
Figura 23. Valores de AVT do afluente e efluente final em todas durante o periodo de operacéo
08 BTAPA 1. ettt bbbt 83
Figura 24. Valores médios de AVT do afluente e efluentes de camaras durante as fases de
0pPeraGao durante @ etapa 1. .........cooiiiiiee s 84
Figura 25. Perfis de acidos organicos no afluente e dos efluentes das camaras do reator durante
as fases 2 (a), 3 (b), 4 (c), 5(d), 6 (¢) e 7 (f) da etapa Il do experimento........cccceevververerennnnn 86

Figura 26. Curvas DTR para os ensaios com biomassa de 48h (a) e 36h (d), sem biomassa de
48h (b) e 36 h (e) e com reciclo de 48h (C) @ 36 N (F)..ecvveeiiiiiiiie 90



LISTA DE TABELAS
Tabela 1. Produtos de interesse comercial obtido experimentalmente a partir do melago de soja.

.................................................................................................................................................. 25
Tabela 2. Comparativo das principais caracteristicas dos sistemas anaerobio e aerdbios....... 27
Tabela 3. Vantagens associadas ao RCA quanto a construcdo, biomassa e operagéo............. 30
Tabela 4. Tratamento de efluentes de baixa e media carga organica em reatores
compartimentados ANAEIODI0S. .........cueiieiieieiiese et se e e et e e et e aneesreenneenee e 32
Tabela 5. Tratamento de efluentes de alta carga organica em reatores compartimentados
VTS (0] o] 01 T USSR PP 34
Tabela 6. Reatores integrados com e sem separacao fisica entre as fases anaerdbia e aerdbia.
.................................................................................................................................................. 38
Tabela 7 - Principais caracteristicas do melago de SOja.........cccverrireiireiinc i 42
Tabela 8. Condi¢6es operacionais aplicadas ao RCAA durante aetapa I..........ccocoevveieeneen 47
Tabela 9. CondigGes operacionais aplicadas ao RCAA durante aetapa Il.........cccocevvevirnne 48
Tabela 10. Valores médios das vazdes de alimentacdo, recirculacéo e total relativo aos TDHs
meédios aplicados durante a etapa I...........cooveiiiiiiiiiie e 49
Tabela 11. Parametros analisados, seus respectivos métodos, frequéncia e bibliografia
01 1172 L - VSRR 50
Tabela 12. Valores médios e desvio padrdo do afluente e efluente durante a etapa . ............ 53
Tabela 13. Valores médios de eficiéncia de remogdo de DQO+T e DQOFr para 0s sistemas
anaeradbio, aerdbio e completo para a etapa . .......cceveeiieiciicie e 55
Tabela 14. Valores médios de eficiéncia de remocdo de DQOT e DQOF de cada camara
anaerdbia durante @ etapa L. ........ccccveie i 56
Tabela 15. Valores médios e desvio padrdo da concentracdo de SST e SSV para o efluente das
camaras anaerobias durante as fases da etapa . ..........cccccveviiicii e 58
Tabela 16. Valores médios e desvio padrdo de OD para a camara aerébia em todas as fases na
(2] - N PSP PR 60
Tabela 17. Valores médios do pH do afluente e efluente de cada cAmara durante todas as fases
(0N - o U ST P 60
Tabela 18. Caracterizacdo e quantificacdo dos &cidos volateis totais presentes no afluente (A)
e efluentes das C1 e C2 durante @ etapa l. ......cccoecveeieiieii e 67
Tabela 19. Valores diarios de concentracdo de acidos volateis para a fase 6 da etapa I. ........ 70
Tabela 20. Valores médios e desvio padrdo dos principais parametros analisados para o afluente
e efluente durante @ etapa Hl.........ooeiiiii s 72
Tabela 21. Valores médios de eficiéncia de remocdo de DQOT e DQOFr para 0s sistemas
anaerdbio, aerdbio e completo obtidos na etapa . ..........cooeviiiiieiiiie e 74
Tabela 22. Valores médios de eficiéncia de remocdo de DQOt e DQOF de cada camara
anaerobia durante @ etapa . ........ooovoiiiii s 76
Tabela 23. VValores médios e desvio padrdo da concentracdo de SST e SSV para o afluente das
camaras anaerobios para @ tapa 1. ... 79
Tabela 24. Valores médios e desvio padrdo de OD para a camara aerdbia nas 7 fases da etapa
SO PR 79
Tabela 25. Valores médios do pH do afluente e efluentes de cada cdmara durante todas as fases
A8 BTAPA 1. ettt 80
Tabela 26. Célculo tedrico da producédo de biogas durante as fases de operacéo (etapa I e II).
.................................................................................................................................................. 88



LISTA DE ABREVIATURAS E SIGLAS
ABR — Anaerobic baffled reactor
AB — Alcalinidade a bicarbonato
AD — Alta disperséo
AVT — Acidos volateis totais
BD — Baixa disperséo
Cl-Cémaral
C2 — Cémara 2
C3-Cémara 3
C4 — Cémara aerdbia
CSTR - Reator de mistura perfeita
DQO - Demanda quimica de oxigénio
DQO+r — Demanda quimica de oxigénio total
DQOr — Demanda quimica de oxigénio filtrada
DBO — Demanda bioquimica de oxigénio
Dp — Desvio padrao
DTR — Distribuicao do tempo de residéncia
ETOH — Etanol
ETE — Estagéo de tratamento de esgoto
HAC — Acido acético
HBu — Acido Butirico
HVa — Acido Valérico
HFo — Acido formico
HLa — Acido latico
HPo — Acido propibnico
M — Média
TDH — Tempo de detencéo hidraulica
COV - Carga organica volumétrica
Oc— Tempo de retencao celular
NH4* - N — Nitrogénio amoniacal
NT — Nitrogénio total
OD - Oxigénio dissolvido
UASB — Upflow Anaerobic Sludge Bed
RCAA — Reator compartimentado anaerobio/ aerébio



ST — Sélidos totais

SV — Sélidos volateis

SF — Solidos fixos

SST — Sélidos em suspensdo totais
SSV — Solidos em suspensdo volateis
SSF — Solidos em suspenséo fixos



LISTA DE SIMBOLOS
CHs — Metano
CO. — Gas carbonico
H>—Gas Hidrogénio
N2 — Gés Nitrogénio
O, — Oxigénio
v — Indice de curto-circuito
T — Tempo de detencdo hidraulica médio
6h — tempo de detenc¢do hidraulica real
Vq— Fracdo de zonas mortas



SUMARIO

L. INTRODUGAD ..ottt nes s 16
2. REVISAO BIBLIOGRAFICA ...ttt ssssssesesns 18
2.1, Processamento 0a SOJA.......c.cceiuerieiiieieerieiieseesieseeseestesseesteeaessaesreesesreesreeneesneesnas 18
2.2, MEIAGCO UB SOJA.....ueiueireiieiteite ettt bbbttt 21
2.3, Tratamentos BiOlOGICOS .........ccoiiiiiiiiiire e 24
2.3.1.  Reatores anaerobios de @lta taXa........cccovererininieiene e 27
2.3.2. Tratamento combinado anaerobio + aerobio..........ccccccvvvviiiiieeiierere e 35
2.3.3.  Reator compartimentado anaerobio/ aerobio...........ccccvvvviiiiiiieiiereie s 39
3. OBUIETIVOS....ceee ettt bbbttt s e et et bbbt e reanes 41
3.1, ODJELIVO GEIAL ... e 41
3.2, ODjJetiVOS ESPECITICOS .....everiiiiiiieiieie ettt 41
4. MATERIAIS E METODOS ......oviieieiereiieeeseeteesseeisss s sesessss s sesas s snsnssnssnansens 42
4.1.  Substrato (Melago 08 SOJA).......cccereriiririiiiieieie e 42
4.2.  Aparato eXpPerimental...... ... 43
4.3, INOCUIO. ...ttt bttt ettt b et r e ne e 46
4.4, Operagdo do Reator Compartimentado anaerobio/aerdbio ...........cccccovcvvereincnn, 47
4.4.1. Etapa l: RCAA sem reciclo do efluente final ..., 47
4.4.2. Etapa ll: RCAA com reciclo do efluente final............cccoo e, 48
4.5, MEt0od0S @NAlTTICOS ......ccviveeieeieiee et 49
4.6.  EStudos NArodiNGMICOS. ......ccuiiieiieieiiee et 50
4.7. Estimativa da producao de DIOGAS ........ceevveiiiiieiiiie et 51
5. RESULTADOS E DISCUSSAOQ .....oooiiieieieeeteeseeeteeestesiesseeesses s tesessesteness s sensenensons 53
5.1. Etapa I: RCAA sem reciclo do efluente final ... 53
5.1.1. Desempenho e monitoramento do RCAA Sem reCiClo.........cccccovvevveveiieseesie e, 53
5.0.2.  FBSE B ettt h e b b et nne e 69
5.2. Etapa Il: RCAA com reciclo do efluente final ..., 71
5.2.1. Desempenho e monitoramento do RCAA cOm reCiClo ........ccceevevieiiieecie e, 71
5.4. Potencial de produgéo de metano e composiGao do DI0gas..........cccovevverererierienennn. 87
5.5.  EStUdO NIArodiNAMICO. .....ccuiiiiiieii et 89
8. CONCLUSOES.......coomiiiiriieeieiie ettt 93
7. RECOMENDAGOES ......oooioieeeeeeeeeeeeeeeee e ses et senaees 95
8. REFERENCIAS .....ooitiiiitiieie sttt 96

APENDICE — Metodologia e Roteiro de célculos empregados para a determinacdo do
parametros NidrauliCOS O FEALOL. ..........ciierieiie ittt esre e 108



16

1. INTRODUCAO

A soja é uma das culturas de maior importancia econdmica no Brasil e no mundo. Durante
a safra 2018/2019, o Brasil ocupou o posto de segundo maior produtor do grdo no mundo, com
uma producdo em torno de 122,2 milhdes de toneladas. Do total a ser colhido, aproximadamente
44 milhdes de toneladas do gréo séo destinadas para o consumo interno, sendo 17 milhGes de
toneladas direcionadas para producdo de farelo de soja (Companhia..., 2020).

A cadeia produtiva da soja (plantacdo, producao e comercializacao) esta vinculada a geracéo
de diversos produtos de alto valor agregado tais como 0leos vegetais, margarinas, extratos
proteicos, embutidos, racdes animais, tofu, proteina (texturizada, concentrada, isolada),
biodiesel, entre outros. Além disso, pode ser utilizada como matéria-prima em diferentes setores
industriais, como de cosméticos, plasticos, veterinaria, farmacéutica, quimica, vernizes e tintas.

Apesar de possuir um elevado valor comercial e grande importancia socioeconémica, 0
processamento da soja esta vinculado a geracdo de uma gama de subprodutos e residuos que
ndo possuem, até 0 momento, destinacdo adequada ou efetivo valor comercial. Dentre eles,
destaca-se o melaco de soja, subproduto da concentracdo de proteinas do farelo de soja. Estudos
apontam sua utilizacdo como matéria-prima para racdo animal, como substrato em processos
fermentativos e até mesmo como combustivel de caldeira industrial (LOMAN; JU, 2016).

Devido principalmente a composicao deste subproduto, o processo de fermentacdo ja foi
estudado por diversos pesquisadores para a conversdo dos carboidratos presentes no melaco de
soja a bioprodutos tais como acido latico (MONTELONGO; CHASSY; MCCORD, 1993)
acido malico e polimalico (CHENG et al., 2017), lipase (DE MORAIS et al., 2016); sorolipidios
(SOLAIMAN et al., 2004), goma xantana (SILVA, 2010), entre outros. Além disso, a producéo
de biocombustiveis como o etanol (LETTI et al., 2012) e butanol (QURESHI; LOLAS;
BLASCHEK, 2001) também foram pesquisadas.

Como opcao alternativa e sustentavel, a producao de biogas por meio da digestdo anaerobia,
tornou-se atraente uma vez que recentemente se verificou o potencial energético do melaco de
soja (CITELLI et al., 2017; RODRIGUES; ARAUJO; SARTI, 2018). Esse subproduto
agroindustrial, além de possuir alta concentracdo de aglcares, contém nitrogénio, e outros
macros e micronutrientes como o potassio, fosforo, magnésio, essenciais para a digestdo
anaerobia por microrganismos.

O processo de digestdo anaerdbia esteve, por muitos anos, restrito ao tratamento de lodo de
esgoto. Entretanto, com avancos na compreensdo da microbiologia envolvida no processo, do

controle e operagdo do mesmo, juntamente com o avango das configuracGes dos reatores, 0
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processo anaerdbio passou a ser aplicado no tratamento de diversos efluentes industriais de alta
carga organica, tais como efluentes de industrias alimenticias (leveduras, farinha de trigo,
cervejarias), farmacéuticas, suinocultura, avicultura, entre outros (SPEECE, 1983; BALOCH,
2011). Inclusive, com a crescente procura de fontes energéticas renovaveis, o processo de
digestdo anaerdbia tem sido amplamente aplicado para conversdo de residuos organicos
provindos de diversas fontes e prontamente biodegradaveis em biogés. Tal combustivel pode
ser utilizado para operar turbinas a gas combinadas com geradores elétricos, substituir parte do
combustivel usado na agroindustria, no aquecimento de boilers para gerar vapor, como fonte
de energia, gerando calor e eletricidade, entre outros processos (ACHINAS; ACHINAS;
EUVERINK, 2017).

Sistemas combinados que empregam reatores anaerobios seguido por reatores aerdbios
estdo sendo cada vez mais utilizados no tratamento de efluentes municipais e industriais
(CHAN et al., 2009). Segundo Vera et al. (1999), processos anaerdbios-aerébios podem reduzir
em até oito vezes os custos de opera¢do quando comparados com tratamento aerébio somente,
enquanto simultaneamente resultam em alta eficiéncia de remoc¢do de matéria organica e
reduzida geracédo de lodo aliada a producéo de bioenergia.

O reator compartimentado anaerébio (Anaerobic baffled reactor — ABR), ou simplesmente
RCA, foi desenvolvido por McCarty e colaboradores na Universidade Stanford em 1981
(BACHMANN; BEARD; MCCARTY, 1985). O RCA ¢ considerado um promissor reator de
alta taxa, que nos Gltimos anos, suas indmeras vantagens tém se destacado, como por exemplo,
sua resisténcia a choques orgéanicos e hidraulicos, além da capacidade de separacdo das fases
do processo anaerdbio. Entretanto, ainda néo é possivel encontrar muitos exemplos em grande
escala em funcionamento (REYNAUD; BUCKLEY, 2016).

Devido a poucos estudos publicados até o momento relatarem a utilizacdo de melago de soja
para produzir biogas, o presente trabalho se prop6s a avaliar o desempenho e o potencial da
bioconversdo do melaco de soja em metano por meio da digestdo anaerdbia em um reator
compartimentado anaerobio/aerobio. Nesse sentido, conhecendo-se as vantagens de se utilizar
sistemas combinados (anaerébio + aer6bio), em conjunto com as vantagens que um reator
compartimentado, foi avaliado a possibilidade de se obter elevada eficiéncia de remogéo de

matéria organica, juntamente com producéo de um efluente adequado a Legislacao vigente.



18

2. REVISAO BIBLIOGRAFICA

2.1. Processamento da soja

A soja (Glycine max (L.) Merr) pertence a classe das dicotileddneas e familia Fabaceae
(leguminosa) sendo originaria do leste da Asia. Devido a sua versatilidade, juntamente com
mutacBes genéticas e com o avango da biotecnologia e engenharia genética, adquiriu a
capacidade de crescer em diferentes climas e tipos de solos, sendo que sua producédo e se
expande ao redor do mundo (SPEHAR, 1995). E um grdo com grande diversidade genética e
morfolégica, além de uma composicdo quimica Unica, rico em proteinas e lipidios, com
aproximadamente 40 - 41 % de proteinas, 8 — 24 % de lipidios (6leo), 26 — 35 % de carboidratos
(celulose, hemicelulose e pectinas), e 5 % de cinzas em base seca (MEDIC; ATKINSON;
HURBURGH, 2014).

O Brasil ocupa o posto de segundo maior produtor e maior exportador de soja no mundo.
Durante a safra 2018/2019 foram colhidas 122,2 milhdes de toneladas do grao, ocupando uma
area plantada de 64,17 milhdes de hectares, que se espalham por quase todos os Estados
brasileiros, com destaque aos Estados de Mato Grosso, Parand, Rio Grande do Sul e Goiaés.
Segundo dados do Brasil (2020), a exportacdo do grdo em seu estado bruto (35% do total
exportado), principalmente para a Asia, e em especial a China, gera uma receita de
aproximadamente 32 bilhdes de dolares, enquanto a exportacdo de 6leo e farelo geram 1 e 6
bilhGes de ddlares, respectivamente. Na Figura 1 estdo apresentados os dados referentes a safra

com relacdo a producdo nacional e o destino desse importante agronegocio brasileiro.

Figura 1. Destino da soja brasileira (em milhdes de toneladas).
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O processamento da soja até a obtencdo do 6leo e outros produtos de interesse comercial
envolve diferentes operac@es unitarias divididas entre etapas principais e sub-etapas. Na Figura
2 esta apresentado o fluxograma simplificado geral do processamento do gréo e os principais
produtos e subprodutos gerados. De forma geral, o processamento se inicia com a preparacao
do grdo, no qual processos de limpeza, que envolvem a remocdo de impurezas atraves da
utilizacdo de peneiras, secagem dos gréos para a reducdo da umidade (em torno de 10% em
base seca) e descascamento dos grdos sao realizados sequencialmente (MANDARINO;
ROESSING, 2001).

A etapa de descascamento dos graos gera como principal residuo as cascas, que representam
de 5 — 10% de todo o grdo, sendo que para cada tonelada processada, sdo produzidos 50 kg
da casca de soja. Elas contém principalmente polissacarideos, além de uma relativamente baixa
concentracdo de lignina (1 - 4%) quando comparado aos outros residuos agroindustriais (palha
da cana de acucar e do milho). Em termos comerciais, sdo vendidas em sua forma bruta ou
peletizada, como complemento nutricional na alimentagdo animal (MIELENZ; BARDSLEY;
WYMAN, 2009).

Com relacdo a producéo de 6leo e seus derivados, os grdos descascados sdo condicionados
e aquecidos até uma temperatura entre 55° e 60°C. Posteriormente, sofrem os processos de
laminacdo, trituracdo e cozimento, aplicados para aumentar a superficie de contato do grao para
que, em seguida, seja realizada a remocao do 6leo bruto por meio da extracdo (ERICKSON,
1995a). Atualmente, nos processos mais modernos, 0s graos ja preparados sdo introduzidos
diretamente nos extratores e o 6leo é extraido diretamente com o solvente quimico organico -
em geral hexano. A micela, mistura de solvente e dleo, é separada por evaporacdo do farelo
desengordurado resultante da extracdo, que sera utilizado posteriormente na extracdo de
proteinas (WOERFEL, 1995; MACHADO, 1999). Inclusive, tal etapa & necessaria para
recuperacdo do solvente, portanto, a torta de sélidos segue para dessolventizagdo e a micela
para a destilacdo (TOMAZIN JUNIOR, 2008).

O ¢leo bruto é direcionado para a etapa de refino, cuja principais operacdes sdo degomagem,
neutralizacdo, clarificacdo e desodorizagdo, as quais possui como objetivo a remogédo de

substancias indesejaveis que podem afetar o sabor, odor e cor do éleo (WOERFEL, 1995).



Figura 2. Fluxograma simplificado da producéo dos principais produtos (amarelo) e subprodutos (verde) da soja.
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A lecitina pode ser produzida a partir do processo de degomagem do 0leo bruto, apos sua
secagem até ser atingido 1% de umidade. Se trata de um produto rico em fosfolipidios e
glicolipidios, que pode ser encontrada em forma seca ou liquida, sendo largamente utilizada na
industria alimenticia, principalmente como emulsificante lipofilico, estabilizante e espessante
em varios produtos tais como margarinas, biscoitos, racoes, tintas, entre outros (ERICKSON,
1995b).

A farinha desengordurada € direcionada para 0s processos de obtencdo das proteinas
texturizada, concentrada e isolada, que variam conforme o método de separacdo empregado.
Durante o processo de producdo de proteina isolada e concentrada, sdo produzidos como
subprodutos a okara e melaco de soja, respectivamente (LOMAN; JU, 2016). O processo de
extracdo varia conforme o tipo de solvente utilizado, no qual, 0 melago de soja é um subproduto
proveniente somente da extracdo com etanol (solvente), enquanto a okara é proveniente da
extracdo alcalina, em geral para a obtencdo de tofu. A proteina texturizada € resultante de uma
extrusdo termoplastica, e a extracdo da proteina concentrada e isolada é geralmente realizada
pela adicdo de acidos (MACHADO, 1999).

Outro produto obtido a partir da farinha desengordurada é o farelo de soja, gerado a partir
do processo de secagem da farinha, cuja principal utilizacdo é como principal fonte de proteina

na suplementacgdo animal (WITTE, 1995).

2.2. Melaco de soja

A obtencéo do concentrado proteico de soja pela extracdo alcoolica dos aglcares a partir do
farelo de soja desengordurado resulta em um xarope marrom escuro rico em carboidratos, o
melago de soja (YANG; EL ENSHASY; THONGCHUL, 2013). De forma simplificada, o
processo consiste na dissolucdo do farelo desengordurado em uma solucgéo hidroalcéolica (60%
etanol + 40% agua) (LUSAS; RHEE, 1995). Durante a extracdo sdo separadas duas fracdes,
sendo uma composta por um concentrado alcoolico insoltvel com 66-70% de concentragéo de
proteina enquanto a fracdo liquida contéem principalmente aclcares. A fracdo liquida é entdo
destilada para a recuperacdo da solucdo de etanol, restando o melago de soja, que é o Unico
subproduto do processo de extracdo de proteina. Apo0s a secagem, o concentrado alcodlico é
comercializado na forma de proteina concentrada em p6 (MACHADO, 1999).

Segundo Siqueira (2007), para cada tonelada de soja processada obtém-se 716 kg de farelo,
sendo este utilizado para a obtengdo de concentrados proteicos, e assim, gerando 190 kg de

melago de soja (Figura 3). Tal subproduto se enquadra como um importante exemplo de
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subproduto da industria processadora de soja devido a sua elevada producdo. Além de nédo
possuir alto valor agregado, ndo ha tratamento adequado, e consolidado, para sua disposicéo

final, sendo, atualmente, destinado a queima em caldeiras nas industrias processadoras.

Figura 3. Balanco de massa simplificado do processo de producdo de melaco de soja.

Soja (grao)
1000 kg

35% Proteina
13% umidade

h 4 A 4 A 4 A 4

Lecitina Oleo Farelo Casca
10 ke 195 kg desengordurado 50 kg
716 kg
48% proteina
14% ullnidadc
Concentrado proteico Melago de soja
522 kg 190,8 kg
72% proteina ‘ 58% aguicares

9% umidade 25% umidade

Fonte: Adaptado de Siqueira (2007).

Com relacdo a sua composic¢do, cerca de 60% do total dos s6lidos sollveis encontrados no
melaco sdo carboidratos, que incluem acgucares digeriveis como a sacarose, glicose, frutose,
dextrose, lactose e galactose, além de acUcares ndo digeriveis como a rafinose, estaquiose e
verbascose (QURESHI; LOLAS; BLASCHEK, 2001). Juntamente com a elevada concentracédo
de carboidratos, 0 melago contém nitrogénio organico, na forma de proteina residual, lipideos,
flavonoides e outros macro e micro- nutrientes que favorecem o crescimento de microrganismos
e sintese de bioprodutos (OBENDORF; KOSINA, 2008).

Além de ser destinado a queima em caldeiras, 0 melaco de soja também € utilizado como
ingrediente calorico para industria de racdo animal. Porém, sua utilizacdo é limitada como
suplemento energético devido em grande parte pela presenca de tri e tetrassacarideos como a
rafinose e estaquiose, respectivamente, juntamente com a alta concentracdo de acgucares
(SNYDER; KWON, 1987). Esses acucares sdo digeridos pobremente por animais devido a
incapacidade de sintetizar as o- galactosidases, além de outros problemas que podem resultar
em flatuléncia, nauseas, desconforto abdominal e diarreia, restringindo o seu uso na
alimentacdo animal (SILVA, 2010).
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Diversos pesquisadores estudaram o potencial do melago de soja como matéria prima para
obtencéo de bioprodutos ou produtos quimicos industriais que incluem: sintese de &cido latico
com Lactobacillus salivarius (MONTELONGO; CHASSY; MCCORD, 1993), sintese de
soforolipidico com Candida bombicola (SOLAIMAN et al., 2004), fermentacdo para a
producdo de acido acético a partir de uma cultura mista de bactérias (MIRANDA, 2017), acido
propidnico por meio de ensaios fermentativos em batelada utilizando a bactéria facultativa P.
acidipropionici (YANG et al., 2018). Um estudo conduzido por Camilo (2016) analisou o
potencial uso do melaco como fonte de carbono em cultivos para a producdo de
polihidroxialcanoatos (PHA), um biopolimero. O autor avaliou quatorze linhagens bacterianas,
sendo que trés foram isoladas de lodo de esgoto. Tais microrganismos foram capazes de utilizar
a sacarose disponivel no melaco, e gerar como material de reserva celular o PHA.

Além da producdo de bioprodutos, estudos analisaram o potencial de producdo de
biocombustiveis. Qureshi et al. (2001) e Dong (2014) estudaram a producdo de butanol por
meio da fermentacdo por bactérias do género Clostridium. O maior rendimento do estudo
conduzido por Qureshi et al. (2001) foi de 10,7 g L™ de butanol, com uma concentracéo aplicada
de 80 g L de melaco de soja. Os autores concluiram que elevada concentragio de melaco
resultou em menores rendimentos, devido principalmente a presenca excessiva de sais minerais
e outros componentes inibitdrios ao crescimento bacteriano.

No Brasil, Romao et al. (2012) e Letti et al. (2012) avaliaram a utilizagcdo do melaco de soja
na producdo de etanol, por meio da fermentacdo alcodlica pela levedura Saccharomyces
cerevisiae e Zymomonas mobilis, respectivamente, em escala de laboratério. Entretanto, foram
obtidos baixos rendimentos de producdo devido a levedura ndo conseguir hidrolisar por
completo os oligossacarideos (rafinose e estaquiose) presente no melaco.

Igualmente, Siqueira et al. (2008) ampliou o processo de fermentacdo do melago para escala
industrial, obtendo 162,7 L de etanol absoluto por tonelada de melaco seco. Porém, foi
necessario um pré-tratamento do melaco, além da aplicacdo antibiéticos para o controle da
contaminacdo do fermento e dispersante para controle de espuma, tornando o0 processo
dispendioso e ainda mais complexo.

Recentemente, Rodrigues (2019) avaliou o potencial do melago de soja como substrato para
digestdo anaerdbia em um reator UASB (Upflow Anaerobic Sludge Bed) em escala de bancada
(12 L). A autora utilizou 0 melaco diluido em diferentes concentracdes de matéria organica em
termos de carga organica volumétrica aplicada com valores entre 0,28 a 7,82 kgDQO m dia™,

e relatou uma producdo superior a 20 L d™* de biogas rico em metano.
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A Tabela 1 apresenta, de forma resumida, diversos estudos conduzidos por pesquisadores
com relacéo a utilizagcdo do melago de soja como matéria prima principal, ou co-substrato, para
producdo de produtos de interesse comercial.

2.3.Tratamentos Bioldgicos

Os processos bioldgicos de degradacdo da matéria organica, que incluem carboidratos,
proteinas, lipidios, ocorrem por meio de microrganismos diversos, principalmente bactérias, na
presenca ou ndo de oxigénio (O2) livre (METCALF; EDDY, 2003).

A digestdo anaerdbia consiste em um processo bioldgico natural promovido a partir da
atividade sintrofica de diversas populacdes de microrganismos na auséncia de O, (MOSEY,
1983). Os microrganismos oxidam, e convertem, a matéria organica carbonacea em produtos
finais simples como o0 metano (CHa4), gés carbdnico (COz), gas sulfidrico (H2S), nitrogénio (N2),
amonia (NHs), agua e biomassa adicional (SPEECE, 1996).

Resumidamente, a biodigestdo anaerdbia ocorre em trés etapas basicas, de acordo com as
transformacdes bioquimicas as quais 0s compostos organicos sdo submetidos: hidrdlise,
acidogénese e metanogénese.

A hidrélise é a primeira etapa do processo, que consiste na conversdo do material
particulado a compostos solUveis, que serdo, posteriormente, hidrolisados a monémeros
simples. A conversdo é efetuada por enzimas excretadas por bactérias fermentativas, portanto,
carboidratos sdo convertidos a acUcares sollveis, proteinas se degradam para formar
aminoéacidos e lipideos sdo convertidos a acidos graxos. Em sequéncia ocorre a acidogénese,
que é efetuada por bactérias anaerdbias restritas e resulta na producdo de substancias
intermedidarias, tais como &cidos graxos volateis, alcoois, gas carbdnico e hidrogénio. Os
componentes mais importantes da decomposicao bioldgica da matéria organica sdo os acidos
volateis de cadeia curta, tais como acido férmico, acético, propibnico, butirico, e, em menor
quantidade, acido valérico e isovalérico (METCALF; EDDY, 2003; CHERNICHARO, 2015).

A acidogénese pode ser seguida pela acetogénese, que consiste na conversdo dos produtos
intermediarios produzidos na etapa anterior em acetato, hidrogénio e didxido de carbono. A
etapa limitante do processo anaerdbio, na grande maioria dos casos, € a metanogénese, no qual
metano é produzido pelas arqueias metanogénicas acetotroficas e hidrogenotroficas, a partir dos
produtos da acetogénese, reduzindo o acetato e o gas carbdnico, pelo hidrogénio, a metano,
respectivamente (METCALF; EDDY, 2003).



Tabela 1. Produtos de interesse comercial obtido experimentalmente a partir do melaco de soja.
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Produto Processo utilizado Microrganismo Referéncia
Acido lético Fermentacéo Lactobacillus salivarius I(\fgg;e)longo; Chassy; Mccord,
Acido malico Fermentaco em batelada via acido Aureobasidium pullulans ZX-10 Cheng et al., (2017)

Acido propiénico
Butanol

Butanol

Etanol

Etanol

Etanol

Etanol
Fermentado acético

Lipase
Polihidroxialcanoato

Soporolipideos

Biogas

polimalico
Fermentacdo em batelada sequencial

Fermentacéo

Fermentacéo

Hidrolise acida seguida de
fermentacdo submersa

Fermentacdo em batelada
Fermentacdo em escala de
laboratério, piloto e industrial
Fermentacdo em escala de laboratério

Fermentacdo alcodlica

Fermentacdo submersa (melago como
meio de cultura)

Biossintese (melago como fonte de
carbono)

Fermentacdo (melago como co-
substrato)

Digestdo anaerdbia

Propionibacterium
acidipropionici

Clostridium beijerinckii BA101
C. acetobutylicum ATCC 55025

Saccharomyces cerevisiae
Zymomonas mobilis
Saccharomyces cerevisiae

Saccharomyces cerevisiae

Saccharomyces cerevisiae

Candida rugosa
e Geotrichum candidum

Pseudomonas corrugata

Candida bombicola

Cultura mista

Yang et al., (2018)

Qureshi; Lolas; Blaschek, (2001)
Dong (2014)

Roméo et al., (2012)
Letti et al., (2012)
Siqueira et al., (2008)

Machado (1999)
Miranda (2017)

De Morais et al., (2016)
Solaiman et al., (2006)

Solaiman et al., (2004)
Rodrigues (2019)

Fonte: Autora, 2019.
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As etapas de hidrdlise, acidogénese e acetogénese envolvem bactérias anaerobias
obrigatdrias, ou estritas, e facultativas, cujo metabolismo funciona na auséncia de O, mas caso
esteja presente, ndo ha inibicio (MCCARTY; SMITH, 1986). Em relacdo as arqueias
metanogénicas, a presenga de O2 é inibitoria ao crescimento, sendo microrganismos
estritamente anaerobios. Os principais grupos de arqueias metanogénicas incluem os
microrganismos hidrogenotroficos Methanobacterium, Methanobacillus, Methanococcus,
Methanospirillum, e os acetotroficos Methanosaeta, Methanothrix e Methanosarcina
(ZINDER, 1993).

Em relacdo ao processo aerdbio, a estabilizacdo da matéria organica ocorre na presenca de
02, que é consumido pelos microrganismos aerobios para as reacdes de oxidacao/reducédo a fim
de produzir energia para o crescimento celular e manutencdo das células. Devido a
obrigatoriedade da presenca de O, para que ocorra a digestdo, a aeracdo do sistema de
tratamento pode ser realizada de forma natural, por meio de transferéncia de massa “gas-
liquido™ ou artificial, por meio de aeradores ou compressores (METCALF; EDDY, 2004). As
principais unidades utilizadas nos processos aerdbios para o tratamento de efluentes diversos
incluem lagoas aerobias, filtros bioldgicos aerdbios, lodos ativados convencional e aeracdo
prolongada, entre outros (VON SPERLING; CHERNICHARO, 2015).

Reatores anaerébios produzem menor quantidade de lodo em relacdo ao aerdbio, quanto
alimentados com a mesma carga organica (SPEECE, 1983). Entretanto, o processo aerdbio
possui vantagens em comparagdo ao anaerébio quando se trata das caracteristicas finais do
efluente gerado, que apresenta melhor qualidade e aparéncia, além de suportar tempos de
detencdo hidraulica relativamente menores, e consequentemente, menores areas de implantacéo
(GRADY, JR. et al., 2011). Porém, além de gerar maior quantidade de lodo néo estabilizado, o
processo aerobio também necessita de uma operacao relativamente mais sofisticada e maiores
custos de implantacdo e operacao, quando comparado ao sistema anaerdbio (CHERNICHARO,
1997).

Outras vantagens dos reatores anaerobios em relacdo aos aerébios incluem menor custo
energeético, em virtude de ndo se necessitar aeracdo, geracdo de lodo altamente estabilizado,
baixo requerimento de nutrientes, resisténcia a altas cargas organicas, entre outros
(MCCARTY; SMITH, 1986). Na Tabela 2 estdo resumidas as principais vantagens e

desvantagens dos processos anaerobios comparados aos processos aerobios.
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Tabela 2. Comparativo das principais caracteristicas dos sistemas anaerobio e aerobios.

Caracteristica Aerobio Anaerdbio
Eficiéncia de remocao de matéria organica Alta Moderada a alta
Qualidade do efluente final Excelente Moderada a baixa
Carga organica volumétrica aplicada Moderada Alta

Producéo de lodo Alta Baixa

Bioenergia e recuperacdo de nutrientes Né&o Sim

Necessidade de adi¢do de nutrientes Alta Baixa
Necessidade de adicdo de alcalinizante Baixa Variavel
Necessidade energética Alta Moderada a baixa
Sensibilidade a baixas temperaturas Baixa Alta

Periodo de partida do sistema 2 - 4 semanas 2 - 4 meses
Geragéo de odor Baixa Moderada a alta

Fonte: Chan et al., (2009); Grady, JR. et al., (2011).

2.3.1. Reatores anaerobios de alta taxa

Reatores anaerdbios de alta taxa sdo caracterizados pela relagdo entre tempo de retengédo
celular (6c) e o tempo de detencdo hidraulica superior (TDH) a 1, ou seja, 6c/TDH >>> 1.
Tempo de retencdo celular esta relacionado ao periodo médio de tempo em que os sélidos (lodo)
permanece no reator biol6gico. E um parametro fundamental para o desempenho do processo
anaerobio, pois, quanto maior o 6c maior a quantidade de microrganismos no reator, o que
confere melhor capacidade de manter em equilibrio as fases de producédo e consumo de acidos
da digestdo anaerdbia. J4 0 TDH corresponde a relacdo entre a vazao volumétrica aplicada e o
volume do reator, sendo um dos principais parametros de projeto de reatores biol6gicos
(METCALF; EDDY, 2003).

O desenvolvimento dos reatores de alta taxa permitiu desvincular o TDH do 6¢ por meio de
mecanismos de retencdo da biomassa, principalmente por granulagéo (lodo granular),
sedimentacdo (lodo sedimentar), imobilizacdo em meio suporte (lodo imobilizado), entre outros
(VAN LIER, 2008). Tal caracteristica promove um maior contato entre a biomassa ativa e 0
liqguido no reator (WEILAND; ROZZI, 1991). Como resultado, tais reatores sdo mais
compactos, com volumes menores em comparacdo aos reatores de baixa taxa (que incluem
tanques sépticos e fossas sépticas) enquanto mantém alto grau de estabilizacdo do lodo e
maiores eficiéncias de remoc¢do de matéria organica (RITTMANN; MCCARTY, 2001).

Tais sistemas podem ser divididos em duas categorias no que se refere ao crescimento
microbiano, seja em suspensédo, no qual o lodo bioldgico se encontra na forma de granulos ou

flocos; e aderido, no qual o consdrcio de microrganismos € retido a meios suportes fixos ou
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moveis (VAN LIER, 2008). Os principais exemplos de reatores com crescimento aderido séo
0 reator anaerobio de manta expandida (expanded granular sludge blanket — EGSB), reator
anaerobio horizontal de leito fixo (RAHLF), reator anaerébio de leito fluidizado (anaerobic
fuidized bed), filtro anaerdbio (FAN) (RAJESHWARI et al., 2000). O reator UASB, e seus
variantes, reator compartimentado anaerobio (RCA), reator anaerobio de contato e o processo
anaerobio com membranas sdo exemplos de reatores que apresentam o lodo biolégico com
crescimento suspenso (METCALF; EDDY, 2003).

O reator de manta de lodo (UASB) se apresenta como o reator de alta taxa mais utilizado
no tratamento de efluentes, tanto municipais quanto industriais (MCCARTY, 2001).
Desenvolvido por Lettinga na década de 1970, seu projeto envolve a separacao entre as fracoes
liquida (efluente), solida (lodo) e gasosa (biogéas), sendo que o fluxo do efluente escoa de forma
ascendente, atravessando inicialmente a camada de lodo no fundo do reator, na qual ocorrem
todos os processos bioldgicos. O biogas gerado e a fracdo liquida fluem de forma ascendente
até o separador trifasico no topo do reator, ocorrendo a deposi¢do dos sélidos carreados na
porcao externa e a coleta do biogas na parte interna do separador (LETTINGA, 1995). Uma das
principais caracteristicas do reator é a sua eventual capacidade de formar um lodo do tipo
granular, que possibilita o tratamento de efluentes de elevada carga organica ao manter maiores
Oc, em menor volume de reator (HULSHOFF POL et al., 2004).

Devido a isso, inicialmente, utilizou-se um reator UASB (12 L) para o tratamento e
producdo de biogas a partir do melago de soja (Rodrigues, 2019). Eficiéncias de remocdo da
carga organica se manteve em torno de 80%, juntamente a uma elevada producdo de biogas.
Como alternativa de reator anaerobio de alta taxa, no presente estudo foi utilizado o reator

compartimentado anaerdébio.

O reator compartimentado anaerdbio (Anaerobic baffled reactor — ABR), ou simplesmente
RCA, foi desenvolvido por McCarty e colaboradores na Universidade Stanford em 1981. O
sistema consiste em um reator com maltiplos compartimentos em série, conforme é apresentado
na Figura 4 no qual o liquido flui de forma sequencial descendente e ascendente
(BACHMANN; BEARD; MCCARTY, 1985).

Diversos autores propuseram modificagdes ao modelo original desenvolvido por McCarty
e colaboradores visando potencializar o desempenho do reator. Podem ser citados o reator
anaerobio compartimentado periddico (periodic anaerobic baffled reactor — PABR), carried
anaerobic baffled reactor (CABR), split feed anaerobic reactor (SFAR), modified anaerobic

baffled reactor (MABR), hybrid membrane-aerated biofilm reactor (HMABR) e o reator
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compartimentado anaerobio/aerobio (RCAA) (SKIADAS; LYBERATOS, 1998; FAISAL;
UNNO, 2001; SILVA, 2001; BODKHE, 2009; HU et al., 2009). Dependendo da configuracdo
utilizada, o RCA também pode ser descrito como reatores UASB em série (CHERNICHARO,
1997).

Figura 4. Esquema do aparato experimental do RCA desenvolvido originalmente.
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Fonte: Adaptado de Baloch (2011).

Contudo, modelos mais recentes deste tipo de reator sdao compostos por camaras
perfeitamente isoladas entre si, conforme é apresentado na Figura 5. A comunicacdo entre as
camaras se da por meio de tubulagdes de diametro reduzido, o que garante maior velocidade e
TDH na comunicagdo entre os compartimentos inferior ao TDH das camaras (HAHN;
FIGUEROA, 2015; SILVA; SILVA; SARTI, 2016; VUITIK, 2017).

Figura 5. Reator compartimento anaerébio em sua configuracao adaptada.
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Fonte: Hahn e Figueroa, (2015).

A configuracdo em cadmaras individuais possibilita um maior contato entre a biomassa ativa
presente na camara e o liquido, que permanece livre de soOlidos suspensos (BARBER;

STUCKEY, 1999). Além disso, o sistema compartimentado confere ao reator inimeras
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vantagens, quando comparado a outros esquemas de reatores, conforme € apresentado na Tabela
3.

Tabela 3. Vantagens associadas ao RCA quanto a construcdo, biomassa e operacao.

Construcgéo Biomassa Operacgéo
Simples configuracédo Baixa producdo de lodo !3053|b!lldade de operagao
intermitente
Auséncia de partes < Elevada estabilidade
L L Elevados tempos de retengéo de
moveis e agitacéo celular frente a choques de carga
mecanica organica

Baixo custo de operacdo e  N&o requer separacdo especial de  Protecdo contra materiais

construcédo gés ou lodo toxicos no afluente
Entupimento pouco Capacidade de retencao de Extremamente estavel a
frequente biomassa sem suportes méveis choques hidraulicos
. « Suporta biomassa sem Longos tempos de
Reduzida expansao da ) - ~
. necessidades especiais de operacgdo sem perda de
biomassa ) ~ )
sedimentacgéo biomassa

Fonte: Adaptado de Barber e Stuckey, (1999).

Cabe ressaltar que o sistema em cémaras proporciona ao reator um carater multifasico,
possibilitando a mais significante vantagem do RCA em relacdo aos outros sistemas: a
separacao parcial entre as etapas do processo anaerobio, hidrélise/ acidogénese e metanogénese,
permitindo que o reator se comporte como um sistema de duas fases (WEILAND; ROZZI,
1991). Tal separacdo permite que diferentes populagdes de bactérias dominem cada camara,
onde a hidrélise e acidogénese sdo predominantes nos compartimentos iniciais e a
metanogénese nos compartimentos finais, nos quais condicdes favoraveis a cada espécie pode
prevalecer (GROBICKI; STUCKEY, 1992).

Substratos contendo elevada concentracédo de carboidratos, como o0 melago de soja, ao serem
consumidos pelos microrganismos, sdo convertidos em uma alta concentracdo de acidos
volateis durante a primeira etapa da digestdo anaerébia (CHEN; CHENG; CREAMER, 2008).
Logo, a operacdo em duas fases proposta pelo esquema compartimentado pode aumentar a
atividade acidogénica, responsavel pela conversdo dos carboidratos, e, a0 mesmo tempo, ndo
inibir os microrganismos metanogénicos. Diversos autores ressaltam as vantagens oferecidas
pela operagdo em duas fases (COHEN et al., 1980; KE; SHI; FANG, 2005), tais como maior

estabilidade de operagcdo, maiores taxas de conversdo e eficiéncia de tratamento, possivel
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geracdo de hidrogénio durante a fase fermentativa (ALGAPANI et al., 2019), possibilidade de
recirculacdo do efluente final para dilui¢do da concentragdo dos acidos (LUO; WONG, 2019).

Com relacdo a hidrodindmica do RCA, Grobicki e Stuckey (1992) conduziram uma série de
estudos de distribuicdo do tempo de residéncia (DTR) para diferentes TDH em um reator de
quatro a oito compartimentos com e sem biomassa inoculada. Os autores concluiram que o
modelo hidrodindmico do RCA pode ser considerado o de fluxo em pistéo ideal de acordo com
0 modelo desenvolvido por Levenspiel (1999). Além disso, os autores concluiram que o RCA
apresenta menores niveis de zonas mortas (hidraulicas e bioldgicas) quando comparado a outros
reatores anaerobios (filtro biologico e reator de mistura perfeita (CSTR)).

Embora o RCA seja considerado um promissor reator de alta taxa, em quatro décadas apés
sua proposicao, ndo conquistou visibilidade como opg¢do de tratamento bioldgico. Entretanto
nos Gltimos anos, suas inUmeras vantagens tém se destacado, mas ainda ndo é possivel encontrar
muitas unidades em grande escala e em funcionamento quando empregado para efluentes
industriais (ZHU et al., 2015).

Segundo uma revisao da literatura conduzida por Reynaud e Buckley em 2016, a empresa
alemd@ Rotaria Energie und Umwelt-technik GmbG instalou aproximadamente quarenta
unidades de tratamento na América do Sul, as quais empregam o RCA como uma etapa de pré-
tratamento de esgoto sanitario. Ainda segundo os autores, a organiza¢do nao governamental
Bremen Overseas Research and Development Associaton (BORDA) implementou mais de dois
mil RCAs em comunidades de baixa renda do sul e sudeste asiatico e sudoeste africano.

No Brasil, o primeiro RCA em escala real foi implantado por Barros e Campos, (1992) em
Cosmopolis-SP, em um sistema que tratava esgoto sanitario em reator composto por trés
camaras, e, segundo 0s autores, a separacdo entre as etapas da digestdo anaerobia foi
perceptivel, onde no primeiro compartimento a hidrélise e acidogénese foram predominantes,
enquanto nas camaras restantes prevaleceu a metanogénese.

Diversos estudos demostraram a potencialidade do sistema compartimentado para o
tratamento de efluentes de baixa e média concentracdo de matéria organica (500 —
1000 mgO, LY. Langenhoff et al., (2000) e Manariotis (2002) obtiveram eficiéncias de
remocdo de DQO entre 80 a 95%, sob condicOes ideais, no tratamento de efluente sintético
simulando esgoto sanitario (300 — 500 mgO, L') em RCAs de oito e trés camaras,
respectivamente. Na Tabela 4 estdo compilados alguns exemplos de reatores compartimentados

utilizados no tratamento de efluentes com média e baixa carga organica.
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Tipo de 4gua COov* Vreator ~ NUmMero de Eficiéncia de Periodo de A

residuaria TDH (h) (kgDQO m3dia?l) (L) compartimentos remocdo (%) operacao (dias) Referéncia

Esgoto sanitario® 12 1,02+0,8 1.000* 4 43+£15 730 Hahn e Figueroa,
(2015)

Esgoto doméstico 24 -8 0,68 — 2,05 15 5 68 - 82 400 Nasr et al., (2009)

Efluente sintético 80-10 0,15-1,2 10 8 80 260 Langenhoff et al.,

diluido? (2000)

Solucéo sintética 3 20-8 0,6-15 10 8 >90 544 Krishna et al.,
(2009)

Efluente diluido de 26-25 044-7,2 12 4 75 NM*** Polprasert e Tran,

abatedouro (1992)

Efluente industrial® 25-3,33 0,64 +0,05 100** 6 77 121 Torabian et al.,
(2010)

Esgoto sintético® 24 -12 0,3-0,8 14,7 3 87-91 730 Manariotis e
Grigoropoulos,
(2002)

Esgoto sanitario 16 - 13 0,77 - 0,95 750 4 78 - 83 365 Bodik et al., (2002)

Esgoto sanitario 22 0,78 £ 0,06 3000** 8 72 100 Lalbahadur et al.,
(2005)

Esgoto doméstico 33-8 0,07-1,14 597** 3 55 210 Da Silvaetal.,
(2017)

* Valores calculados.

** Reatores em escala piloto.

*** Nao mencionado.
Fonte: Autora, 2019.

! Reator operado a baixas temperaturas (12 — 23°C).

2 Reator operado a baixas temperaturas (10 °C). Efluente consistia em uma solucdo diluida de leite semidesnatado pasteurizado.

3 Efluente consistia em uma solugéo de sacarose + peptona (9:1), elementos tracadores e alcalinizante.

4 Efluente coletado de um complexo industrial iraniano que agrega indUstrias téxteis e de papel e papeldo e frigorifico, juntamente com esgoto sanitario.

> Efluente consistia em uma solucéo sintética (aclcar, leite em pd, amido de milho, peptona, extrato de levedura).
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Nota-se na Tabela 4 que diversos autores obtiveram um tratamento eficiente de efluentes de
baixa carga orgénica, principalmente esgoto sanitario e domestico, mesmo com baixas
temperaturas, com valores de remocdo variando de 43% até maiores que 90%
(LANGENHOFF; STUCKEY, 2002; HAHN; FIGUEROA, 2015). Inclusive, nos estudos
apresentados, € possivel observar que baixos TDH foram aplicados, que variaram de 33 a 3
horas. Barber e Stuckey, (1999) sugerem que a capacidade de se utilizar menores TDH ao se
tratar tais efluentes esta relacionada a maior retencdo de biomassa no reator, que, por sua vez,
é favorecida devido a baixa producdo de biogas. Além disso, elevadas vazdes de alimentacéao
proporcionam um aumento da carga hidraulica, a qual acarreta na reducdo dos valores da
constante de saturacdo do substrato (Ks) e consequentemente, promove maiores eficiéncias de
tratamento (NACHAIYASIT; STUCKEY, 1997).

Entretanto, o oposto € observado no tratamento de efluentes com maiores cargas organicas
ou concentragdes de substrato (DQO > 1000 mgO; L), no qual maiores TDH sdo necessarios,
como pode ser observado na Tabela 5. Segundo Boopathy e Tilche, (1991), a elevada mistura
promovida pela geragdo de biogas resulta na expanséo do leito de lodo, alterando a dindmica
de transferéncia de massa, reduzindo a eficiéncia do reator quando se aplica menores TDH. Ao
se considerar a cinética microbiana, elevadas concentracfes de substrato promove o
desenvolvimento dos microrganismos de crescimento rapido, como as bactérias acidogénicas,
e outros com elevados valores de Ks (BARBER; STUCKEY, 1999) Uma estratégia atualmente
desenvolvida para se contornar tal problema envolve o uso de um primeiro compartimento
maior em relacdo aos compartimentos posteriores do reator, que favorece o crescimento do
consorcio acidogénico, sem inibir os microrganismos metanogénicos (SILVA, 2015) .

Além disso, a recirculacdo do efluente é outra estratégia adotada para reducgdo dos efeitos
negativos causados pela elevada concentracdo do substrato. Recentemente, Vuitik, (2017)
estudou os efeitos da recirculagdo em um RCA no tratamento de vinhaca. O autor concluiu que
o reciclo do efluente possivelmente atenuou problemas associados a alcalinizagdo do sistema,
devido a vinhaca se tratar de um efluente toxico e recalcitrante, que acarreta a formacéo de altos
niveis de acidos organicos em termos de concentragdo. Em outro estudo conduzido por Sayedin
etal., (2019) também aplicado ao tratamento da vinhaca (no caso da produgéo de etanol a partir
do milho), os autores avaliaram diferentes taxas de recirculacdo (20, 15 e 10%). Segundo os
autores, embora a eficiéncia de remocao da carga organica seja reduzida com o aumento da taxa
de reciclo, a reducdo da concentracéo de acidos volateis foi promovida. Por fim, para ambos 0s

trabalhos, a recirculagdo tornou o reator mais resistente ao acimulo de acidos.
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COov*

Tipo de agua TDH 3 V reator NUmero de Eficiéncia de Producéo de A
residuaria (dias) g?g_[l))QO m (L) compartimentos remocao (%) biogas (L d?) Referéncia
Alimenticia® 30 0,58 +0,17 53,5 4 85,3 48 Ahamed et al., (2015)
Suinocultura 2-075  582-1552 530* 3 42 - 68 0,261 - 0,454  Oliveira et al., 2015)
Papel e celulose o Alighardashi et al.,
1 1,58 £ 0,33 45 4 60 NM (2015)
Farmacéutico’ 25-125 0,4-16,0 12.000* 5 77-91 0,281-0,311 Zhou et al., (2006)
Destilaria de uisque 10 - 2 0,95—4,75 35 10 80 - 92 10a 20 Akunna e Clark, (2000)
Fecula de mandioca 4-35 05-2,0 4 4 83-92 NM** Ferraz et al, (2009)
Fermentacéo® 1,5 2,97 - 6,00 8 4 88 0,16 - 0,25 Zhang et al., (2011)
Vinhaca 40 0,45 + 0,04 20 4 90 - 95 NM** Vuitik et al., (2019)
Amido de trigo 3.25 13324 135 5 40-67 NIM** ?;Iggs?edyan etal.,
Biodiesel® Phukingngam et al.,
10 0,5—-3,0 22 5 99 2,1-14,1 (2011)
- - lo
Madeireira 25 1,66 + 0,07 20 5 49825 34+ 0,23 I(_Zac?lhf)prapanon etal.,
Laticinio 3-0,5 1-6 25 5 >90 0,5-2 Santos, (2016)

* Reatores em escala piloto.
** Ndo mencionado.
Fonte: Autora, 2019.

® Residuos coletados junto a cantina da universidade onde o estudo ocorreu. Apés a desintegracdo dos sélidos, os residuos eram diluidos em 4gua de abastecimento publico.
7 Agua residuaria contendo os seguintes antibi6ticos: ampicilina e aereomicina. Producao de biogas em termos de L gDQO removida™.
8 Agua residuaria contendo acetona, butanol e etanol em proporgdes de 1:1:5. Producio de biogas em termos de L gDQO removida™.

9 Agua residudrias contendo elevada concentracio de metanol, 6leos e graxas e glicerol na proporcao de 10:1:1.
10 Agua residudria contendo elevadas concentraces de formaldeido e nitrogénio.
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Efluentes recalcitrantes e toxicos sdo caracterizados pela dificil degradacdo em meio
anaerobio devido a baixa biodegradabilidade (SPEECE, 1996). O RCA, devido principalmente
a sua compartimentacéo, foi estudado no tratamento de compostos de dificil degradacdo como
por exemplo os efluentes de industrias téxteis (OZDEMIR et al., 2013), solucdo de 6leo
pesado/agua (JI et al., 2009), tintas (CHEN et al., 2011), antibidticos (SPONZA; DEMIRDEN,
2010), entre outros. Bell e Buckley, (2003) avaliaram o potencial de um RCA de oito cAmaras
no tratamento de efluente sintético de industria téxtil (DQO ~ 40.000 mgO- L) operado com
um TDH de 20 h, no qual variaram a concentracdo de corante (Cl Reactive Red 141) de 100 a
500 mg L%, durante 160 dias. Ao final do estudo, foi observada uma remogdo média de DQO
e cor de 90% e 86%, respectivamente.

Contudo, apesar da eficacia do reator compartimentado no tratamento de uma ampla gama
de &guas residuarias, o efluente final gerado geralmente nao possui as caracteristicas necessarias
para se enquadrar nos padrbes de qualidade de langamento exigida pelas agéncias reguladoras
ambientais (ZHU et al., 2015). Principalmente em se tratando de substratos com elevada
concentracdo de matéria organica, tal como o melago de soja, 0 RCA pode ser utilizado como
uma unidade de pré-tratamento associado a um sistema aerdbio, que pode atuar como etapa

final de polimento do efluente anaerdbio.

2.3.2. Tratamento combinado anaerdbio + aerdbio

Conforme apresentado na Tabela 2 do item 2.3, os sistemas de tratamento anaerobio e
aerobio apresentam diferentes vantagens e desvantagens quando comparados isoladamente. A
integracdo de ambos 0s processos permite agregar as vantagens, a0 mesmo tempo que as
limitacBes dos mesmos sao reduzidas. Segundo Vera et al. (1999), processos anaerdbio-aerobio
podem reduzir em até trés vezes os custos de operacdo quando comparados com tratamento
aerobio somente, enquanto simultaneamente resultam em alta eficiéncia de remocéo de matéria
organica e reduzida geracdo de lodo, em funcéo da presenca do tratamento anaerobio.

Dentre as principais vantagens do sistema integrado, é possivel citar (CERVANTES;
PAVLOSTATHIS; VAN HAANDEL, 2015):

e Alta eficiéncia global do tratamento, devido ao polimento final dado ao efluente

geralmente pelo processo aerébio;
e Grande potencial de recuperagdo de recursos, como o biogas e lodo estabilizado, por

meio do processo anaerobio;
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e Menor geracdo de lodo, em virtude da possibilidade de biodigestdo do excesso
produzido pelo processo anaerobio, resultando também em menores custo de
disposicao de lodo;

e Baixo consumo de energia, sendo que o sistema de pré-tratamento anaerdbio atua como
tanque de equalizacéo do afluente, reduzindo flutuagdes na alimentagéo e levando a
menor consumo de oxigénio, reduzindo a aeragdo do processo aerobio.

Além disso, Callado (2001) afirma que o sistema combinado anaerobio-aerébio tem se
mostrado como uma opc¢dao viavel para o tratamento de aguas residuéria devido principalmente
ao fato desse sistema promover a oxidacdo carbonécea, nitrificacdo, desnitrificacdo, remocéo
bioldgica de fosforo e remocgdo de organismos patogénicos. E, portanto, permite que sejam
atingidos os padrbes ambientais de lancamento de efluentes.

Sistemas combinados que empregam reatores anaerobios de alta taxa seguido por reatores
aerébios estdo sendo cada vez mais utilizados no tratamento de efluentes municipais e
industriais (CHAN et al., 2009). De fato, o tratamento combinado anaerébio/aerébio ndo é uma
proposta recente. Inddstrias alimenticias, cujas aguas residudrias sdo caracterizadas pela
presenca elevada de compostos organicos, utilizam, ha tempos, sistemas combinados, devido a
melhor eficiéncia global do processo integrado (ECKENFELDER, 1989).

Em se tratando de esgoto sanitario, diversos estudos tém obtido sucesso e grande parte dos
sistemas sdo associacdes de tecnologias consolidas no tratamento biolégico como reatores
UASB seguidos de lodos ativados, filtros bioldgicos seguidos de lodos ativados, entre outros
(GRADY, JR. et al., 2011).

Inclusive, diversas estacOes de tratamento de esgoto sanitario (ETE) no Brasil ja empregam
reatores anaerobios combinados com aerébios em suas unidades, principalmente reatores
convencionais (sistemas de lagoas). Multiplos exemplos podem ser citados, tais como, a ETE
da cidade de Matéo-SP utiliza um reator UASB seguido por um sistema de lodos ativos, ETE
— Piracicamirim - SP (UASB+ lodo ativados por ar difuso); ETE de Dourado - SP (UASB +
Filtro bioldgico aerado submerso); ETE de Conchas-SP (UASB + Filtro bioldgico aerado
submerso); ETE de Chapaddo do Sul-MS (UASB+ filtro percolador aerdbio); ETE de
Aparecida do Taboado — MS (UASB+ biofiltro aerado submerso), entre outros.

Em relacéo aos efluentes de elevada carga organica, em um estudo conduzido por Bustillo-
Lecompte e Mehrvar, (2017) para o tratamento de efluente de abatedouro (DQO de 87 a
2000 mgO, L e 161 — 255 mgN L), os autores empregaram um sistema combinado de um
reator compartimentado anaerdbio de cinco camaras (volume Gtil de 36 L) seguido de um

sistema de lodos ativados (volume dtil de 14 L). Foram avaliados os efeitos de vazdo, pH,
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concentracdo do afluente relacionados a eficiéncia de remocéo e rendimento da producédo de
biogas. Os autores obtiveram uma producdo de biogas, remocdo de matéria organica e
nitrogénio total (NT) de 117 ml min, 85% e 72%, respectivamente.

Sistemas de reatores de alta taxa que incorporam 0s processos anaerébio e aerébio em uma
Unica planta estdo sendo desenvolvidos e testados para reduzir custos e otimizar 0S processos.
Estudos sdo focados, principalmente, em efluentes de unidades industriais, que geralmente
apresentam elevada carga organica, alta concentracdo de solidos e nutrientes, além de
compostos recalcitrantes e toxicos (LERNER; STAHL; GALIL, 2007).

A combinacdo das vias metabolicas anaerdbia e aerébia em um unico reator pode promover
0 aumento da eficiéncia global de degradacdo bioldgica. Reatores integrados geralmente
apresentam melhor custo-beneficio, maiores eficiéncias e menores pegadas ecoldgicas (foot
prints) quando comparados aos sistemas ndo integrados (TARTAKOVSKY; MANUEL,;
GUIOT, 2005). Tais reatores podem ser divididos em duas categorias: sem ou com separagdo
fisica dos processos bioldgicos. Alguns exemplos sdo apresentados na Tabela 6, na qual é
possivel observar que elevadas eficiéncia de remocdo de matéria orgénica foram obtidas,
variando de 84 até 99,7%, mesmo para baixos TDH (6 horas).

Yang e Zhou, (2008) avaliaram o tratamento de chorume, efluente caracterizado pela
elevada concentracdo de compostos de dificil degradacao, em um reator simultaneo anaerébio—
aerébio em escala piloto (volume Gtil de 600 L + 200 L). Os autores obtiveram uma alta
eficiéncia de remocdo de compostos organicos tdxicos presentes no chorume, como compostos
aromaticos, alcanos saturados e refratarios que foram 100% removidos.

A investigacdo sobre tratamentos que integram o processo anaerébio e aerébio em um Gnico
reator integrado, seja com ou sem separagdo, sdo limitados a poucos estudos e
consequentemente reduzida implantacdo em escala industrial. No entanto, conforme pode ser
observado na Tabela 6, os resultados obtidos, seja em escala de laboratoério ou piloto, indicam
que tais reatores podem ser utilizados no tratamento de uma ampla variedade de efluentes
(CHAN et al., 2009).



Tabela 6. Reatores integrados com e sem separacdo fisica entre as fases anaerdbia e aerodbia.
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Tipo de DQO Eficiénciade Eficiéncia  Eficiéncia TDH
Reator integrado agua (MgO2 L) Remocao Anaerobio  Aerobio (dias) Referéncia
residuaria 9.2 geral (%) (%) (%)
Reator radial anaerébio/ Esqoto Garbossa et al
aerobio com biomassa golo 345 £ 33 84 NM* NM 0,3-0,8 B
O - sanitario (2005)
S imobilizada
2 Reator integrado anaerobio — Oleo de 13.700 - Chan; Chong;
S aerobio palma 68.550 9.7 92,6 71 13 Law, (2012)
g Reator de membranas Liu et al
@ compartimentado anaerobio/ Cervejaria  700-1200 NM 74 NM 09-18 N
o e (2017)
L aerobio
g Rgator anaerdbio-aerobio de Esg_o@o_ 389 + 70 76 65 30 02505 Abreu; Zaiat,
O leito fixo sanitario (2008)
Reator simultaneo anaerébio -  Chorume Yang; Zhou,
26r6bio diluido 1000 - 3000 94 NM NM 25-17 (2008)
. Reator integrado de lefto fixo  apoeeqourg  1190-2800 93 0612 97 094-38 DelPozo; Diez,
S anaerobio — aerdbio (2005)
2 . . Fdez-Polanco;
o Reator de leito fluldizado Esgoto 350 > 80 NM NM 1 Real: Garcia,
@ anaerobio-aerobio municipal (1994)
©
g Reator de membranas Sintética  1300-10500 >99 60-80 95 16 Zhang et al,
@ anaerobio-aerobio (2005)
£ Reator de leito fixo de fluxo Moosavi et al
& ascendente integrado Sintética 365-3500 95-98 27-70 37-92 0,375 (2005) N

anaerébio-aerdbio

* Ndo mencionado.
Fonte: Autora, 2019.

11 Reator em escala real, com volume total de 5,3 m3, utilizado no tratamento de esgoto municipal.
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2.3.3. Reator compartimentado anaerobio/ aerobio

Reator compartimentado anaerobio/aerébio (RCAA) é um exemplo de reator integrado com
separacao fisica entre as fases. Porém, poucos exemplos sdo encontrados na literatura. Os
principais estudos focaram no tratamento de esgoto sanitario (baixa a média carga organica),
como em Zanella (1999), Silva (2001), Bodik et al. (2002) e Silva (2015).

Zanella (1999) avaliou a partida de um RCAA em escala piloto com o volume total de
2,5 m3 sem inoculacdo prévia para o tratamento de esgoto sanitario proveniente da rede publica
da cidade de Limeira — SP. O reator era composto por quatro cAmaras, sendo a ultima aerdbia.
Variando o TDH de 30 a 10 horas, o autor concluiu que o reator apresentou boa eficiéncia de
remocdo de matéria organica (72% para DQO e 76% para DBO) e de solidos totais (62%).
Inclusive, o autor afirma que a camara aerdbia proporcionou a obtencdo de um efluente com
bom aspecto visual e melhor odor quando comparado ao efluente anaerébio.

Silva (2001) estudou um RCAA de quatro cAmaras em escala piloto (2,5 m3) por um periodo
total de 444 dias. Apds a quarta cdmara (aerobia), foi instalado um decantador do tipo laminar,
no qual o excesso de lodo gerado foi recirculado a ultima cdmara. O TDH aplicado variou de 7
a 16 horas, no qual os melhores valores de remocédo de DBOs (56,9 a 95,7%), DQO total (31,4
a 95,6%) e solidos totais (21,0 a 97,3%) foram obtidos para 0 TDH de 8 horas. O autor péde
concluir que a configuragdo do sistema em compartimentos promove adequado tratamento do
esgoto aliado a uma producdo de lodo aerébio de facil gerenciamento.

Bodik et al. (2002) desenvolveram dois RCAA de sete camaras (escala piloto) para o
tratamento de esgoto sanitario e remoc¢do de nitrogénio. A primeira cdmara consistia em um
tanque de sedimentacdo preliminar com um volume atil de 0,25 m3. As quatro cdmaras
anaerobias foram preenchidas com um material plastico (tubos de diametro de 2 a 4 cm para o
reator 1 e 8 cm para o reator 2). As duas ultimas camaras foram aeradas com um ar proveniente
de um compressor, sendo que a Ultima cdmara atuou como um decantador. Os autores avaliaram
a influéncia da temperatura, a qual variou de 4,5 a 23°C. Como resultado, 78,6 a 83% de
eficiéncia de remocao de DQO foi obtida, além de intenso processo de nitrificacdo, mesmo para
baixas temperaturas (5,9°C), no qual a remocao média de amonia variou de 46,4 a 87,3%.

Silva (2015) desenvolveu uma nova configuragdo de RCAA de quatro camaras para o
tratamento de esgoto sanitario proveniente de banheiros publicos e lavatérios do campus da
Universidade de Bauru- SP. A carga organica aplicada variou de 0,06 a 0,61 kgDQO m3d2. O
reator foi construido com tubulacdo de policloreto de vinila (PVC), no qual a primeira camara
possuia um volume maior quando comparado as camaras subsequentes (405 L e 96 L), sendo

que na Gltima camara (aerobia) foi adicionado anéis de bambu como meio suporte. A autora
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avaliou quatro TDH (33; 22; 16,5 e 8,25 horas) e obteve uma eficiéncia média de remocao de
DQO, DBO e sdlidos em suspenséo de 77%, 70% e 90%, respectivamente.

Em se tratando de efluente sanitario, os autores demostraram que o RCAA é bastante
promissor, e vantajoso, principalmente para o0 uso em pequenas comunidades, devido
principalmente as vantagens citadas anteriormente (ltem 2.3.2).

Com relacdo a efluentes com alta carga orgéanica, como o melaco de soja, Wang et al.
(2009) avaliaram o tratamento de efluente de industria alimenticia (1000 — 4500 mgO2 L) em
um RCAA modificado com 3 compartimentos anaerobios e 1 compartimento aerébio, no qual
a biomassa aerobia foi imobilizada em carvdo vegetal. Foi observada a remo¢do maxima de
DQO de 98%, além de reducgdo da concentracdo de &cidos volateis ao longo do reator. Devido
a camara aerobia, foi possivel, segundo o autor, obter um efluente final com concentracdo de
DQO menor que 200 mgO, L, dentro dos padrdes de emisséo da legislagdo local.

Deng et al., (2019) desenvolveram um RCAA hibrido com quatro compartimentos aplicado
no tratamento de &gua residudria de suinocultura, caracterizada pela elevada concentragdo de
nitrogénio amoniacal e baixa concentracdo de material carbonécea (baixa relacio DQO/NTK).
O reator possuia um volume total de 24 L, sendo que os quatros compartimentos foram
preenchidos com anéis de PVC de porosidade em torno de 98% como material suporte e o TDH
foi mantido em 36 h. As duas ultimas camaras do reator foram supridas com oxigénio por meio
de um compressor de ar controlado por um rotdmetro para manter a concentracdo de OD em
2,5 mg L. Os autores obtiveram eficiéncias médias de remocdo de DQO, NHs*-N e NT de
87%, 100% e 91,3%, respectivamente.
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3. OBJETIVOS

3.1. Objetivo geral
O objetivo principal desta pesquisa foi investigar o emprego de reator compartimentado
anaerobio/ aerébio (RCAA) no tratamento de melaco de soja, subproduto da producédo de

proteina concentrada de soja, visando a remocao de matéria organica e producao de biogas.

3.2. Objetivos especificos

v Operacao e monitoramento das unidades de tratamento para analisar a viabilidade da
aplicacdo no tratamento do melaco de soja e a producdo de metano para varias
condicbes em termos de tempo de detengdo hidraulica (48 e 36 h) e cargas orgéanicas
em funcdo da concentragdo de demanda quimica de oxigénio (500 mgO, L* a
6000 mgO LY);

v Avaliar a influéncia da recirculacdo do efluente final em reator compartimentado
anaerdbio/aerobio tratando melago de soja (500 mgO, L™ a 6000 mgO, L) em termos
de eficiéncia de remocdo de matéria organica para o controle da concentracdo de acidos
volateis;

v" Verificacdo de regime de escoamento e determinacao de caracteristicas hidrodinamicas
(volume de zonas mortas, presenca de curtos-circuitos hidraulicos) nas diferentes
condicdes operacionais do reator, com e sem recirculacdo do efluente, por meio do

estudo hidrodinamico.
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4. MATERIAIS E METODOS

O desenvolvimento dos ensaios experimentais desta pesquisa foi dividido em duas etapas,
sendo que as condigdes operacionais aplicadas ao reator se mantiveram iguais (tempo de
detencdo hidraulica e concentracdo de matéria organica), tais como concentracdo de matéria
organica, vazdo de alimentacdo e tempo de detencdo hidraulica. A primeira etapa do
experimento consistiu na avaliacdo do desempenho do reator com lodo do tipo granular e teve
duragdo de 103 dias. A segunda etapa teve duracdo de 190 dias, na qual foi implementada a

recirculacdo do efluente final, além de alteracéo do tipo de lodo empregado (tipo floculento).

4.1. Substrato (melaco de soja)

O melago de soja “in natura” foi utilizado como principal fonte de matéria organica (DQO)
para o processo de digestdo anaerdbia e aerdbia no reator RCAA. As principais caracteristicas
do melaco de soja estdo apresentadas na Tabela 7. Tais caracteristicas foram disponibilizadas
pela Companhia Selecta S/A, produtora de farelo de soja que também forneceu o melago de

soja.

Tabela 7 - Principais caracteristicas do melago de soja.

Composicdo Bésica Acucares Minerais
Parametro Valor_ Parametro Valor_ Parametro Valor _
(9kg™) (9kg™) (mgkg™)
Proteina bruta 50 Estaquiose 119 Sulfito 500
Umidade 250 Rafinose 50 Manganés 5,5
Cinzas 150 Sacarose 199 Calcio 100
Lipidios 5 Frutose 26 Ferro 462
Fibras 3 Galactose 0,4 Sodio 400
pH 5,45 Glicose 6 Cobalto 0,74
Acucares 400 Magnésio 1300
totais
t%i‘;?:'dratos 5,32 Fésforo 4150

Fonte: SELECTA S/A, 2018.

Analises preliminares em relagéo a concentragéo a ser aplicada no reator foram obtidas por
meio de analises de DQO, sendo realizadas 8 andlises para verificar que 1,01 g L™ de melago
bruto correspondem a um valor médio de 816,9 mgO, L. Tal informacéo foi utilizada para a
composicao do substrato de alimentacdo do reator RCAA.

O substrato do reator foi composto, além do melaco de soja, de bicarbonato de sédio, como

alcalinizante (1 a 3 g L), e gotas de detergente, cerca de 0,04 mg L (fonte de fosforo). O
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melaco de soja foi diluido em agua de abastecimento publico e acondicionado em tanque de
alimentagéo de 20 L (vidro). As diluigdes foram realizadas para obtengéo dos valores de DQO
entre de 500 e 6000 mgO: L de acordo com a carga organica a ser aplicada ao reator.

4.2. Aparato experimental

O sistema completo, conforme Figura 6, consistia em um tanque de alimentacéao de substrato
(20 L), uma bomba dosadora, reator compartimentado anaerobio/aerébio (RCAA), decantador
(0,6 L), compressor de ar e o tanque de recepcao de efluente (20 L).

Figura 6. Representacdo esquematica do aparato experimental.

X
Substrato
Bomba
Peristdltica -L 4
. Camara
Anaerébia |_
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- Aerobia
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Anaerobia i
) Cimara | | Eﬂuenteh
Anaerébia | Decantador
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—ﬁ—ﬁ—m—[]:l]
Compressor

de Ar

Fonte: Autora, 2019.

O reator foi montado e instalado nas dependéncias do laboratério de pesquisas n° 4 do
IPBEN (Instituto de Pesquisas em Bioenergia), integrado ao Instituto de Quimica da UNESP —
Araraquara. O RCAA era composto por trés camaras anaerobias (C1, C2 e C3) e uma aerdbia
(C4), de 5 L cada, perfazendo o volume util total de 20 L. As quatro camaras de polietileno
apresentam dimensoes idénticas (formato e volume), forma cilindrica e com fundo conico,
sendo esta ultima caracteristica essencial para melhor sedimentacdo do lodo bioldgico. Estas
camaras foram conectadas por mangueiras (didmetro de 3’’) de plastico transparente que
permitia visualizar o volume das mesmas.

Nos primeiros dias de operacdo do RCAA (etapa I), notou-se visualmente no efluente final
a presenca, apos a cAmara aerdbia, de grande quantidade de solidos sedimentaveis. Tal fato esta

relacionado com a répida formacéo e baixa retencdo de biomassa nessa camara aerdbia. Para a
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solucdo deste problema, foi necessario instalar um decantador, de formato conico, com o
volume til de 0,6 L, ap6s a saida da camara aerébia conforme metodologia de Silva, (2001).

Pontos de coleta do efluente de cada camara foram instalados na interconexao entre elas,
logo apds a saida de cada uma, na parte superior da mesma. Apos a instalacdo do decantador, o
efluente final foi coletado na sua saida.

O sistema foi mantido em temperatura ambiente e para a alimentacdo do RCAA foi utilizada
bomba dosadora da marca Grundfos e modelo DDE 6-10B. A alimentagdo foi mantida de forma
continua na primeira cadmara anaerobia de maneira ascendente, ou seja, pelo fundo da camara
C1, sendo as camaras subsequentes (C2, C3 e C4) alimentadas por gravidade. As cAmaras foram
mantidas com uma diferenca de altura de 30 cm (cota) cada para promover o fluxo por
gravidade com reduzida perda de carga, conforme Figura 7.

O fornecimento de oxigénio para a camara aerobia foi realizado por meio de compressor
de ar da marca Maxxi e modelo Pro-2000 (0 - 5L min™) para manutengdo de concentragio
oxigénio dissolvido (OD) entre 2,0 e 2,5 mg L. Este valor foi monitorado constantemente por
um medidor de OD portatil da marca Lutrom e modelo DO 55109.

Figura 7. Vista geral do RCAA em funcionamento.

4

Fonte: Autora, 2018.



45

Na parte superior das trés camaras anaerobias (C1, C2 e C3) foi adaptado o sistema de coleta
e medicdo de biogas. Tais cAmaras foram conectadas entre si, a fim de promover equilibrio de
pressdo no sistema. A partir da saida superior da cAmara 1 (C1) foi adaptado o sistema de coleta
e medicdo de biogas. O biogas ao ser gerado foi direcionado para a coleta no selo hidrico
(Kitasato-500 ml) e depois o volume produzido foi aferido por meio de medidor confeccionado
de acordo com a metodologia proposta com modificagdes por Neto et al., (2014) e Falk, (2011).

Este medidor, previamente calibrado, consistiu em um tubo em “U” de vidro com uma
valvula hidraulica para deslocamento de liquido e outra eletrénica por meio de placa Arduino
com aquisicdo de dados (Figura 8), 0 que permitiu registrar a quantidade de gas necessario
gerado para pressurizar o sistema e promover um ciclo de deslocamento de liquido. O tubo foi
preenchido com solugdo de iodeto de potassio para exercer funcdes selante e ponte salina. Nele
foram ainda inseridos dois elétrodos de titanio, separados fisicamente e utilizados como
eletrovalvulas ligados a placa para aquisicdo de dados. Tal placa consiste em uma plataforma
de prototipagem eletrénica de cdodigo aberto com interface amigavel, hardware e software de
facil utilizag&o.

De modo geral, essa configuracéo de vasos comunicantes permitiu mensurar o volume de
biogas produzido a partir do principio de deslocamento de liquido. A saida do selo hidrico foi
ligada ao medidor na entrada do vaso 1 do tubo em “U”, o qual era vedado para a atmosfera
(Figura 8. a). A pressdo crescente exercida pelo biogés no vaso 1 proporcionou o deslocamento
da coluna de liquido no interior do tubo até entrar em contato com os elétrodos, os quais foram
alocados no vaso 2 (aberto para a atmosfera). No caso, quando o liquido atinge os elétrodos,
simultaneamente ocorria a recirculagdo pela valvula hidraulica (“J”) e um volume fixo de
biogés era liberado para a atmosfera pela mesma valvula e o sistema voltava ao equilibrio, ou
seja, mesmo volume de liquido nos vasos do tubo em “U”. Assim, o sistema estava pronto para
o0 préximo ciclo de deslocamento, sendo o ciclo completo estipulado para o deslocamento de
2,5 mL no tubo “U” (RODRIGUES; ARAUJO; SARTI, 2018).

A partir do simples contato do liquido com os elétrodos, a plataforma “Arduino” fazia o
controle eletrénico registrando cada ciclo (Figura 8. b). A calibracdo do sistema de medi¢&o foi
feita conforme proposto por Neto et al. (2014), sendo a vazdo de biogds maxima e minima
definidas entre 0,1 e 70 mL min’, respectivamente.

Houve grandes dificuldades na obtencdo de valores de producdo de biogas. Foram
realizados testes de estanqueidade no inicio de operacdo. Nao foi detectado vazamentos nas
tampas, nem nas conexdes entre as cAmaras do reator. Mas, ao longo de toda a operacédo, nao

se conseguiu medir a producdo de biogas com confiabilidade.
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Figura 8. Representacao esquematica (a) e foto (b) do medidor de biogas em tubo de vidro em
"U" conectado a placa Arduino.
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Fonte: a) Neto et al. (2014) com adaptagdes e b) Autora, (2019).

4.3. In6culo

O in6culo bioldgico (lodo) utilizado contém biomassa complexa e rica em micro-
organismos responsaveis pela digestdo anaerdbia. Na primeira etapa do trabalho, o lodo
utilizado foi do tipo granular, proveniente de reatores UASB da Estacdo de tratamento de
esgotos do abatedouro de uma avicola localizada em Tiete/SP. As trés primeiras camaras foram
inoculadas com lodo biolégico granular, aproximadamente 2 L, totalizando 6L no sistema
anaerdbio. A camara aerdbia néo foi inoculada.

Na segunda etapa, apds a lavagem de todo sistema, a cdmara 1 (C1) ndo recebeu indculo
prévio. O mesmo foi obtido pelo processo de fermentacdo bioldgica natural do meio de
alimentacdo, preparado com agua de abastecimento publico juntamente com uma solucédo
diluida de melago de soja (1 g L), totalizando 5 litros, o qual foi deixado em repouso durante
sete dias, na propria C1 mantida aberta. Tal processo favorece a fermentagdo natural por meio
de microrganismos presentes na atmosfera (LEITE et al., 2008). J& as camaras 2 e 3 (C2 e C3)
receberam aproximadamente 2 L de lodo cada, totalizando 4 L. O lodo utilizado foi do tipo
floculento, proveniente de reatores UASB da estacdo de tratamento de esgotos da cidade de
Matéo — SP. A camara aerdbia (C4) ndo foi inoculada.

Em ambos o0s casos, o processo de inoculagéo ocorreu da seguinte forma: as camaras foram
preenchidas com 2 L de lodo, e o volume total da camara (5 L) foi complementado com agua

de abastecimento publico, juntamente com uma solucéo diluida de melago de soja (DQO menor
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que 500 mg L™Y). As cAmaras inoculadas permaneceram em repouso por aproximadamente 24

horas, antes de dar inicio & alimentacdo do reator.

4.4, Operagdo do Reator Compartimentado anaerobio/aerobio

4.4.1. Etapa I: RCAA sem reciclo do efluente final

De acordo com Barber e Stuckey, (1999) a carga organica inicial aplicada durante a partida
do reator deve ser suficientemente baixa, para garantir uma partida ideal do reator, e assim,
prevenir que 0s microrganismos nao sejam sobrecarregados com cargas excessivas. Alem disso,
é recomendando pelos autores que seja utilizado também alto valor de TDH. Logo, para iniciar
0 sistema, tais estratégias foram tomadas ao se aplicar um elevado TDH (48 horas) e uma baixa
concentragdo de matéria organica de 874 mgO, L? (aproximadamente 20 g de melago “in
natura” para 20 L de 4gua de abastecimento publico), juntamente com 1 g L™ de alcalinizante.
Para manter o TDH de 48 h, a vazdo do sistema foi mantida em aproximadamente 0,42 L ht,
Vale ressaltar que em cada cdmara mantinha-se um TDH de 12 h.

Em relacdo a operagdo do sistema durante toda a primeira etapa da pesquisa, aplicou-se
tempo de detencdo hidraulica de 48 horas durante as fases de 1 a 5 e 36 horas para a fase 6. As
cargas organicas volumétricas aplicadas (COV) variaram entre 0,43 e 3,86 kgDQO m™ d*?,

conforme é apresentado na Tabela 8.

Tabela 8. CondicGes operacionais aplicadas ao RCAA durante a etapa I.

Fase Per!’odo TDH Vazao DQOr COV aplicada
(dias) (h) (L h'hy* (mgO2 LY)* (kgDQO m=d1)*
1 17 48 0,42+0,04 862,4+65,8 0,43+0,03
2 9 48 0,41+0,03 1625,4+50,9 0,81+0,02
3 26 48 0,41+0,03  3178,8+354,0 1,59+0,17
4 21 48 0,42+0,04  3907,9+436,2 1,95+0,20
5 16 48 0,42+0,04  6224,7+437,5 3,10+0,22
6 14 36 0,55+0,06  5791,1+442,1 3,86+0,29

*Valores médios e desvio padrao.
Fonte: Autora, 2019.

A primeira condicdo foi considerada como sendo de adaptacéo do indculo ao substrato com
aplicacdo de concentragdo com valor teérico de 800 mgO, L™ e TDH de 48h (fase 1). Para as
condicBes subsequentes foi previsto o aumento da concentragdo de 1500 mgO, L™ (fase 2) até
6000 mgO, L (fase 5) com mesmo TDH de 48h. Na fase 6, 0 TDH foi reduzido para 36h e
mantida a DQO em 6000 mgO L. A mudanca de condigio operacional foi realizada a partir

da estabilizacdo do sistema com relagéo a eficiéncia de remoc¢éo de DQO. Em outras palavras,
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quando o desvio padrdo da eficiéncia de remocdao estava abaixo de 10% para 3-5 medicdes, a

COV foi aumentada para proxima fase.

4.4.2. Etapa Il: RCAA com reciclo do efluente final

Para a segunda etapa do experimento, foram feitas alteracbes na configuracdo operacional
do RCAA, que consistiu na implementacdo da recirculagcdo do efluente final imediatamente
apos a saida da camara 1 (C1). Tal medida foi proposta para promover a reducao do uso de
alcalinizante, além de controlar a concentracao de acidos volateis totais (AVT) proveniente da
primeira camara, que neste caso tornou-se nessa configuragéo ser estritamente fermentativa

(fermentacdo natural prevista).

Em relacdo a operacdo do sistema durante a segunda etapa experimental, aplicou-se TDH
de 48 horas durante as fases de 1 a 5 e fase 7 e de TDH de 36 horas para a fase 6. As cargas
organicas volumétricas aplicadas (COV) mantiveram-se entre 0,43 e 3,86 kgDQO m= d*,
conforme é apresentado na Tabela 9.

Tabela 9. CondicGes operacionais aplicadas ao RCAA durante a etapa Il.

Fase Per_iodo DQOT . COVaIimentaQéo N COViotal .

(dias) (mgO2 L) (kgDQO m3d?)" (kgDQO m3d?)
1 15 622,9+241 0,31+0,12 0,47+0,18
2 23 1718,5+257 0,87+0,13 1,29+0,19
3 39 3021,2+127 1,52+0,06 2,27+0,10
4 21 4096,0+272 2,06+0,14 3,07+0,20
5 30 5860,1+556 2,95+0,28 4,40+0,42
6 19 5645,2+460 3,76+0,31 5,64+0,46
7 43 6266,7+602 3,16+0,30 4,70+0,45

*Valores médios e desvio padréo.
Fonte: Autora, 2019.

A razdo de recirculacdo (R) pode ser definida pela Equacdo 1 como a relacdo entre a vazao

de recirculacdo da fase liquida (Qr) e a vazao de alimentag&o do reator (Q), sendo:

_
Q

Neste caso foi adotada uma razéo de recirculacéo de 50% do efluente final em todas as fases.

R (1)

A recirculacdo foi mantida por uma bomba dosadora da marca Grundfos e modelo DDE 6-10B,
sendo que esta bombeava o efluente do tanque final (ap6s decantador) até ponto instalado entre

a conexao das camaras 1 (C1) e 2 (C2).
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Com a adocéo do reciclo, o TDH do sistema foi alterado de tal modo que a C1 possuia um

valor de TDH superior em relagdo as camaras seguintes, conforme € apresentado na Tabela 10.

Tabela 10. VValores médios das vazdes de alimentacgdo, recirculacdo e total relativo aos TDHs
médios aplicados durante a etapa Il.

Fases1-5e7 Fase 6
Vazio de alimentagéo (L h') 0,417 | Vazdo de alimentacéo (L h) 0,556
Vazio de recirculacdo (L h™h) 0,208 | Vazdo de recirculagdo (L ht) 0,278
Vazio total (L h') 0,625 | Vazdo total (L h'%) 0,833
TDH para C1 (h) 12 | TDH para C1 (h) 9
TDH para C2, C3 e C4 (h) 8 | TDH para C2, C3 e C4 (h) 6
TDH total (h) 36 | TDH total (h) 27

Fonte: Autora, 2019.

Da mesma forma como foi desenvolvido na etapa I, a primeira condicdo na fase 1 foi
considerada também como fase de adaptacao do indculo ao substrato, ja que o reator RCAA foi
novamente inoculado nas cadmaras C2 e C3 (lodo floculento). Nas condi¢bes subsequentes
houve o0 incremento da concentragdo de DQO 1500 mgO; L (fase 2) até 6000 mgO L (fase
5), para TDH de 48h. Na fase 6, o TDH foi reduzido para 36h e mantida a DQO em
6000 mgO, L. Ja a fase 7 considerou-se esta como uma fase de teste para a producéo de biogas.

Similar a etapa I, cada mudanca de condicdo operacional foi realizada a partir da

estabilizacdo do sistema com relacdo a eficiéncia de remocdo de DQO.

4.5. Meétodos analiticos

O monitoramento e o desempenho do sistema foram avaliados por meio de analises da fase
liquida, fase gasosa e do lodo conforme é apresentado na Tabela 11. Tais analises de
monitoramento foram feitas a partir da coleta de afluente e efluente de todas as quatro camaras
para as diferentes condi¢fes impostas a0 RCAA, bem como do efluente final apds o decantador.
Em relacdo ao lodo, foi analisado a concentracdo de sélidos totais (ST) e volateis (SV) do
indculo inicial conforme APHA (2005).

Ao final de cada fase, amostras de todas as camaras e do afluente foram coletadas para
quantificacdo dos acidos produzidos no processo por meio de cromatografia liquida de alta
performance (HPLC). As amostras foram previamente filtradas em membranas de 0,45 e 0,22
pum e posteriormente foram utilizados cartuchos C18 para purificar estas amostras e remover
possiveis contaminantes. As amostras foram entdo analisadas pelo HPLC Shimadzu (modelo
LC — 20 AT), utilizando uma coluna Aminex HPX-87X. Foram utilizados &cido sulfurico 0,01
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N como fase mdvel a uma vazdo de 0,6 ml mint, forno a uma temperatura de 60°C e detector
de indice de refracdo (modelo Rid-10A).

Tabela 11. Pardmetros analisados, seus respectivos métodos, frequéncia e bibliografia
utilizada.

Parametros Método de andlise  Frequéncia Referéncia
Termdmetro de
Temperatura s 3x/semana -
mercurio
Vazéo Volumétrico 3x/semana -
pH 4500 H+B 3x/semana APHA (2005)
Alcalinidade Titulagéo 3x/semana Ripley et al., (1986)
o ) Titulacdo 3x/semana Dilallo e Albertson,
Acidos volateis (1961)
Cromatografia liquida  1x/fase -
DQO 5220-B 3x/semana APHA (2005)
Sélidos em suspensdo totais 2540-C 2x/semana APHA (2005)
Solidos em suspensao 2540-E 2x/semana APHA (2005)
volateis
Sélidos totais 2540 - B Inéculo APHA (2005)
Sélidos totais volateis 2540 -D Inéculo APHA (2005)
Oxigénio dissolvido (mg L) Sonda portatil 3x/semana APHA (2005)
Composicéo de biogas Cromatografia gasosa  1x/fase Adorno et al., (2014)

Fonte: Autora, 2019.

A fase gasosa foi coletada periodicamente e ao final de cada fase, armazenada em frascos a
vacuo e conservados em freezer para posterior analise. A composi¢do em termos de percentual
de metano e diéxido de carbono contido no biogas foi analisada por cromatografia gasosa,
utilizando cromatografo a gas pertencente ao Laboratorio de Processos Bioldgicos (LPB) da
Universidade de Sdo Paulo (USP — Sdo Carlos) e ao Departamento de Engenharia Rural da
Universidade Estadual Paulista (UNESP — Jaboticabal). As amostras (volume 500 pL) foram
analisadas pelo cromatdgrafo Shimadzu GC 2021®, utilizando uma coluna capilar Carboxen
1010 (comprimento de 30 m, didmetro interno de 0,53 mm e espessura da coluna de 0,30 um).
Foram utilizados gas Arg6nio como gas de arraste a uma vazdo de 1,2 ml min, temperatura
inicial do injetor e detector de 200°C e 230°C, respectivamente, e detector de condutividade

térmica.

4.6. Estudos hidrodinamicos

Foram realizados estudos hidrodindmicos ao final da operacdo do reator, ou seja, apos a
etapa Il. Primeiramente foi realizado estudo com o RCAA preenchido ainda com a biomassa
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ativa nas suas camaras e posteriormente com o reator sem a presenca de lodo biologico. Tal
estudo nas mesmas condic¢des com e sem recirculacdo teve como intuito avaliar os parametros
relacionados ao tipo de escoamento, tempo de detencdo hidraulica real aplicado ao sistema,
modelo que representa o desempenho global do sistema, além de comparar as mudancas nas
caracteristicas do padréo de escoamento na presenca de biomassa.

Cloreto de sddio (sal de cozinha comum) na concentracéo de 5 a 10 g L™ foi utilizado como
tracador, o qual foi aplicado no reator na forma de estimulo degrau (LEVENSPIEL, 2000). Os
ensaios foram realizados para o reator com e sem recirculagdo, com as vazdes de 0,42 L h
(TDH=48h)e 0,55 L h': (TDH =36 h).

O procedimento consistiu em instalar, na saida do efluente liquido do reator, uma sonda
para deteccdo de condutividade, acoplada a um condutivimetro (CB-820 — Instrutherm), que
por sua vez foi conectado a um driver coletor de dados em tempo real desenvolvido em
linguagem Java. A cada minuto, o programa registrava o valor da condutividade do efluente, e
cada ensaio, durou cerca de 3 vezes o tempo de detencdo hidréulica teorico.

Previamente, construiu-se uma relacdo linear entre a condutividade e a concentracéo do sal.
Os dados de condutividade coletados foram convertidos em valores de concentracdo do
tracador, e a partir disso, foi construida curva C (Concentracdo x Tempo), a partir da qual foram
calculados os pardmetros hidraulicos do sistema (Apéndice).

A partir da curva C foi possivel avaliar qualitativamente o comportamento hidraulico do
reator, além de se obter informacGes gquantitativas que mensuram a condicdo hidraulica do
reator, como as curvas de distribui¢do do tempo de detencdo hidraulica (curva E), o tempo de
detencdo hidraulica real (6h) e o modelo do escoamento (mistura perfeita ou pistonado). Todos

os célculos foram realizados com o auxilio do software Origin 9 ®.

4.7. Estimativa da producdo de biogas

Conforme citado anteriormente (item 4.2), em virtude da dificuldade em quantificar a
producdo volumeétrica de biogas ao longo da operacdo do RCAA por métodos de descolamento
de liquido, a producdo de metano foi estimada por meio de célculos teodricos segundo
Chernicharo, (2007).

Inicialmente, € necessario estimar a producdo de metano por meio de conversdao da DQO

degradada no reator, de acordo com a seguinte reacao:

CHs+ 20, = CO2 + 2H,0



52

Ou seja, para cada mol de metano, sdo necessarios dois mols de oxigénio para a completa
oxidacdo a dioxido de carbono e agua. Em condi¢Bes normais de temperatura e pressao, 350
mL de CH4séo produzidos por grama de DQO removida. A Equacdo 2 apresenta a expressao
geral de producéo tedrica de metano.

DQOm an
Vmetano= Tt;to ( 2)

Onde:

Vmetano — VOlume tedrico de metano produzido (L);

DQOmetano — Carga de DQO removida no reator e convertida em metano (gO>);
K(t) — Fator de correcio para a temperatura operacional do reator (gOz LY).

O fator de correcdo K(t) foi obtido para a temperatura de operacdo do reator a partir da
Equacéo 3.

PK
K(t) = — 3
®) =77 ®)
Onde:
P — Pressao atmosférica (1atm);
K — DQO correspondente a 1 mol de CH4 (1 mol CH4/ 64gDQO);
R — Constante dos gases ideais (0,08206 atm L mol™? K™);

T — Temperatura operacional do reator (K).

Para o calculo de conversao do metano produzido em biogas foi considerada a concentracao
de metano analisada via cromatografia gasosa, e para as fases nas quais ndo foi possivel analisar
0 biogés, considerou-se , como referéncia, o biogas com uma concentracdo de 80% de metano
(METCALF; EDDY, 2003).
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5. RESULTADOS E DISCUSSAO

5.1. Etapa I: RCAA sem reciclo do efluente final

A primeira etapa experimental concentrou-se na analise do desempenho do reator
compartimentado sem o reciclo do efluente final. Para isso, o reator foi mantido em operagéo
continua por 103 dias e em temperatura ambiente (22,6 + 1,1°C), sendo que seis diferentes

cargas organicas foram aplicadas de 0,43 até 3,86 kgDQO m™= d.

5.1.1. Desempenho e monitoramento do RCAA sem reciclo
Apds a montagem de todo aparato experimental, as trés primeiras camaras do reator

receberam, cada uma, aproximandamente 2 L de indculo. O lodo foi analisado quanto a
concentracdo de solidos, tendo sido encontrados os seguintes valores: solidos totais:
49,2 g L%; sélidos fixos: 7,9 g LL; sdlidos volateis: 41,1 g L. A relagdo SV/ST indica,
genericamente, a porcentagem de material organico presente nos sélidos totais e esta
relacionado a qualidade do lodo, sendo valores 6timos entre 0,7 — 0,8 (CHERNICHARO, 2007).
Para o lodo utilizado foi obtida uma relacdo de 0,8, que se mostra ideal para o processo
biologico.

A Tabela 12 apresenta os valores médios (M) e desvio padréo (dp) de DQOT, DQOF, SST e

SSV obtidos durante todo o periodo de operacédo para o afluente e efluente final.

Tabela 12. Valores médios e desvio padréo do afluente e efluente durante a etapa I.

A Fase (TDH)

Parametros
(mg L—l) 1 2 3 4 5 6

(48h) (48h) (48 h) (48 h) (48 h) (36 h)

Afluente
M#dp M#dp M=#dp M=#dp M=#dp M=dp
DQOr 862+66  1625+51 31794354 39084436 6225+438 5791+442
DQOr 740* 1403+216 27144375 3010+£395 4717+739 45444214
SST 3224223 317+220 503+312 955+314 586+395 1664+107
SSsVv 288+196 301+204  465+294 888+332 522+327 14454869
Efluente final

M=dp M=dp M=dp M=dp M=dp M=dp
DQOT 34+33 47+17 110430 105+32 145+18 764+708
DQOr 29426 41+22 77422 76122 115+15 540+595
SST 1244 160 44+19 28+10 35%6 108+11
SSVv 8+4 14+0 3618 27+9 25+13 98+14

*Devido aos valores proximos entre a DQO+t e DQOg do afluente foi realizada somente 1 analise.
Fonte: Autora, 2019.
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Em termos de resultados, é possivel observar na Tabela 12 que a crescente carga organica
aplicada pouco influenciou a qualidade do efluente final, cuja DQO se manteve com valores
médios abaixo de 150 mgO. L e a concentragdo de SST menor que 45 mg L até a fase 5.
Com relacéo a eficiéncia do sistema completo, desde a fase de adaptacédo (fase 1) até a fase 5,
obteve-se elevados valores de remocdo de DQO, tanto bruta, quanto filtrada conforme
apresentado na Figura 9. J& na fase 6, caracterizada pela reducédo do TDH de 48 para 36 h, tal
diminuicdo afetou o sistema, levando-o a sua “faléncia” conforme sera discutido em detalhes

no item 5.1.2. Vale ressaltar que nesta fase 6, cada camara passou a operar com TDH de 9h.

Figura 9. Carga organica volumétrica (COV) aplicada e eficiéncia de remocdo de DQOT do
RCAA durante as fases de operacéo.
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Fonte: Autora, 2019.

A partir das anélises de monitoramento na fase 1, constatou-se que o sistema demonstrou
uma excelente adaptabilidade do indculo ao substrato. Neste periodo, foram obtidos valores
médios de eficiéncia de remocdo em termos de DQOT acima de 90% para o sistema anaerébio
e acima de 95% para o sistema combinado anaerobio + aerdbio. Apds 5 dias de operacao,
obteve-se uma eficiéncia de remocdo de DQO+ de 91% para o sistema anaerobio, o que
demonstra rapida e efetiva adaptacdo do indculo ao substrato. Tal fato pode ser atribuido ao
alto TDH e baixa concentracdo de materia organica aplicados durante a partida do reator.
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No entanto, outros estudos sem a presenca da camara aerdbia, ndo obtiveram tdo rapida
partida do reator, tal como o estudo de Saritpongteeraka & Chaiprapat, (2008), que utilizaram
um RCA de 23 L para o tratamento de efluente da industria de borracha (DQO = 5430 +
2046 mgO2 L1), no qual o periodo de partida durou 120 dias, sendo que os autores utilizaram
inoculo ja adaptado ao efluente. Em outro estudo conduzido por Feng et al., (2008), a partida
do reator durou 38 dias, no qual eficiéncias de remoc¢do de DQO atingiram valores médios de
69 a 79%, ao tratar efluente de baixa carga organica (305 mgO2 L) em um RCA de 17 L
adaptado com meio suporte. No presente estudo com o RCAA, a rapida adaptacdo do indculo
granular, proveniente do tratamento de agua residuaria de avicola, ao melaco de soja diluido
demonstra a potencialidade de tratamento do reator em conjunto com a boa qualidade do lodo
utilizado.

Desde a fase 1 até 5, o sistema apresentou elevadas médias de remocao de matéria organica,
mesmo com o0 aumento da COV aplicada. Durante todo o periodo de operacdo, a eficiéncia
média de remogéo de DQO+ variou de 91,7%, com a COV de 0,43 kgDQO m=3d? até 79,6%
com 3,86 kgDQO m d! para o sistema anaerdbio. Inclusive, na fase 5, as cdmaras anaerébias
atingiram uma remoc¢do média de 95,1%, o0 que evidencia uma das principais vantagens
agregadas ao sistema compartimentado

Na Tabela 13 estdo resumidos os valores médios de eficiéncia de remocéo para o sistema
anaerobio, aerébio e completo durante as 6 fases. Nota-se que, em termos de DQOF, o sistema
completo chegou a atingir a remoc&o de até 98% para a alimentacdo com 6000 mgO; L (fase
5). Com base nessa elevada eficiéncia, reduziu-se o TDH para 36 horas (fase 6), ao se confirmar
que o RCAA suportava elevada carga organica para o TDH de 48 h na fase 5.

Tabela 13. Valores médios de eficiéncia de remo¢do de DQOT e DQOr para 0s sistemas
anaerobio, aerdébio e completo para a etapa I.

Fase Sistema anaerobio Sistema aerdbio Sistema completo

DQO+ DQOF DQOT DQOF DQO~ DQOFr
1 91,7% 95,1% 52,0% 67,9% 96,0% 97,2%
2 94,4% 95,3% 54,1% 60,2% 96,9% 97,5%
3 90,6% 94,1% 62,7% 73,8% 96,5% 97,5%
4 93,5% 96,2% 57,7% 69,3% 97,2% 98,0%
S 95,1% 97,0% 51,8% 61,7% 97,7% 98,1%
6 79,6% 84,8% 39,2% 61,0% 86,4% 90,3%

Fonte: Autora, 2019.

Com relacdo a sistema aerobio, sua eficiéncia de remocdo foi relativamente menor que as

camaras anaerobias, variando de 39,2% a 62,7%. 1sso se deve a baixa concentracdo de substrato
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que a C4 recebeu ao longo do periodo de operacdo (fases 1-5), sendo estes de
71,6 +43,9 mgO, L na fase 1; 91,1 + 21,2 mgO, L™ na fase 2; 253,9 + 82,5 mgO_ L na fase
3; 252,0 + 47,6 mgO, L na fase 4; 304,3 + 58,8 mgO, L na fase 5. Mesmo apresentando
eficiéncias relativamente baixas, essa unidade teve importancia fundamental, como uma etapa
de polimento do efluente anaerdbio, ao garantir baixa concentracdo de DQO no efluente final,
mantidos entre os valores médios de 34,4 mg L™ na fase 1 até 763 mg L™ na fase 6 conforme
apresentado na Tabela 12.

O desempenho de cada camara ao longo do periodo da etapa | de operagéo esta apresentada
na Tabela 14. Em relacdo a contribuicdo de cada camara anaerdbia, até a fase 4, a C1 foi
responsavel por remover, em média, 61,2% da DQO (total) alimentada ao reator.

Tabela 14. Valores médios de eficiéncia de remocdo de DQOT e DQOFr de cada cadmara
anaerodbia durante a etapa I.

Fase Cc1 C2 C3

DQOT DQOF DQOr  DQOr DQOT DQO¢
1 68,2% 75,8% 56,4%  76,6% 42,0% 67,5%
2 69,9% 79,0% 61,1%  79,6% 48,9% 60,3%
3 55,0% 68,2% 554%  74,7% 53,5% 71,5%
4 59,7% 71,7% 654%  80,0% 55,8% 73,7%
5 41,7% 61,5% 72,1%  83,1% 63,2% 77,3%
6 11,4% 42,8% 36,7%  63,5% 46,1% 61,6%

Fonte: Autora, 2019.

De fato, no presente estudo, é possivel observar que até a fase 4 (Tabela 14), a C1 foi
responsavel pela maior remocdo da matéria organica. Inclusive, ao se avaliar e calcular a COV
individual da C1 (5 L), nota-se que essa camara operou em COV entre de 2,3 (fase 1) a 10,4 kg
DQO m3d-* (fase 4), valor este interessante quando se almeja 0 aumento de escala deste tipo de
reator. Em suma, aproximadamente 65% da eficiéncia global do reator foi obtida por 1/3 do
volume do sistema anaerobio. Relato similar pode ser observado no trabalho desenvolvido por
Vuitik (2017) para o tratamento de vinhaga de cana de agtcar (DQO ~ 18,0 + 1,4 gO2 L) em
um RCA de quatro camaras idénticas. Segundo o autor, a primeira cdmara do reator operou em
COV maxima de aproximadamente 9 gDQO L'd?, e foi obtida uma eficiéncia média de
remocao de aproximadamente 70%.

A partir da Fase 5, a C1 apresentou reducdo significativa em termos de eficiéncia de
remocdo, devido principalmente a perda de biomassa, quando a concentracdo de SSV do

efluente desta camara atingiu valor maximo de 1,7 g L™ (Tabela 15). Logo, a C2 se tornou o
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compartimento mais eficiente do RCAA, chegando a remover até 72% e 83% de toda a carga

organica aplicada, em termos de DQOT e DQOF, respectivamente (Tabela 14).

Os dados referentes ao monitoramento de desempenho do RCAA em termos de
concentragdo de DQO+ para cada camara ao longo do periodo de operacdo, esta apresentado na
Figura 10. Neste caso, é possivel observar que a concentracdo de DQO foi decrescente ao longo

das cdmaras do reator.

Figura 10. Valores medios de DQO+ obtidos durante as 6 fases de operacéo.
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Wang et al. (2009) obtiveram resultados similares em um RCAA adaptado (37 L de
volume (til) de trés cdmaras anaerdbias seguida por um decantador e posterior camara aerébia
no tratamento de agua residuéria da industria processadora de batata, no qual a primeira cAmara
removeu 72% da concentracio de DQO aplicada (2711,5 mgO, L), e as duas camaras
seguintes 81%, sendo que o sistema anaerdbio foi capaz de reduzir até 93,2% da matéria
organica presente no efluente.

Na Figura 11 apresenta-se o comportamento das concentra¢fes de SST e SSV no afluente e
no efluente final ao longo do periodo de operacédo (etapa 1). Durante o experimento, o sistema
demonstrou boa reten¢do da biomassa, com concentra¢fes médias de SST no efluente entre

85,0 e 353,0 mg L%, no sistema anaerdbio, e entre 12,0 e 108,0 mg L para o sistema aerdbio,
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sendo que as maiores concentracfes de solidos, tanto no efluente, quanto no afluente foram

observadas durante a fase 6 (Figura 11). Os baixos valores obtidos indicam estabilidade e boa

assimilacéo do substrato por parte da biomassa inoculada.

Figura 11. Variacdo temporal da concentracdo de SST e SSV no afluente e efluente final
durante as fases da etapa I.
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Periodo de operacdo (Dias)

Os valores médios da concentracdo de solidos (SST e SSV) de cada fase para o efluente de

cada compartimento do RCAA estdo apresentados na Tabela 15.

Tabela 15. Valores médios e desvio padrdo da concentracdo de SST e SSV para o efluente das
camaras anaerdbias durante as fases da etapa |.

c2 Cc3
Fase SST SSV SST SSV SST SSV
(mgL*  (mgL")  (mgL") (mgL")  (mgL')  (mgL™)
1 8636 70426 77+44 6332 85+104 70482
2 1000 94+0 13420 114+0 111+10 860
3 921#332  791#278  290+83  243+83  186+136  160%125
4 876x214  783+192 227460  202+53 135220 114+16
5 1543521 1397+484 39966 313198 136431 102427
6 14050 12610 70820 668+0 353112 280454

Fonte: Autora, 2019.
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Observa-se que a C1 foi a cdmara que apresentou maior perda de biomassa durante todo o
periodo de operacdo, apresentando uma perda equivalente, em termos de SSV, de 70,0 £ a
1261,0 + mg L na fase 1 a fase 6. Tal fato pode ser explicado devido a C1 ser a primeira
camara do reator, ou seja, a que recebe o choque de carga organica e hidraulica aplicado ao
sistema. Somente a biomassa adaptada foi capaz de ser retida na camara, onde a condi¢édo
acidogénica provavelmente prevaleceu a parte da elevacdo da concentracdo do substrato.

De acordo com Reynaud & Buckley (2016), a separagdo do reator em compartimentos se
mostra como fator importante para o processo de tratamento, no qual flutuacdes ou mudancas
bruscas na alimentacéo podem ser absorvidas ao longo das camaras sem afetar as camaras finais
anaerdbias, nas quais geralmente a diversidade microbiana é composta em sua maioria por
arqueias metanogénicas, que predominam para o tratamento bioldgico.

Em termos de concentracdo de sélidos em suspensao para as camaras anaerdbias durante as
fases 5 e 6, 0s valores obtidos assemelham-se aos reportados no trabalho de Conceicao (2016),
que utilizou um RCA de quatros camaras para o tratamento de vinhaca (SST de 1,40 £ 0,84 g
LY. Segundo o autor, foi observado perda de solidos do sistema, principalmente em C1, que
apresentou concentragdo de SST de aproximadamente 1,5 g L, provavelmente decorrente do
arraste de biomassa pelas bolhas de biogas formadas no interior do reator. Além disso, as
menores concentracdes de sdlidos foram obtidas para as Ultimas camaras, tal como no presente
trabalho, pois grande parcela do material particulado ter sido retida nos primeiros
compartimentos. Vale ressaltar que o autor trabalhou com COV entre 0,5 kg DQO m™ d* até
2,5 kg DQO m3d™.

Controle do oxigénio dissolvido

Como melhoria no polimento do efluente anaerdbio, torna-se interessante a presenca de uma
camara aerdbia nesta configuracdo de reator. Neste contexto, o oxigénio dissolvido é um fator
importante para promocdo e desenvolvimento dos microrganismos responsaveis pela digestao
aerdbia da matéria organica, que deve ser mantido entre 1,0 a 2,0 mg L™* (VON SPERLING;
CHERNICHARO, 2015). Os valores médios e desvio padrdo da concentracdo de OD obtida
durante todas as fases para a efluente final estdo apresentados na Tabela 16. Durante a fase 5
ndo foi possivel acompanhar a concentracdo de OD devido a problemas de calibra¢do do

medidor.
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Tabela 16. Valores médios e desvio padrdo de OD para a cAmara aerobia em todas as fases na
etapa I.

Fase
OD (mg L) 1 2 3 4 5 6
Média 3,08 3,77 1,94 2,10 - 0,75
Desvio padréo 0,45 1,34 0,60 0,89 - 0,10

Fonte: Autora, 2019.

Outro importante fator pertinente a concentracdo de OD no efluente final esta relacionado
ao seu descarte em corpos d’agua. Segundo a legislacdo federal vigente (CONAMA 357/2005
e 430/2011), a concentragéo de OD deve estar na pior condigdo acima de 2 mg L™ para descarte
em corpos d’agua Classe 4 (aguas que podem ser apenas destinadas a navegagédo e a harmonia
paisagistica).

Pode-se observar que foram obtidos resultados superiores ao minimo permitido durante as
fases 1 a 4, e somente na fase 6 foi obtido um valor muito abaixo do minimo. Tal fato pode
estar relacionado ao aumento da carga organica recebida na C4 durante a fase 6 (DQO =
1154,3 mgO, L), o que ocasionou um rapido e continuo aumento da concentracéo de lodo e
consumo excessivo do OD. Mesmo assim, para os padrdes de qualidade do Estado de S&o Paulo,
o valor obtido na fase 6 estd de acordo com Decreto Estadual n® 8468/76, que permite um valor
de OD superior a 0,5 mg L para efluentes a serem descartados em rios Classe 4 (SAO PAULO,
1976).

pH
Em relacdo ao monitoramento em termos de pH, os valores médios obtidos para o afluente

e efluente de todas as camaras durante as 6 fases de operacdo pode ser observado na Tabela 17.

Tabela 17. Valores médios do pH do afluente e efluente de cada caAmara durante todas as fases
da etapa I.

Fase PH

Afluente C1 C2 C3 C4
1 6,88 7,13 7,37 7,31 8,44
2 7,20 7,44 7,61 7,77 8,52
3 6,67 7,28 7,58 7,88 8,55
4 6,18 6,72 7,37 7,66 8,45
5 5,76 6,69 7,11 7,63 8,45
6 551 5,90 6,46 7,61 8,23

Fonte: Autora, 2019.
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De acordo com Von Sperling & Chernicharo, (2015), os microrganismos produtores de
metano possuem crescimento 6timo na faixa de pH que varia de 6,6 até 7,4, embora a
estabilidade do processo anaerdbio pode ser atingida para formacgdo de metano em uma faixa
maior de pH (6,0 - 8,0). O mela¢o de soja bruto possui pH relativamente baixo, em torno de
5,7, e mesmo com a adicao de agua como forma de diluicdo e o bicarbonato de sédio, o meio
de alimentac&o apresentou pH abaixo do ideal para uma digestdo anaerdbia.

Ainda segundo os autores, valores de pH inferior a 6 devem ser evitados, pois podem
ocasionar a inibicdo das arqueias metanogénicas. Entretanto, mesmo com o pH do meio de
alimentacdo abaixo do valor ideal, foram obtidos valores de pH, durante as fases 1 — 5, dentro
da faixa 6tima de operacdo para os efluentes de todas as camaras. Segundo Mosey, (1983),
processos anaerébios produzem alcalinidade na conversdo da matéria organica e essa
alcalinidade pode ser empregada para controlar o pH do sistema. Tal fato, ressalta a excelente
estabilidade do processo, promovendo elevadas eficiéncias de conversdo da matéria organica.

Vale ressaltar que durante as fases 1 a 4, por meio da andlise dos valores de pH (Tabela 17),
ndo é possivel notar a separacdo entre as fases do processo anaerébio (acidogénese e
metanogénese) conforme esperado para o reator compartimentado. Segundo Speece (1983), 0s
valores de pH ideal para o processo acidogénico esta entre a faixa de 4 — 6, ao contrario dos
valores obtidos para as camaras, que situou na faixa entre 6 — 8. De fato, de acordo com Ahring,
et al. (1995), sistemas altamente tamponados apresentam pequenas varia¢des do valor do pH,
como é o caso do sistema em estudo, no qual foi utilizado um alcalinizante no meio de
alimentacdo.

Porém, durante a fase 5, pode-se observar que a C1 passou a apresentar um comportamento
com prevaléncia de acidogénese devido a reducéo do valor de pH de 6,18 a 5,76 (Tabela 17).
Foi a partir da fase 5 que o sistema compartimentado comecgou apresentar leve indicio de
separacdo de fases, sendo que durante a acidogénese ocorre a conversao dos compostos de
cadeia longa para producdo de acidos graxos. Como consequéncia, o valor de pH é reduzido e
estes acidos, por sua vez, sdo consumidos durante metanogénese, ocasionando um incremento
do valor de pH nas camaras seguintes conforme pode ser observado na Tabela 17.

A partir da fase 6, devido ao desequilibrio do sistema causado pela reducéo do TDH, as C1
e C2 passaram a exibir menores valores de pH, causado, principalmente, pelo acimulo de
acidos e reducédo da capacidade de tamponamento do meio, mesmo com a adi¢do de maiores

concentracdes de alcalinizante, a qual foi elevadade 1gL*a3gL™

Alcalinidade



62

De acordo com Speece (1983), alcalinidade € um dos principais parametros relacionado aos
tratamentos de aguas residudrias porque esta diretamente ligado ao controle do pH do sistema,
sendo, também, a medida de capacidade de neutralizagdo do meio na presenca de acidos. Na
Figura 12 estdo apresentados os valores de alcalinidade a bicarbonato (AB) para o afluente e

efluente final.

Figura 12. Valores de AB do afluente e efluente final em todas fases durante a etapa I.
1000

1 T2 i 3 : 2 &8 6
T e ¢ 5 ;
4| ®m  Afluente|: * ;
¢ Efluente|: . ] 5 ;
800 o ¢ 5 :
- Pes e P

: : ; @, : L 2

1 ¢ g * * ”01 ‘ *
£ £ : . f L

— 600+ i : 5 R
=i *% 5 | 5
Q 1 Lo ] : 5
< : : : : :
% L s ; s
g » | e
o ; : ;
2 {osetee® " § |
L LT é i |
] COm : : :
. o : ;

0 10 20 30 40 50 60 70 8 90 100 110
Periodo de operacao (Dias)
Fonte: Autora, 2019.

E possivel analisar que o meio de alimentagdo, mesmo com a adicdo de alcalinizante,
apresentou baixos valores de concentracdo de AB, variando de 146,9 + 65 mgCaCOs L™ na
fase 1 até 16,9 + 47 mgCaCOs L™ na fase 4. As fases 5 e 6, nas quais a concentragio de DQO
chegou a 6000 mg L%, a alcalinidade a bicarbonato no afluente praticamente foi inexistente. A
presenca de grande quantidade de melago no meio de alimentacéo e a sua provavel degradacao
no frasco de alimentacdo pode explicar o consumo prévio de alcalinidade via bicarbonato de
sodio.

No entanto, foram obtidas elevadas concentragcdes de AB em todas as fases para o efluente
final, que variaram de 311,1 mgCaCOs L! (fase 1) até o maximo de 822,4 mgCaCOj3 L™ na fase
3, comprovando que o sistema anaerdbio foi capaz de produzir alcalinidade durante a conversédo

de 4cidos, de acordo com Mosey (1983).
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O tamponamento do substrato contendo melago de soja com bicarbonato de sodio (1 a4 g
NaHCOs L) foi também realizado no trabalho inicial desenvolvido por Rodrigues, et al. (2018)
que utilizou este subproduto para producdo de biogas utilizando um reator UASB (12 L). Os
autores concluiram que o uso de alcalinizante foi fundamental para o processo de degradacao
anaerobia ocorresse adequadamente. Embora 0s processos anaerobios gerem alcalinidade na
conversdo de &cidos volateis intermedidrios, a adicdo de um agente alcalinizante é
extremamente recomendada para a digestdo anaerébia com alta taxa de carboidratos
(CHERNICHARO, 1997), como ¢ o caso do melaco de soja utilizado em ambos os estudos.

O comportamento da alcalinidade a bicarbonato ao longo das camaras do RCAA esta
apresentado na Figura 13. Nota-se que a concentracdo de AB foi crescente ao longo dos
compartimentos relativa as fases (1-5), com excecéo ao efluente da C1, que a partir da fase 4,
ndo apresentou concentracdo de AB, tal como o afluente.

Figura 13. Valores médios de AB do afluente e efluente das cAmaras durante as fases de
operacdo da etapa I.
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Com relacéo as demais camaras, destacam-se os valores de AB para o efluente da C3 e da
C4. Tais efluentes apresentaram valores proximos, nos quais foram obtidas as concentragdes
médias de 625,9+ 172,2 mgCaCOs L, paraa C3, e 636,9 + 182,1 mgCaCOs L para a C4, em

todo o periodo de operagdo. Tal fato estd relacionado devido o processo aerébio ndo gerar
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alcalinidade. Segundo Speece (1996), sistemas aerébios também necessitam de alcalinidade
adequada para neutralizar o excesso de H>COsz produzido pelos microrganismos aerdbios,
principalmente em sistemas onde ocorre efetiva transferéncia de oxigénio (elevada
concentracdo de oxigénio dissolvido no meio).

Portanto, 0 RCAA apresentou condicOes efetivas de geracdo de alcalinidade nas camaras
anaerdbias, promovendo estabilidade do processo durante as fases 1 a 5, sendo estas fases nas
quais foram obtidas elevadas eficiéncias de remogdo de matéria organica. Somente na fase 6, 0
sistema ndo suportou o choque hidraulico promovido pelo aumento da vazao do afluente, na
qual a geracdo de AB foi drasticamente reduzida em todas as camaras do reator, perdendo a

capacidade de tamponamento do sistema, proporcionando o acimulo de acidos organicos.

Acidos volateis

Acidos volateis totais (AVT), alcalinidade e pH esto relacionados entre si e influenciam
igualmente a digestdo anaerobia (CHERNICHARO, 2007). Além disso, o equilibrio na
concentragdo dos acidos volateis € um bom indicador de adequado funcionamento de um reator
anaerdbio e sua concentragdo € de grande importancia no acompanhamento da atividade das
bactérias (SPEECE, 1996). Na Figura 14 estdo apresentados os valores obtidos de AVT para o

afluente e efluente final para as 6 fases.

Figura 14. Valores de AVT do afluente e efluente final nas fases de operacéo da etapa I.
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Durante todas as fases foram obtidos elevados valores de concentracdo de AVT no afluente,
com variacéo de 190,6 + 76 mgHac L™ na fase 1 até 1194,8 + 134 mgHac L™ na fase 6. Nota-
se que o incremento da concentracdo de acidos no afluente esta diretamente relacionado ao
aumento da concentracdo de matéria organica ao longo das fases de operacdo e seu posterior
consumo para obtencdo de baixas concentracdes no final. No entanto, para o efluente final,
foram obtidos valores relativamente baixos, entre 30,6 + 12,2 mgHac L™, na fase 1 até 44,9 +
12,4 mgHac L™ na fase 5. Somente na fase 6, na qual o sistema apresentou elevado actiimulo de
AVT, o efluente final apresentou valores acima de 700 mgHac L.

O comportamento da concentracdo de AVT ao longo do RCAA esta apresentado na Figura
15. De uma forma geral, a concentragcdo de AVT diminuiu desde a C1 até a saida do reator.
Com o aumento da carga organica, houve um significativo aumento da concentracdo de AVT

do afluente, atingindo valores superiores a 1000 mgHAc L a partir da fase 3.

Figura 15. Valores médios de AVT do afluente e efluente das caAmaras durante as fases de
operacdo da etapa I.
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Pela analise do perfil de AVT ao longo das camaras do reator € possivel observar que houve
separacao entre as fases do processo anaerobio, principalmente a partir da fase 4. De fato, a
primeira cdmara do reator (C1l) apresenta uma maior concentracdo de AVT entre 0s
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compartimentos, ao passo que a C3 tem a menor concentracdo de AVT em todas as fases de
operacdo. A diferencga entre os compartimentos cria diferentes condi¢cbes ambientais, 0 que o
torna favoravel para um tipo especifico de microrganismo no processo anaerobio (BARBER;
STUCKEY, 1999).

Similarmente, ressalta-se o estudo desenvolvido por Oliveira et al., (2015) para o tratamento
de dguas residuarias de suinocultura (concentragio de AVT: 735 a 1108 mgHAc LY) utilizando
um RCA (530L) de trés cdmaras aplicando uma carga cargas organicas volumétricas de 5,0 a
10,1 g DQO L d. Os autores reportaram que o efluente da cdmara 1 do RCA apresentou as
maiores concentracdes de AVT em relacio as outras, com valores entre 185 a 587 mgHAc L?,
123 a 188 mgHAC Le de 104 a 170 mgHAc L nas camaras 1, 2 e 3, respectivamente. Esses
resultados indicam maior producdo de &cidos organicos na camara 1, que pode ser em
decorréncia de maior atividade das bactérias hidroliticas e acidogénicas do que nos demais
compartimentos do reator, confirmando a possibilidade de separacdo parcial da fase
metanogénica nas camaras posteriores.

Diversos outros estudos envolvendo o reator compartimentado evidenciaram a separacao de
fases ao longo do reator com base nos valores de AVT, principalmente em trabalhos
empregados no tratamento de efluentes de alta carga organica tais como agua residuaria do
processamento de soja (Zhu et al., 2008); producéo de biodiesel (Phukingngam et al., 2011); e
vinhaca (Sayedin et al., 2018).

Além disso, observa-se na Figura 15, que a C1 foi responsavel por consumir
aproximadamente 60% do AVT presente no substrato, mesmo quando a concentracdo no
afluente apresentou elevados valores (AVT > 1000 mgHac L), sem desestabilizar as demais
camaras, 0 que ressalta a capacidade do reator em absorver choques de carga organica. As
camaras subsequentes foram capazes de consumir o AVT restante, sendo que o efluente final
apresentou baixas concentrac@es durante as fases 1 até 5.

Comportamento similar foram obtidos por Saritpongteeraka e Chaiprapat, (2008) que
avaliaram o tratamento de agua residuaria da producdo de latex, caracterizada pela elevada
concentragdo de AVT e sulfato. Ao empregar um RCA (23 L) de quatro camaras, 0s autores
observaram que aproximadamente 75% da concentracdo de AVT no afluente, em torno de 970
+ 101 mgHAc L™ foi reduzida para 249 + 25 mgHAc L™ no primeiro compartimento do reator.
A eficécia da primeira cdmara em consumir o AVT presente no substrato, permitiu que a
concentracdo de AVT fosse reduzida a valores que possibilitam a digestdo anaerobia eficaz nos

demais compartimentos do reator.
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Na Tabela 18 estdo apresentados 0s varios acidos organicos, e suas concentracdes, obtidas
por meio da anélise de cromatografia liquida do afluente e efluente das cdmaras C1 e C2. Foram
analisadas as fases 1, 3, 4 e 5. O efluente das cadmaras C3 e C4 n&o apresentaram concentragdes
detectaveis de acidos em nenhuma das fases analisadas. Durante a fase 1 somente o afluente
apresentou concentracfes detectaveis dos seguintes acidos: formico (HFo), acético (HAC) e
propidnico (HPr), cuja soma total das concentracdes é proxima ao calculado via titulacdo (
181 mg L para 190,6 mg L1). Acido formico foi detectado apenas no afluente, com
concentracdo crescente ao decorrer das fases. De acordo com Hayes et al., (2006), o acido
férmico detectado no afluente em elevadas concentracbes, pode ser originario de residuos

lignocelul6sicos presentes no melago de soja.

Tabela 18. Caracterizacdo e quantificacdo dos acidos volateis totais presentes no afluente (A)
e efluentes das C1 e C2 durante a etapa I.
Concentragdo (mg L ™)
Fase Formico Acético Propidnico Butirico Valérico
A A Cl C2 A Cl C2 A Cl Cl
1 86,0 8,4 ND ND 86 ND ND N/D N/D N/D
3 188,3 136,8 37,0 N/D 129 61,8 N/D N/D N/D N/D
4 247,3 4933 287,7 N/D 728 1719 226 132 1842 27,5
5 431,1 366,7 620,7 614 522 1712 505 43,0 19472 38,3

N/D — Néo detectavel.
Fonte: Autora, 2019.

Acido acético foi detectado em todas as fases no afluente e ap6s a fase 3 no efluente da C1,
ressaltando que a partir da fase 4, seus valores de concentracdo foram superiores ao do afluente,
0 que evidencia o carater acidogénico da C1. Enquanto, na fase 5, o &cido acético foi detectado
na C2, que provavelmente se tornaria acidogénica.

Acido propidnico foi detectado em todas as fases no afluente, apos a fase 3 no efluente da
C1 e no efluente da C2 nas fases 4 e 5. Nas fases 4 e 5 também foi encontrado &cido butirico
(HBuU) no afluente e efluente da C1. Por fim, acido valérico (HVa) esteve presente somente no
efluente da C1.

Na Figura 16 esta apresentado o comportamento dos acidos orgénicos para o afluente e
efluente das camaras C1 e C2 ao longo das fases analisadas. Observa-se que o aumento da
concentracdo de DQO (matéria orgénica) no afluente ao decorrer das fases de operacdo esta
diretamente relacionado ao aumento da geracdo de acidos organicos nas duas primeiras camaras

do reator.
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Figura 16. Perfis de &cidos organicos no afluente e do efluente das camaras C1 e C2 durante
as fases 1 (a), 3 (b), 4 (c) e 5(d) da etapa | do experimento.
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Fonte: Autora, 2019.

Os acidos organicos detectados sdo considerados metabolitos produzidos pela fermentacao
de compostos organicos presentes no substrato de alimentacdo do reator (SPEECE, 1996). A
presenca principalmente de &cido acético no afluente evidencia a degradacdo do melaco antes
mesmo de entrar no reator.

Na fase 1 (Figura 16.a), foram detectados acidos de cadeia curta (1 a 3 carbonos) somente
no afluente que foram prontamente consumidos ja na C1. Nota-se na fase 3 (Figura 16.b)
aumento acentuado da concentracao de acido formico, acético e propiénico no afluente de 86,0
a188,3mgL? 86,4a136,8mgLte8,6a12,4mgL™, respectivamente. A C1 removeu 100%
e 73% dos acidos formico e acético, respectivamente. Porém, a concentragdo de acido

propidnico foi superior na C1, o que pode estar relacionado ao aumento da carga organica no
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sistema. Todos os &cidos produzidos na C1 foram totalmente consumidos na C2, que nédo
apresentou concentracdes detectaveis.

A partir da fase 4 e 5 (Figura 16. ¢ e d) houve incremento na quantidade de &cidos organicos,
principalmente acético e butirico, em virtude do aumento da carga organica aplicada ao
sistema. Tal fato implica na maior disponibilidade de matéria organica para ser consumida pelos
possiveis microrganismos acidogénicos presente nas camaras 1 e 2, cujos efluentes
apresentaram concentragdes superiores de acido propionico.

Estes acidos organicos sdo considerados produtos de fermentacdo ideais para a fase
metanogénica, devido a facilidade de serem metabolizados pelas arqueias metanogénicas em
metano (TARTAKOVSKY; GUIOT, 1997). Vale ressaltar que o acido acético e butirico ndo
apresentaram quantidades detectaveis no efluente da C3 em nenhuma das fases, e desta forma,
tal como os &cidos propidnico e valérico, foram possivelmente convertidos a biogas.

Durante a etapa I, a predominancia de acetato e butirato para valores relativamente altos de
pH (Tabela 17) nas camaras 1 e 2 estd relacionado com a configuracdo do reator em
compartimentos. Tal fato, pode estimular a producdo de produtos intermediérios na fase
acidogénica favoraveis aos microrganismos da fase metanogénica, similarmente ao demostrado
por Baloch et al., (2006). De acordo com Speece et al., (1997), o projeto do reator pode
desempenhar um papel realmente importante na selecéo de popula¢Ges microbianas no interior

do sistema.

5.1.2. Fase6

Apos a confirmacdo da potencialidade do RCAA no tratamento de melaco de soja em
diferentes concentracGes (fases 1 a 5) para um TDH relativamente alto de 48h, optou-se em
reduzir o TDH para 36 horas. Portanto, a vazdo de alimentacéo foi incrementada de 0,42 L h'
para 0,55 L h!, sendo mantida a concentrag&o de substrato (DQO = 6000 mgO2 L ™).

Inicialmente, o sistema se mostrou estavel, apresentando elevada eficiéncia de remocao
(88% e 94% para o sistema anaerdébio e completo, respectivamente), conforme apresentado na
Figura 17. Porém, apds 9 dias de operacdo, foi verificado elevada perda de biomassa,
principalmente nas duas primeiras camaras (Tabela 15), o que ocasionou diversos problemas
de entupimento, transbordamentos e outros problemas operacionais. Inclusive, nota-se o

sistema aerobio foi afetado a partir do 98° dia de operagéo.
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Figura 17. Valores diarios de eficiéncia de remocao obtidos durante a fase 6 da etapa | para o
RCAA
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Fonte: Autora, 2019.

A partir disso, todas as camaras foram afetadas conforme pode ser verificado na Tabela 19,
devido ao acumulo de &cidos volateis em todo o sistema ocasionando realmente a “faléncia” do
reator. De acordo com Sawyer e McCarty (1978), o acimulo de &cidos volateis pode ter um
efeito negativo sobre a digestdo anaerdbia se a capacidade de tamponamento for extrapolada e

o pH decrescer para niveis desfavoraveis para a biomassa ativa no reator.

Tabela 19. Valores diarios de concentracdo de &cidos volateis para a fase 6 da etapa I.
Acidos Volateis (mgHac L)

Dia

Afluente C1 C2 C3 C4
91 1201,7 - - 74,1 57,4
94 1392,7 - - 68,2 49,0
96 1293,1 1574,7 466,3 132,1 82,5
98 1018,7 - - 328,2 196,1
103 1097,6 1892,2 1982,7 945,2 747,0

Fonte: Autora, 2019.

Devido a todos os problemas encontrados durante esta fase, o reator foi parado e seu

conteudo descartado e interior limpo. Neste caso, foi possivel constatar que elevadas
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concentragdes de AVT se caracterizaram como um dos principais aspectos limitantes que
afetam a converséo anaerdbia do melaco de soja. De modo geral, é possivel concluir que séo
necessarios tempos de detencdo elevados para viabilizar a etapa da hidrolise. A aplicagdo de
elevados TDHs esta em acordo com o trabalho de Rodrigues, 2019, no qual ndo foram obtidos
resultados satisfatorios ao se aplicar TDH inferior a 24 h para tratamento de melago de soja.

No presente estudo, possivelmente a primeira camara do reator deveria apresentar um
volume maior, e TDH relativamente superior em comparagao as demais camaras, para favorecer
a hidrolise completa dos compostos organicos presentes no melaco de soja conforme discutido
por Silva et al., (2016).

5.2.Etapa Il: RCAA com reciclo do efluente final

A segunda etapa do trabalho apresentou modificacdes no aparato experimental, devido
principalmente as dificuldades de operacéo para baixo TDH (36 h). Foi proposto o reciclo do
efluente final anteriormente a entrada da C2, para a diluicéo e ajuste de pH do efluente da C1
de acordo com o proposto por Fujihira et al., (2018).

Outra modificacao feita foi que a primeira cdmara ndo recebeu inéculo prévio, sendo que
foi realizada a fermentacao natural da porcdo liquida constituida por melaco de soja e agua de
abastecimento publico. Tal modificagdo possuia como principal objetivo o desenvolvimento de
uma camara estritamente fermentativa para a possivel conversdo dos carboidratos presentes em
acidos volateis.

Devido ao baixo pH do efluente proveniente da cAmara fermentativa, aliado a retirada de
alcalinizante do afluente, o reciclo foi necessario para promover condi¢des ideais para 0
desenvolvimento dos microrganismos anaerdbios presentes nas camaras 2 e 3. Além disso,
alterou-se o tipo de indculo utilizado. Neste caso empregou-se o lodo do tipo floculento com
boa caracteristica de sedimentabilidade (Teste em cone Imhoff) ao invés de granular, para assim
evitar entupimentos e perdas por arraste.

O reator foi monitorado continuamente por 190 dias e em temperatura ambiente (23,1 +
1,8°C) sendo que sete diferentes cargas organicas foram aplicadas (0,20 e 4,6 kgDQO m3 d1).
Os resultados obtidos nesta etapa Il do projeto serdo apresentados e discutidos conforme os

resultados da etapa I, e ao longo da discussdo, ambas as etapas serdo comparadas.

5.2.1. Desempenho e monitoramento do RCAA com reciclo

Para reiniciar a operacao do reator nesta etapa, as camaras C2 e C3 receberam, cada uma,

aproximandamente 2 L de indculo. O lodo utilizado foi do tipo floculento, o qual apresentou as
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seguinte concentracdes em termos de sélidos totais de 96,4 g L, solidos fixos de 50,0 g L e
sdlidos volateis de 46,4 g L™

A Tabela 20 apresenta os valores médios (M) e desvio padrao (dp) de DQOT, DQOF, SST
e SSV obtidos durante todo o periodo de operacdo para o afluente e efluente final.

Tabela 20. Valores médios e desvio padréo dos principais parametros analisados para o afluente
e efluente durante a etapa II.

Pardmetro Fase (TDH)
(mg L) 1 2 3 4 5 6 7
(48 h) (48 h) (48 h) (48 h) (48 h) (36 h) (48h)
Afluente
Mzdp Mzdp Mzdp Mzdp Mzdp Mzdp M=dp

DQOr 623+240  1718+256  3021+127 4096+272 5975555 5645+460 62671602
DQO¢ 543+237  1224+212 23174328 2487+333 4349+322 4607+550 5057+760

SST 85+69 390+347 6501225  985+482 7554435 2661183  928+753
SSV 59+43 3814349 6194206  920+491 7134421  255+181  875+715
Efluente
Mzdp M=dp M=dp Mzdp Mzdp M=dp Mzdp

DQO+ 147430 2274121 294+68  475+176 1039+296 17364628 2719+454
DQO¢ 7731 142+75 23359  343+171 869+307 1480+686 2309+551

SST 50+42 72469 59+23 98+47 120+32 162+27  234+117

SSV 49142 60£57 48+14 7537 10526 147122 210495

Fonte: Autora, 2019.

Em termos de resultados, é possivel observar na Tabela 20 que o incremento de carga
organica aplicada influenciou a qualidade do efluente final, cuja DQO e a concentracdo de SST
aumentaram gradativamente com a COV aplicada. Ja nas fases 6 e 7 nota-se que o efluente final
apresentou elevada concentracdo de DQO, devido principalmente ao acimulo de acidos (909 +
409 mgHAc L1) ocasionado pela reducéo do TDH de 48h para 36h, sendo que o sistema passou
a operar com um TDH total de 27h. Com relacdo a eficiéncia do sistema, desde a fase de
adaptacdo (fase 1) até a fase 5, obteve-se valores de remogédo de DQO superiores a 80%, tanto
bruta, quanto filtrada conforme € apresentado na Figura 18.

Tendo em vista que na primeira etapa do projeto, 0 RCAA apresentou elevada capacidade
de tratamento do melaco de soja, a etapa Il foi voltada para a converséo de carboidratos
(acucares de cadeia longa) para acidos (C1) e subsequente remocédo nas C2 e C3, juntamente
com avaliacdo do desempenho do reator sem a utilizacdo de alcalinizante no meio de

alimentacéo.
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Figura 18. Carga orgénica volumétrica (COV) aplicada e eficiéncia de remocéo de DQO+ do
RCAA durante as fases de operagéo da etapa Il.
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Fonte: Autora, 2019.

Durante a fase 1, o sistema apresentou dificuldades de adaptacdo ao substrato devido,
principalmente, ao carater fermentativo da C1 e ao tipo de lodo utilizado, conforme sera
discutido a seguir. Foram obtidas baixas médias de eficiéncias de remoc¢éo de carga organica,
tanto para as camaras anaerobias (C2 e C3), quanto ao sistema completo, de 48,5% e 74,2%,
respectivamente. Ao se comparar com os resultados da etapa | (Figura 9), no qual a fase de
adaptacdo foi relativamente répida, e elevadas eficiéncias de remocdo foram prontamente
alcancadas, sendo superiores a 90%, a partir do 5° dia de operacao.

A partir da fase 2, o sistema apresentou melhora em termos de estabilidade, com maiores
eficiéncias, conforme é apresentado na Tabela 21, na qual estdo resumidos os valores médios
de eficiéncia de remocéo para o sistema anaerdbio, aerébio e completo durante as 7 fases. Apds
a fase 2 até 5, 0 RCAA apresentou satisfatoria eficiéncia de remocdo de DQO, tanto bruta,

quanto filtrada, mesmo com o aumento da COV aplicada.



74

Tabela 21. Valores médios de eficiéncia de remogdo de DQOT e DQOF para 0s sistemas
anaerobio, aerdbio e completo obtidos na etapa Il.

Fase Sistema anaerobio Sistema aerdbio Sistema completo

DQO~ DQOF DQOr DQOF DQO~ DQOFr
1 48,5% 67,1% 51,0% 72,9% 74,2% 85,1%
2 75,3% 82,0% 43,4% 63,0% 85,7% 91,2%
3 79,2% 83,2% 51,9% 61,7% 90,2% 92,2%
4 82,0% 88,5% 36,0% 55,0% 88,4% 91,6%
5 77,9% 82,3% 28,4% 41,6% 84,0% 86,8%
6 62,9% 68,6% 19,3% 31,6% 68,0% 72,6%
7 46,3% 55,1% 17,4% 28,5% 55,6% 62,2%

Fonte: Autora, 2019.

A eficiéncia média de remocdo de DQO+T manteve-se em torno de 75%, com a COV de
0,9 kgDQO m3d* de 77,9% com 3,0 kgDQO m™= d* para o sistema anaerdbio. Vale ressaltar
que, em termos de DQOF, as cAmaras anaerobias atingiram remocao de até 89,4% para DQO de
6000 mgO, L (fase 5). Além disso, pode-se observar que cerca de 50 a 80% da matéria
organica era removida ja nas camaras anaerdbias, permanecendo apenas a matéria organica
recalcitrante para ser removida na camara aerdbia, atingindo altos valores de remoc¢édo e
superiores a 90% na fase 4.

Agora, comparando-se as eficiéncias de remocdo de DQO+ obtidas na etapa Il com as da
etapa | (Tabela 13), nota-se que a qualidade, em termos da relacdo ST/SV, do lodo utilizado na
etapa |l estava na faixa de 0,5, o que pode ter afetado o desempenho do sistema das camaras 2
e 3. Segundo Chernicharo, (1997), tal relacdo deve se estar dentro da faixa ideal de 0,7 a 0,8
(tal como na etapa 1), onde uma maior quantidade de biomassa esta disponivel para 0 consumo
de substrato.

Além disso, o lodo granular utilizado na etapa | era proveniente do tratamento de aguas
residuaria de um abatedouro de frangos , caracterizadas pela elevada concentracdo de matéria
organica (DEL NERY et al., 2007), ao contrario do lodo floculento da etapa Il, proveniente de
uma unidade de tratamento de esgoto sanitario (baixa concentracdo ~ 500 mgO- L1). Portanto,
pode-se inferir também que o lodo utilizado na primeira etapa ja apresentava maior viabilidade
de tratamento de substrato de alta DQO, como o melago de soja, ao contrario do inoculo
floculento, pouco adaptado a alta carga organica.

Comparando-se ambos os tipos de biomassas, os resultados obtidos neste trabalho, sdo
compativeis aos obtidos em Sabry (2008), que conduziu um estudo para avaliar o

comportamento de dois reatores UASB (3,75 L), inoculados com lodo granular e floculento,
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para o tratamento de esgoto doméstico sintético (700 —1000 mgO, LY). Aplicando um TDH de
10h, o reator inoculado com lodo granular apresentou uma eficiéncia de remogédo de DQO
superior ao reator com lodo floculento, com valores médios de 94% para o primeiro e 59% para
0 segundo.

Ao se analisar de maneira isolada o sistema de pos-tratamento (C4), observa-se que foram
obtidas menores médias de eficiéncia de remogao ao se comparar com as camaras anaerobias,
com valores entre 17,4% e 51,0%. Entretanto, a cAmara aerdbia se apresentou como etapa de
polimento do efluente anaerdbio, ao garantir menores concentracées de DQOT no efluente final,
que permaneceram entre 147 + 31 mg L na fase 1 até 475 + 177 mg L™ na fase 5, conforme
apresentado na Tabela 20.

No entanto, a partir da fase 6 (TDH total de 27 h), o sistema aerdbio passou a apresentar
menores eficiéncias, principalmente devido ao acimulo de lodo anaerébio proveniente de C3.
Provavelmente, o aumento da vazdo de alimentacéo e recirculacdo durante a fase 6 promoveu
o arraste de lodo das cAmaras anaerdbias para a camara aerdbia. Observa-se que, a concentracdo
de sélidos em suspensdo no efluente final apresentou uma pequena elevacéo entre as fases 5, 6
e 7,de 120 + 33, 163 + 327 e 237 + 117 mgSST L, respectivamente. Porém, foi necessario a
retirada constante de lodo da C4 (aer6bia) e a limpeza continua do decantador. Inclusive, a
partir do 119° dia de operacédo (fase 6), foi preciso realizar o descarte e limpeza do sistema
aerdbio para sua posterior operacao.

Outra variavel que também teve sua parcela prejudicial ao desempenho do sistema completo
foi a recirculacdo do efluente final. Principalmente nas duas Gltimas fases de operacéo (fase 6
e 7), nas quais o efluente final passou a apresentar uma baixa qualidade e elevada concentragao
de matéria organica, com valores de até 3000 mgO, L.

Neste caso, o reciclo do efluente acarretou o acimulo de DQO e acidos em detrimento da
diluicdo da corrente proveniente da C1. Logo, o efeito de tamponamento que era esperado, foi
drasticamente reduzido, sendo necessaria a suplementacdo ao meio de alimentacdo de composto
alcalinizante, na forma de bicarbonato de sodio (2 g L™). Além disso, a partir do 125° dia de
operacdo, a recirculacdo do efluente foi pausada e a vazdo de alimentacdo reduzida para se
manter um TDH no reator de 48h, a fim propiciar a recuperacao das cAmaras anaerdbias.

Embora o reciclo de efluente tratado seja uma estratégia comumente empregada na operagédo
de reatores anaerobios que tratam efluentes concentrados, no presente estudo, foi verificado
que, para elevadas concentracdo de matéria organica e acidos no afluente do reator a

recirculacdo tendeu a reduzir a eficiéncia do tratamento.
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O desempenho de cada camara ao longo do periodo de operacéo esta apresentado na Tabela
22.

Tabela 22. Valores médios de eficiéncia de remocdo de DQOT e DQOFr de cada cadmara
anaerdbia durante a etapa Il.

Fase Cc1 C2 C3

DQOr DQOE DQOr  DQOr DQOT DQOk
1 9,4% 34,4% 24,9%  48,4% 20,1% 55,0%
2 19,7% 36,4% 50,69%  58,7% 59,6% 69,4%
3 16,7% 37,2% 443%  54,9% 54,8% 64,9%
4 16,2% 39,3% 453%  55,0% 52,2% 65,4%
5 15,2% 31,4% 43,0%  51,2% 48,2% 58,5%
6 12,7% 25,1% 29,2%  37,6% 23,9% 33,2%
7 15,7% 35,2% 26,0%  36,2% 12,3% 25,1%

Fonte: Autora, 2019.

Conforme pode ser observado, a C1 apresentou baixos valores de eficiéncia de remocéo de
carga organica. Obviamente devido ao seu carater fermentativo, a hidrélise e acidificacdo dos
carboidratos de cadeia longa presentes no substrato de alimentag¢do ocorreu nessa camara, que
apresentou elevadas concentracdes de acidos volateis (1376 + 271 mgHac L™).

Analisando a etapa fermentativa de conversdao do melago de soja na C1, das fases 1 a 4, as
analises de cromatografia liquida de alta eficiéncia detectaram a presenca de etanol no efluente
da C1 nas concentracdes de 14,6 mg L™ para a fase 1; 13,1 mg L™ para a fase 2; 21,1 mg L*
para fase 3; e 26,3 mg L™ para a fase 4. A partir da fase 5 o efluente da C1 n&o apresentou
quantidades detectaveis de etanol.

Em relacdo ao desempenho das camaras anaerdbias, a C2 pode ser considerada uma camara
de transicdo entre as fases fermentativa-acidogénica e a fase acetogénica-metanogénica do
processo anaerdbio. Tal cAmara operou com COV superior a C1 devido a recirculagdo do
efluente tratado, totalizando uma vazdo média de 0,625 L h™ nas fases 1a5¢e 7 e 0,833 L h'
na fase 6.

De fato, ao se avaliar a COV aplicada em C2, nota-se que a mesma operou com carga entre
1,1 kg DQO m3d? (fase 1) até o maximo de 18,3 kg DQO m=3d? na fase 6, valores
relativamente altos. Poréem, a cAmara demonstrou moderada capacidade de remocao, variando
de 25%, na fase de adaptacdo, até o maximo de 50,6% na fase 4. No caso da C3, esta apresentou
a capacidade de reduzir o restante da carga organica proveniente das camaras anteriores,
permitindo que o sistema anaerdbio alcangasse satisfatorias médias de remocdo, conforme foi

apresentado na Tabela 21.
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Os dados referentes ao monitoramento de desempenho do RCAA em termos de valores
médios de concentracdo de DQO para cada cdmara ao longo do periodo de operacdo, estdo
apresentados na Figura 19. Nela pode-se observar que a concentragdo de DQO foi decrescente
ao longo do reator, apresentando comportamento similar ao obtido durante a etapa | do estudo
(Figura 10).

Figura 19. Valores médios de DQO~ obtidos para as cAmaras do reator durante as 7 fases de
operacdo da etapa Il.
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Fonte: Autora, 2019.

Comportamento similar ao RCAA do presente estudo foi também observado por Nasr et al.,
(2014) ao analisar o desempenho de um RCA modificado com 5 compartimentos (76 L) no
tratamento de &guas residuarias de lacticinio (DQO ~ 4620 - 8380 mgO2 L?). Os autores
verificaram que a concentracdo de DQO permaneceu estdvel no primeiro compartimento do
reator, com uma elevada concentracdo de acidos volateis e baixo pH (5,79 — 5,84). Este fato
pode ser indicativo do comportamento fermentativo deste compartimento. No entanto, apos o
segundo compartimento do reator, a concentracdo de DQO tendeu a decrescer, sendo possivel
obter eficiéncias globais de remogéo de 72,5 %.

Na Figura 20 estd apresentado o comportamento das concentra¢fes de SST e SSV no

afluente e no efluente final ao longo do periodo de operagéo.
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Figura 20. Variacdo temporal da concentracdo de SST e SSV no afluente e efluente final
durante as 7 fases da etapa Il.
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Ao decorrer da operagdo, o sistema demonstrou boa retencdo da biomassa durante as
primeiras fases de operacdo (fase 1 a 5), com concentragdes de SST no efluente entre 182,0
+138 e 274,8 + 86 mg L%, no sistema anaerdbio, e entre 50,0 + 42 e 237,0 + 117 mg L para o
sistema aerdbio. As maiores concentracdes de solidos em suspensdo, tanto no efluente, quanto
no afluente podem ser observadas durante a fase 7, nos quais os valores médios foram
237 mgSST L1 e 928 mgSST L1, respectivamente.

Os valores médios da concentracdo de solidos em suspensédo (SST e SSV) de cada fase para
o efluente de cada compartimento do RCAA estdo apresentados na Tabela 23.

Observa-se que a C1 foi a cdmara que apresentou maior perda de biomassa durante todo o
periodo de operacdo, apresentando uma perda equivalente, em termos de SST, de 30 + 0 a 430
+ 144 mg L de biomassa na fase 1 a fase 6. Tal fato pode ser explicado devido a C1 ser a
primeira camara do reator, recebendo todo choque organico e hidraulico aplicado ao sistema.
Além disso, elevadas concentracfes de substrato favorecem a fermentacao e a reproducéo de
bactérias de rapido crescimento, como as acidogénicas que possivelmente estavam presentes na
primeira cdmara do reator, sendo que periodicamente era necessario fazer o descarte da

biomassa em excesso.
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Tabela 23. VValores médios e desvio padrdo da concentracdo de SST e SSV para o afluente das
camaras anaerdbios para a etapa Il.

c1 C2 C3
Fase SST SSV SST SSV SST SSV
(mgLY)  (mgL")  (mgL™) (mg L™ (mgL")  (mgL"
1 300 300 800 58+0 1824139  127+89
2 129457 125459 164+93 125463 134495 99467
3 18930 178435 18038 139425  278+117 18582
4 14772 224476 103437 206426 148466  141+31
5 246465 227467 267+39 208+18 286485 220461
6 206+18 198+16  484%341 4144291  218+#32  180%25
7 431144 4204136 378272 335481 275486 235471

Fonte: Autora, 2019.

Como pode ser verificado, em termos de concentracdo de s6lidos em suspensdo, os valores
obtidos apresentam comportamentos similares ao se comparar os resultados de ambas as etapas
do presente estudo, nos quais, as menores concentracdes de solidos foram obtidas para as

ultimas camaras.

Controle do oxigénio dissolvido

Os valores médios e desvio padrdo da concentragdo de OD obtida durante todas as fases

para a efluente final estdo apresentados na Tabela 24.

Tabela 24. Valores médios e desvio padrdo de OD para a camara aerobia nas 7 fases da etapa
.

Fase
OD (mg L?) 1 2 3 4 5 6 7
Média 49 2,3 1,8 15 14 0,4 1,7
Desvio padréo 2,9 1,2 0,9 1,2 1,6 0,2 1,3

Fonte: Autora, 2019.

Como pode ser observado, durante fase 6 da etapa |1, a queda dos valores de OD durante as
fases 5 a 7, ocorreu devido ao aumento da carga organica recebida na C4, tal como na fase da
tapa I. De mesma forma, houve um répido e continuo aumento da quantidade de lodo e
consumo excessivo do OD. Além disso, o arraste de lodo anaerdbio das C2 e C3 provocado
pelo aumento da vazdo de alimentagdo e recirculacdo, promoveu o acumulo de biomassa e
consequente aumento do consumo do OD, que atingiu valores abaixo do permitido pela

legislagéo vigente, principalmente durante a fase 6.

pH
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A Tabela 25 apresenta os valores médios do pH obtido para o afluente e efluente de todas
as camaras durante as 7 fases de operagdo. E possivel verificar que houve elevago do pH ao
longo do reator, sendo que a C1 e C4 apresentaram 0s menores e maiores valores de pH,

respectivamente, tal como na observado na etapa | deste estudo (Tabela 17).

Tabela 25. Valores médios do pH do afluente e efluentes de cada cdmara durante todas as fases
da etapa Il.

Fase PH

Afluente C1 C2 C3 C4
1 541 5,38 6,78 7,1 7,65
2 4,90 4,56 6,64 6,85 7,55
3 4,67 4,43 6,32 6,95 7,86
4 4,76 4,32 5,62 7,04 7,74
5 4,38 4,10 5,77 7,15 7,88
6 4,27 4,26 5,60 6,87 7,80
7 5,01 4,82 5,78 6,55 7,85

Fonte: Autora, 2019.

Nota-se que o afluente apresentou um valor de pH abaixo do ideal (6,0 — 8,0) para a digestéo
anaerdbia durante todo o periodo de operacdo, devido principalmente a retirada do alcalinizante
do meio de alimentacéo e ao baixo pH do melaco de soja bruto.

Ao se analisar as demais camaras, nota-se que a C2 e a C3 apresentaram valores médios de
pH dentro da faixa 6tima para o desenvolvimento dos microrganismos metanogénicos durante
as fases 1 a 4. Pode-se inferir que as condicBes favoraveis de pH estabelecidas nas cAmaras 2 e
3 foram devidas principalmente ao reciclo do efluente tratado, que atuou como um meio de
diluicdo da concentracdo elevada de acidos da corrente da C1.

Vale ressaltar que, por meio da anélise dos valores de pH, é possivel notar a separacédo entre
as fases do processo anaerobio (acidogénese e metanogénese) conforme esperado para o reator
compartimentado, ao contrario do observado durante a etapa | do estudo (Tabela 17). O
desenvolvimento na primeira cdmara de biomassa estritamente fermentativa pode ter sido

essencial para o comportamento em duas fases do sistema nesta segunda etapa do estudo.
Alcalinidade

Durante a etapa Il do estudo, ndo se utilizou alcalinizante no meio de alimentagéo, exceto
em periodos de grande instabilidade e na auséncia do reciclo do efluente tratado (Fase 7). A
recirculacdo do efluente tratado foi utilizada para promover o retorno da alcalinidade ao reator,

0 que ocasionaria 0 tamponamento para o sistema anaerobio (C2 e C3).
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Na Figura 21 estdo apresentados os valores de alcalinidade a bicarbonato (AB) para o

afluente e efluente final.

Figura 21. Valores de AB do afluente e efluente final em todas durante o periodo de operagédo
da etapa Il.
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Fonte: Autora, 2019.

Por meio da Figura 21, verifica-se que para o afluente, a alcalinidade a bicarbonato
praticamente foi inexistente durante todas as fases de alimenta¢do. A auséncia de um
alcalinizante no meio de alimentacdo e a degradacdo do melago de soja no frasco de
alimentacdo pode explicar o consumo prévio de alcalinidade via bicarbonato de sodio.

No entanto, foram obtidas concentracdes de AB em todas as fases para o efluente final, com
o valor minimo de 175 *+ 138 mgCaCOs L (fase 1) até o maximo de 609,3 mgCaCOs L™ na
fase 5. Tal fato comprova que o sistema anaerobio foi capaz de produzir alcalinidade durante a
conversdo de &cidos volateis provenientes da C1, mesmo sem a adigdo de um agente
alcalinizante ao meio de alimentacao.

O comportamento da alcalinidade ao longo do RCAA esta apresentado na Figura 22. Vale
salientar que a concentracdo de AB foi crescente ao longo dos compartimentos e das fases (1-
5), com excecdo ao efluente da C1, que ndo apresentou alcalinidade, assim como o afluente.
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Figura 22. Valores médios de AB do afluente e efluentes de cdmaras durante as fases de
operacdo da etapa I1.
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Fonte: Autora, 2019.

A partir da fase 6, devido ao desequilibrio causado pelo acimulo de acidos, ocorreu uma
reducdo brusca da alcalinidade dos efluentes das cdmaras 2 e 3, chegando a ser inexistente no
efluente do sistema anaerobio na fase 7. O RCAA comecou a apresentar indicios de
desequilibrio entre as fases acidogénicas e metanogénicas. Segundo Ripley et al., (1986), uma
das principais evidéncias de desestabilizacdo de sistemas metanogénicos compreendem néo
somente a reducdo da geracao de alcalinidade, mas também a subita reducdo do pH, como foi
verificado a partir da fase 6 (Tabela 25).

Ao se comparar os resultados obtidos na etapa Il com a etapa | do presente estudo, nota-se
que foram obtidas maiores concentracBes de AB no efluente final ao se utilizar um agente
alcalinizante no meio de alimentacdo (Figura 13). A utilizacdo do efluente tratado, por meio da
recirculagdo, para promover o retorno da alcalinidade ao reator, ndo foi suficiente para o
tamponamento do sistema quando foi aplicada uma carga organica superior a 3,0
kg DQO m=d* (fase 5). Inclusive, foi necessario adicionar bicarbonato de sddio ao meio de
alimentacdo quando foi retirada a recirculacdo do efluente para evitar a “faléncia” do reator na

fase 7.
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Acidos volateis

Os valores obtidos para a concentracdo de acidos volateis totais para o afluente e efluente

final ao longo do periodo de operacdo estdo apresentados na Figura 23.

Figura 23. VValores de AVT do afluente e efluente final em todas durante o periodo de operacédo
da etapa II.
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Durante todas as fases foram obtidas crescentes concentracGes de AVT no afluente, em
torno de 91,9 + 61,5 mgHac L™ na fase 1 até 695,5 + 301 mgHac L™ na fase 7. Nota-se que o
incremento da concentracdo de acidos no afluente esta diretamente relacionado ao aumento da
COV aplicadano RCAA ao longo das fases de operacdo. Da mesma forma como foi observado
na etapa | (Figura 14).

No entanto, principalmente nas fases 1 a 4, o efluente final, apresentou valores relativamente
baixos, variando de 23,8 + 5 mgHac L™ (fase 1) até 88,4 + 49 mgHac L (fase 4). Mas, a partir
da fase 6, na qual o sistema apresentou elevado acumulo de AVT nas camaras anaerdbias, o
efluente final apresentou valores acima de 700 mgHac L™ na saida da C3.

O comportamento da concentracdo de AVT ao longo do RCAA esté apresentado na Figura
24. De forma geral, tal como na etapa I, a concentracdo de AVT diminuiu desde a C1 até a

saida do reator.
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Figura 24. Valores médios de AVT do afluente e efluentes de cdmaras durante as fases de
operacdo durante a etapa Il.

1800
1 | = Afluente
1650 - i )
1500 A Camara 2
4 | ~w- Camara 3 o .
1350 ¢ Camara 4
1200 E .
o ‘ . . :
— 1 4 g
3} 050 - S
é 900 v - .
750 L
> 600 . : . |
< ] ‘A e
450 & e ,va
] S ] ‘ r
300 L A
150 - A g S : ;
] A, S -
0 ; T T ' | | |
0 1 2 3 4 : ) T
Fase
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Pela analise do perfil de AVT ao longo do reator é possivel observar que houve separacdo
entre as fases do processo anaerdbio em todas as fases de operacdo. De fato, a primeira cAmara
do reator apresenta uma maior concentracdo de acidos entre os demais compartimentos até a
fase 5, ao passo que a C3 tem a menor concentracdo de AVT em todas as fases de operacdo. Da
mesma forma como foi observado a partir da fase 4 da etapa I, a diferenca entre os
compartimentos cria diferentes condicBes ambientais, o que o torna favoravel para um tipo
especifico de microrganismos, fermentativos/ acidogénicos na C1 e metanogénicos na C2 e C3.

No entanto, a partir da fase 6, nota-se que a concentracdo de AVT na C2 passou a ser
superior a C1, passando a afetar o desempenho dessa cdmara, e, consequentemente, todo o
reator. A segunda cdmara do reator representava a etapa de transigéo entre as fases do processo
anaerobio, sendo essencial para o equilibrio do sistema. Sabe-se que o desequilibrio de reatores
anaerobios estad frequentemente associado ao desbalanceamento entre as populacGes
acidogénicas e as metanogénicas, fato que leva ao acumulo de acidos organicos devido a rapida
velocidade de acidificagdo do substrato (Ahring et al., 1995).

Grover et al., (1999) estudaram um RCA de 3 compartimentos (10 L) sob o efeito de

diferente pH, temperatura, TDH e COV, para o tratamento de aguas residudrias de fabrica de



85

papel (4031 + 22 mgO. L™1). Os autores observaram que, ao se aplicar uma elevada COV, acima
de 6 kg DQO m3d, verificou-se 0 acimulo de &cidos volateis, além de um decréscimo na
producdo de biogés e do teor de metano.

A Figura 25 apresenta 0 comportamento dos acidos organicos para o afluente e efluente de
todas as camaras ao longo das fases analisadas (fases 2 a 7). A partir de analises de
cromatografia liquida, foram detectados os mesmos compostos — &cido acetico, formico,
propidnico, butirico, latico e valérico - tanto na etapa | quanto na etapa Il deste estudo, com
excecao do acido latico, detectavel somente na segunda.

Ao contrério da etapa I, foram detectadas elevadas concentracdes de acido latico no meio
de alimentacéo e no efluente da C1 durante as fases 3 a 7. Pode-se supor que, devido a retirada
do bicarbonato de s6dio do meio de alimentacdo durante a etapa Il, a formacdo de &cido de
latico pode ter sido promovida a partir da hidrolise dos carboidratos presente no melaco de soja
por meio dos microrganismos fermentativos presentes na C1.

Acido acético esteve presente em todas as fases no afluente e efluente da C1 e C2, e com o
aumento da concentracdo do substrato, nas camaras finais. Pode-se observar que a C2
apresentou a maior concentracéo deste acido ao longo do periodo de operagdo, com valores de
73,1 a 404,8 mg L1 Logo, é possivel supor que microrganismos acetogénicos foram
predominantes nesta camara, responsaveis por converter compostos organicos simples
provenientes da camara fermentativa C1 a acido acético, que em seguida é possivelmente
consumido na C3 e convertido a metano.

As andlises cromatograficas da composicdo dos acidos organicos, apresentadas na Figura
25, ajudam a elucidar as razfes pelas quais as camaras 2 e 3 ndo se mostraram capazes de
remover a DQO efluente de C1 quando ocorreu acumulo de &cidos a partir da fase 6.

O estudo conduzido por Jiménez et al., (2003) aponta que um dos pardmetros que mostra
que o sistema estd em equilibrio é a concentracdo de acidos volateis tais como acido férmico,
propidnico, butirico, valérico. Quando o sistema esta em equilibrio as arqueias metanogénicas
consomem os &cidos intermediarios tdo rapidamente quanto eles sdo formados e presentes no
meio liquido. Tal fato ser observado nos perfis a, b, ¢ e d apresentados na Figura 25, nos quais

a C3 e C4 apresentam baixas concentragdes de tais compostos.
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Figura 25. Perfis de acidos organicos no afluente e dos efluentes das camaras do reator durante

as fases 2 (a), 3 (b), 4 (c), 5 (d), 6 (e) e 7 (f) da etapa Il do experimento.
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Entretanto, se as metanogénicas ndo estdo presentes em quantidades suficientes, o que
possivelmente pode ter acontecido com o consorcio microbiano presente na C2, ha o aumento
na concentracdo de acidos volateis, como pode ser observado nos perfis e) e f) da Figura 25. Os
microrganismos presentes na C3 foram sobrecarregados, ndo sendo capazes de consumir a
grande quantidade de acidos provenientes da C2, que por fim se acumularam até mesmo na
camara aerdbia, produzindo um efluente final com elevada concentragéo de &cidos.

Além disso, a presenca de compostos de cadeia longa sendo gerados em elevadas
concentragdes, tais como acido butirico, valérico e propidnico na C2 e C3 certamente contribuiu
para a reducdo da eficiéncia de remocao, principalmente porque a degradacdo dos acidos de
cadeia longa exigiria grandes quantidades de energia com consequente redugédo e atraso na
producdo de metano e eficiéncia do sistema. O aumento constante na concentragdo de acido
propiénico observada ao longo do reator provavelmente estd relacionado a reducdo da
conversao deste acido em acetato ou hidrogénio, que sdo os doadores de elétrons para a

formacgé&o de metano.

5.4.Potencial de producéo de metano e composicdo do biogéas

Como citado anteriormente no item 4.7, foram encontradas diversas dificuldades em
mensurar a producao volumétrica de biogas por meio do deslocamento de liquido com medidor
tubo em “U”. Ressalta-se que foi necessario fazer mudancas na estrutura do reator, por meio da
interligacdo de todos os compartimentos anaerdbios para estabelecer equilibrio de presséo.

A fase 7 da etapa Il, foi totalmente voltada para avaliar a producéo volumétrica de biogas.
Para isso, o reator foi mantido totalmente fechado por duas semanas consecutivas para o teste
de despressurizacdo, pois se suspeitava que durante a retirada de amostras das camaras
anaerobias, todo o gés era perdido, quebrando o equilibrio de pressdo no interior do reator. No
entanto, tal teste ndo se obteve resultados em termos de medicdo de biogas.

Como exemplo, pode-se citar o trabalho de Conceigéo (2016), que reportou a dificuldade
em mensurar a producdo de biogas ao operar um RCA com 4 camaras separadas (20 L) no
tratamento de vinhacga. Inclusive, o autor ndo conseguiu quantificar a geragdo de biogas, mesmo
com a utilizagdo de um medidor de vazéo comercial muito empregado em reatores de pequena
escala (Ritter ®). Tal como o autor, no presente estudo optou-se por determinar a producdo de
biogas por meio de célculo da producéo tedrica de metano gerado por grama de DQO média

removida em cada fase da etapa I.
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Para o calculo da conversdo de metano a biogas, foi considerado como referéncia, o biogas
com uma concentracdo de 80% de metano conforme descrito por Metcalf & Eddy (2003) para
as fases nas quais ndo foi determinada a concentracdo de metano (fase 2 e 5 da etapa | e todas
as fases da etapa I1). Vale ressaltar que o laboratdrio de pesquisa nao possui cromatografo para
acompanhamento continuo da concentracdo de metano no biogas.

Os dados referentes ao monitoramento da producdo de metano tedrica calculada para o
RCAA no decorrer do periodo de operacdo durante as fases experimentais (etapa I e I1) séo
apresentados na Tabela 26. Em conjunto, mostra-se a composi¢do média do biogas em termos

da concentracdo de metano obtida por cromatografia gasosa nas etapas |.

Tabela 26. Célculo tedrico da producéo de biogés durante as fases de operacéo (etapa I e I1).

Fase DQO removida Ve, teorico %CH4 Vazao tedrica biogas
(mg LY L (biogas) (L)
Etapa |
1 790,82 0,29 85,92* 0,34
2 1534,27 0,57 80 0,71
3 2829,52 1,05 86,77* 1,21
4 3655,91 1,36 85,97* 1,58
5 5920,39 2,21 80 2,77
6 4636,75 1,72 64,2* 2,68
Etapa Il
1 318,65 0,12 80 0,15
2 1324,51 0,49 80 0,62
3 2395,07 0,89 80 1,11
4 3362,48 1,25 80 1,57
5 4558,07 1,70 80 2,13
6 3585,99 1,33 80 1,66
7 2915,74 1,08 80 1,34

*ConcentracBes médias de metano medidas experimentalmente.
Fonte: Autora, 2019.

Nota-se que foram obtidos maiores valores de producdo de biogas durante a primeira etapa.
De fato, o reator apresentou melhores eficiéncias de remocéo de DQO, 0 que promoveu uma
maior producéo de biogas quando se compara ambas as etapas. Inclusive, durante a etapa I foi
possivel analisar a composi¢do em termos de metano, sendo que para das fases 1, 3, 4 e 5 foram
obtidos os valores médios de 85,9%, 86,8%, 86,0 e 64% de metano no biogas, respectivamente.
Ressalta-se que para tais amostras, gas sulfidrico nédo foi detectado, o que evidencia a qualidade
do biogés gerado a partir da conversdo do melaco de soja.
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5.5. Estudo hidrodindmico

Ao final dos experimentos foram realizados ensaios hidrodinamicos no reator RCAA na
presenca ou ndo de biomassa (lodo). Seguindo a metodologia apresentada no Apéndice e com
0 uso do programa Origin 9.0®, foram tracadas as curvas F(t), ajustadas a sigmoide Boltzmann
e transformadas em curvas E(t), para posteriormente obter as curvas de distribuicdo do tempo
de residéncia (DTR) experimental, CSTR, alta e baixa disperséo (E-AD e E-BD), apresentadas
na Figura 26.

Além da construcao das curvas DTR, os dados obtidos pelos ensaios hidrodinamicos foram
ajustados ao modelo de N tanques de mistura completa em série (N-CSTR), bem como foi
calculado em cada caso o numero de dispersdo longitudinal observado (D/uL) para alta e baixa
dispersdo. Esses resultados estdo resumidos na Tabela 27, que ainda apresenta os valores
obtidos de tempo de detengdo hidraulica médio (t), a fracdo de zonas mortas (Vq) € 0 indice de

curto-circuito ().

Tabela 27 - Resumo dos dados obtidos a partir dos ensaios hidrodindmicos.
N- D/uL D/uL
Baixa Alta Vd 1
CST . ~ : ~
dispersdo  dispersao
Ensaio com TDH experimental (48h)

Ensaio Reator 7 (h)

*

1 Com biomassa 30,73 6,2 0,0801 0,0878 36% -

2 Sem biomassa 39,82 73,7 0,0068 0,0068 17% 0,58

3 Com reciclo 30,17 55 0,0908 0,1000 37% 0,33
Ensaio com TDH experimental (36h)

4 Com biomassa 29,69 59 0,0851 0,0630 18% 0,44

5 Sem biomassa 29,91 10,0 0,0501 0,0520 17% 0,61

6 Com reciclo 23,06 8,4 0,0593 0,0639 36% 0,53

*Devido a problemas na coleta de dados, ndo foi possivel determinar o tempo exato da primeira apari¢cdo do
tracador no efluente durante o ensaio 1.
Fonte: Autora, 2019.

Por meio da andlise qualitativa das curvas DTR, juntamente com o0s resultados mostrados
na Tabela 27, pode-se concluir que o sistema, com ou sem biomassa, apresentou uma
antecipacdo da saida tracador do reator, ou seja, o tempo de detencdo hidraulica médio
calculado (1) foi relativamente menor que o TDH experimental aplicado (39h para 48h; 29h

para 36h, respectivamente).
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Figura 26. Curvas DTR para os ensaios com biomassa de 48h (a) e 36h (d), sem biomassa de

48h (b) e 36 h (e) e com reciclo de 48h (c) e 36 h ().
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Fonte: Autora, 2019.

O aparecimento prematuro do tragador pode indicar caminhos preferenciais, que provocou

o fendmeno de cauda longa observado nas curvas experimentais Eexp(0). Além disso, regides
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de estagnacdo (zonas mortas) no interior do reator podem também promover a antecipacao do
tracador, como pode ser comprovado pelos valores de fracdo de zonas mortas calculados, que
variaram de 17% a 37% , acima dos valores sugeridos por Levenspiel, (2000), juntamente com
presenca de curto-circuito, cujo indice variou de 0,33 até 0,61.

Para os dados obtidos, quando a recirculacédo foi introduzida, apresentaram um decréscimo
ainda maior do 1, de 38% e 27% para 0s ensaios de 48h e 36h, respectivamente. Isto também
ocorreu possivelmente devido a formagdo de caminhos preferenciais e zonas mortas nas
camaras do reator, que representaram 37% e 36% para 0s ensaios de 48h e 36h,
respectivamente. Tal fato pode ser explicado devido ao aumento da velocidade ascensional do
afluente promovida pelo aumento da vazao total relacionada a recirculacdo na camara 2.

Além da velocidade ascensional, outra caracteristica determinante para a formacdo de
caminhos preferenciais no interior do reator esta relacionada a geometria interna do reator e ao
nimero de camaras. A interligacdo entre as camaras do reator pode ter proporcionado a
formacéo de zonas de estagnacdo, principalmente nos pontos de saida de uma camara a outra,
que podem ter gerado zonas mortas hidraulicas. A ndo uniformidade do sistema de aeracdo na
camara aerobia pode ter afetado também o padrdo de escoamento, promovendo principalmente
a formacéo de caminhos preferencias na Gltima camara do reator.

Zonas mortas também podem ser geradas pela biomassa presente no reator, denominadas
zonas mortas bioldgicas, que estdo relacionadas a concentracao e atividade dos microrganismos
(GROBICKI; STUCKEY, 1992). Os ensaios nos quais havia lodo no interior do reator
apresentou maiores valores de fracdo de vazios, tanto para o TDH experimental de 48h (36%),
quanto o de 36h (18%).

Os maiores valores de Vg nos ensaios com biomassa sugere a presenca de zonas mortas
bioldgicas, relacionadas a interferéncia que as particulas de lodo provocam no padrdo do
escoamento do liquido conforme sugerido por Grobicki (1989). A autora conduziu uma série
de estudos para avaliar o comportamento hidrodindmico de reatores compartimentados
anaerobios - 4, 6 e 8 compartimentos - com e sem biomassa para diferentes TDH, nos quais 0s
valores médios de Vq foram relativamente mais baixos comparados aos obtidos no presente
trabalho, variando de 8,2% a 22%. Vale ressaltar que o reator estudado ndo apresentava
separacao fisica entre os compartimentos.

A autora destaca que, a fracdo de zonas mortas no RAC séo baixas quando comparadas a
outras configuragdes de reatores de alta taxa. De fato, os valores de Vg obtidos no presente

estudo sdo relativamente menores quando comparados aos resultados obtidos para os reatores
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UASB e filtro anaerobio pelos estudos conduzidos por Morgan-Sagastume et al., (1997) e
Young e Young, (1988), nos quais Vg variou de 35% até 43% e 50 até 93%, respectivamente.

Segundo Thackston et al., (1987) a presenca do curto-circuito hidraulico pode ser verificado
quando y < 0,3. Portanto, em todos o0s ensaios realizados, ocorreu a formacao de tal fendmeno,
porém com menor intensidade no ensaio 3 (y=0,33), que apresentou um menor indice quando
comparado aos outros ensaios (Tabela 27). Os resultados obtidos diferem do estudo realizado
por Sarathai et al., (2010), que obtiveram y variando de 0,20 a 0,32. No entanto, 0s autores
utilizaram um modelo original de RCA, cuja configuracéo interna difere do reator utilizado
neste estudo, apresentando um padrdo de escoamento diferente. Em outro estudo conduzido
por Ahnert et al., (2010) em um RCA de 5 cdmaras em escala piloto, foram obtidos elevados
valores de y de 0,568.

Analisando os resultados apresentados na Tabela 27, é possivel observar que em todos 0s
ensaios 0 numero de reatores em série N € sempre maior que 1. Somente durante o0 ensaio 3
(N=5,5), com &gua e reciclo, no qual o reciclo é aplicado, o valor de N se aproxima ao nimero
real de camaras, como também foi observado no estudo de Vuitik (2017). Segundo este autor,
a mistura promovida pela recirculacdo induz ao comportamento mais préximo ao de mistura
completa.

Em todos os ensaios realizados, a curva Eexp(0) obtida se aproximou da curva E(8) para o
modelo longitudinal de alta disperséo, de acordo com os valores de D/uL que variaram entre
0,052 até 0,100. Tomlinson e Chambers, (1979), definiram que, para D/uL=0,02 (escoamento
do tipo pistonado), o grau de dispersdo do escoamento é considerado como intermediario, e,
para D/uL=0,2, o grau se torna grande (escoamento do tipo mistura perfeita). Nota-se que a
presenca de biomassa no reator levou a maiores valores de grau de dispersdo, quando
comparado aos ensaios sem a presenca de biomassa. No entanto, em todos os casos, conclui-se
que o padrdo de fluxo de escoamento do reator pode ser considerado do tipo intermediario entre
o0 pistonado e o mistura perfeita. Qualquer afastamento da idealidade foi provavelmente causado
pela formagdo de caminhos preferenciais e a criagdo de zonas mortas em todos 0s ensaios

realizados.
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6. CONCLUSOES

Baseando-se nos objetivos inicialmente propostos, juntamente com resultados obtidos, as
principais conclusdes oriundas do presente trabalho incluem:

O reator compartimentado anaerdbio/ aerébio apresentou potencial para o aproveitamento
do melaco de soja e producdo de biogas, com destaque aos altos valores de remocéo de carga
organica obtidos, tanto com relagdo a remocdo anaerobia quanto aerébia. Durante a etapa I, a
fase 5 apresentou os melhores resultados em relacdo as médias de remocéao de DQO, atingindo
valores superiores a 95% no sistema anaerébio e 97% no sistema completo, ao se aplicar uma
carga maxima de 3 kgDQO m d. J4 a etapa Il, os melhores resultados foram obtidos na fase
4, na qual as médias de remoc¢do foram superiores a 82% no sistema anaerdbio e 88,4% no
sistema completo, ao se aplicar uma carga maxima de 2,0 kgDQO m=d.

A camara aerobia teve fundamental importancia ao atuar como etapa de polimento final do
efluente proveniente das camaras anaerdbias, garantindo a obtencdo de um efluente com bom
aspecto visual, melhor odor e baixas concentraces médias de DQO e SST, variando de 34,4 a
763,8 mgO2 Lt e 12,0 a 108,0 mgSST L™ respectivamente, na etapa I; 147,1 a
1736,6 mgO, L e 50,0 a 237,0 mgSST L, respectivamente na etapa I1.

Em termos operacionais, 0s resultados obtidos indicam que o RCAA se comporta como um
sistema anaerobio de duas fases. O acumulo de &cidos volateis devido as caracteristicas do
melaco de soja e ao aumento da COV permitiu uma diferenciacdo na funcdo das camaras ao
longo do reator. Por meio de analise dos perfis de acidos organicos, pode-se concluir que, a fase
fermentativa-acidogénica do processo anaerobio foi predominante na primeira cadmara do
reator, a0 mesmo tempo que a segunda cdmara atuou como uma etapa de transi¢do da fase
acidogénica-metanogénica, sendo esta Ultima dominante na terceira camara do RCAA.

Com relacdo aos efeitos da recirculacdo do efluente tratado, tal estratégia possivelmente
atenuou maiores problemas associados a alcalinizacdo do sistema principalmente ao se aplicar
baixas cargas organicas, compensando os acimulos de acidos organicos observados na primeira
camara e dispensando o uso de um agente alcalinizante. No entanto, ao se utilizar maiores
vazdes de alimentacdo, observou-se elevado acimulo de &cidos, prejudicando o efeito de
tamponamento, sendo extremamente necessario a complementacdo ao meio de alimentagéo
com um composto alcalinizante.

Logo, pode-se concluir que, devido a elevada concentracdo de carboidratos e agucares
fermentesciveis no melago de soja, a etapa de hidrélise desses compostos € muito mais répida,

tornando a etapa metanogénica limitante do processo anaerobio. O tamponamento do melago
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de soja com um composto alcalinizante € essencial para o processo de degradacdo anaerdbio do
melago de soja, principalmente em elevadas COV aplicadas.

Neste trabalho houve enorme dificuldade em mensurar continuamente e de forma confidvel
a producédo de biogas. Além disso, ndo foi possivel analisar a concentracdo em termos de metano
presente no biogas gerado em todas as fases de operacdo. No entanto, para as fases 1, 3, 4 e 6
da etapa 1, verificou-se que biogas produzido foi composto principalmente por CO2 e CHa,
apresentando porcentagens medias deste ultimo entre 64,2 a 86%. Inclusive, ndo foi detectada
a presenca de gas sulfidrico (H2S) em nenhuma das fases, o que evidencia o potencial de
producdo de biogas de excelente qualidade a partir do melaco de soja.

Os resultados obtidos a partir dos ensaios hidrodindmicos nas diferentes condi¢fes impostas
ao reator mostraram adiantamento na resposta do tragador, devido principalmente a presenca
de curtos-circuitos (33 — 61%), zonas de estagnacdo hidraulicas e bioldgicas (17-37%) e a
formacdo de caminhos preferenciais. Alem disso, pode-se concluir que o padrao de escoamento
se aproximou ao modelo do tipo intermedidrio entre o pistonado e o mistura perfeita,
apresentando maiores graus de dispersdo nos ensaios com presenca de biomassa no reator,

quando comparado aos ensaios sem a presenca de biomassa.
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7. RECOMENDACOES

Como sugestdes para trabalhos futuros, tém se:

v

Promover mudangas na estrutura interna do reator, ao se instalar um separador trifasico
na parte superior de cada compartimento, a fim de fazer possivel a medicéo da producéo
volumétrica de biogas.

Instalar medidores de gas individuais para cada camara, a fim de se saber a producéo de
biogas especifica de cada uma.

Implementar uma primeira cdmara de maior volume em relacdo as demais, para
viabilizar a etapa da hidrélise e assim favorecer conversdo completa dos compostos
organicos presentes no melago de soja, possibilitando a aplicacdo de cargas organicas
volumétricas maiores.

Realizar estudos microbioldgicos do indculo desenvolvido em cada camara, por meio
de andlise de microbiologia, utilizando microscopia ética e/ou microscopia eletrdnica
de varredura, visando ao conhecimento das espécies presentes nas camaras anaerobias,
em cada fase.

Aplicar e desenvolver metodologias para uma melhor caracterizacdo composicional do
melaco de soja, devido a complexidade composicional deste subproduto, uma
caracterizacdo mais robusta torna-se necessaria para permitir uma melhor compreenséao
do papel dos diferentes compostos nos processos de bioconversdo, especialmente na

etapa acidogénica.
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APENDICE - Metodologia e Roteiro de calculos empregados para a determinacéo do
parametros hidraulicos do reator.

Figura A.1. Relagéo entre condutividade em funcéo da concentragdo de NaCl (sal de cozinha).
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A partir da relacdo entre a condutividade experimental obtida e a concentracao de tragador,
é possivel determinar a curva C(t) versus t. A primeira operacdo a realizada com os dados de
C(t) vs t, é transformar a curva C na curva F, a qual se trata da curva C normalizada, obtida por

meio da Equacdo Al.

F(t) =28 A1

Cm ax

Onde: C(t) é a concentracdo de tracador no instante t
Cmax é a concentracdo maxima de tragador obtido no ensaio.

Considerando a vazdo de alimentacdo do reator constante, a curva E é obtida por meio da

Equacgéo A2.
__dF(t)
E@) == (A2)

Onde: E(t) é a funcdo distribuicdo do tempo de residéncia.

O tempo de detencdo hidraulica médio (t) pode ser obtido por meio da integral sob a area

da curva de t E(t) por t, conforme a Equacéo A3.

T=["tE().dt (A3)
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A variancia (0?) (Equacdo A4) da curva E(t) indica a dispersdo da distribuicdo, portanto

quanto maior o valor da variancia, maior a dispersao do sistema.

o2 = [["(t— D2 E(0).dt (A4)

A variancia adimensional esta relacionada ao tempo detencéo hidraulica médio, conforme
apresenta a Equacao AS5.
o’ (AS5)

O tempo detencdo hidraulica adimensional é calculado em fungdo do tempo e o tempo
detencdo hidraulica médio, conforme é apresentado na Equacéo A6.
o=t (A6)

T

A fracéo de espacos vazios (ou mortos) (Vq4) pode ser calculado segundo a Equacdo A7
(PENA; MARA; AVELLA, 2006).

Vy=1- T (A7)
TDH

O indice de curtos-circuitos (y) pode ser calculado segundo a Equacéo A8, de acordo com

a metodologia adaptada de Sarathai; et al., (2010).
P = & (A8)

TDH

Onde T}, € tempo da primeira apari¢do do tragador no efluente.

A partir do calculo da variancia, variancia adimensional e do tempo detencdo hidréaulica
adimensional, determina-se os modelos uniparamétricos que descrevem a hidrodindmica de
reatores conforme estabelecido por Levenspiel (2000). A Tabela Al apresenta o
equacionamento para o calculo e determinacdo dos pardmetros que correspondem ao
coeficiente de dispersdo (D/uL), considerando que o reator se comporta como um tanque
fechado, o numero de reatores em série (N) e a curva DTR (Ee).
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Tabela A.1. Modelos matematicos uniparamétricos que descrevem a hidrodinamica do reator.

Modelo Parametros Equacdo
Baixa 1 [ (1-0)?]
dispersdo g2 =2 Eo =—F——exp|——p——
? 2. ’”D/u.L 4%/ 1))
Alta . _ (D i
disperséo To,tf = 2 (u L) Eq = 1 exp |- (1-6)]
' D/ N
D 45/ D)
( ) [1—e""] 20", wl
- 1 N-1
i = A e
oy (N —-1)!

Onde: L é comprimento do reator (m) e u é a velocidade do fluido (m/s).
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Passou rapido demais, mas valeu cada segundo.



