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RESUMO

ALBUQUERQUE, J. N. Producéo de metano em AnSBBR tratando vinhaga em condicao
termofilica. 2017. 333 p. Dissertacdo (Mestrado) — Escola de Engenharia de Sdo Carlos,
Universidade de Sao Paulo, S&o Carlos, 2017.

O tratamento de efluentes industriais gerados em elevadas temperaturas por meio da digestdo
anaerobia termofilica aparece como opcdo para o controle da polui¢cdo ambiental e obtencéao
de bioenergia. Nesse sentido, este trabalho investigou o uso do reator anaerébio termofilico
contendo biomassa imobilizada e com agitacdo mecanica operado em batelada e/ou batelada
alimentada sequenciais no tratamento da vinhaca visando a producdo de metano. Foi
verificada a influéncia do aumento da carga organica volumétrica aplicada e da estratégia de
alimentacgdo no desempenho do reator. O volume do meio liquido do reator foi de 2,3 L, sendo
1,3 L de volume residual e 1,0 L o volume de efluente a ser tratado por ciclo, mantendo-se
constante a temperatura (55° C — faixa termofilica), o tempo de ciclo (8 horas) e a velocidade
de agitacdo (100 rpm). Inicialmente foi realizada a adaptacdo da biomassa, em seguida foi
avaliada a influéncia da carga orgénica volumétrica aplicada (6,5-25,9 gDQO.L.d?) pelo
aumento da concentracdo de matéria organica afluente, e por fim foi implementada a
estratégia de alimentacdo por batelada alimentada. Na etapa do aumento da COVA foram
alcangadas maiores produtividades molar (304 molCHs.m3.dY) e volumétrica (6828 mL-
CNPT CHa.Lt.dY) de metano na COVA de 25,9 gDQO.L™.d?, com rendimento de metano
por matéria organica consumida préximo ao valor teérico (15,6 mmol de CHs.gDQO™) e
remocao da matéria organica na forma de DQO entre 75-80 % nas condi¢bes com COVA
acima de 14gDQO.L1.d™. Na etapa em que se modificou a estratégia de alimentagio, as
produtividades molar e volumétrica de metano foram de 351,9 molCHs.m=.d? e 7888 mL-
CNPT CHaLtd?, respectivamente, com rendimento de metano por matéria organica
removida proximo ao valor tedrico. A producdo de energia foi de 25,1 MW e 30,3 MW nas
condicBes em batelada e batelada alimentada, respectivamente. O modelo cinético permitiu o
entendimento da influéncia da carga organica e da estratégia de alimentacdo sobre o
desempenho do reator para geragdo de metano, analisando-se os coeficientes das reacdes de

consumo/producdo dos compostos envolvidos na rota metabolica.

Palavras-chave: metano; tempo de enchimento; concentracao do afluente; reator anaerobio.



ABSTRACT

ALBUQUERQUE, J. N. Methane production in AnSBBR from vinasse treatment under
thermophilic condition. 2017. 333 p. Dissertation (Master’s degree) — School of Engineering
of Sdo Carlos, University of Sdo Paulo, 2017.

The thermophilic anaerobic digestion of wastewater that are generated at high temperatures
appers as an option for the environmental pollution control and bioenergy production. Thus,
this study investigate a anaerobic reactor containing immobilized biomass and mechanical
stirrer operate in sequential batch or feed batch treating vinasse-based wastewater for methane
production. It was analyzed the effects on reactor performance of increasing the applied
volumetric organic load (AVOL) and modifying the feeding strategy. The total volume of
liquid was 2,3 L, in which 1,3 L of residual volume and 1,0 L of wastewater to be treated per
cycle, keeping constant the temperature (55 °C — thermophilic range), the cycle length (8
hours) and the stirred velocity (100 rpm). At first it was realizes the biomass adaption, then it
was analyzed the applied volumetric organic load (6,5-25,9 gDQO.L™.d?) increasing the
influent concentration and after the feeding strategy was modified. In the AVOL increasing
were achieved higher molar productivity of methane (304 molCH4s.m3.d%) and volumetric
productivity (6828 mL-CNTP CHa.Lt.d %) at AVOL of 25,9 gDQO.L*.d?, and molar yield of
methane per organic matter removed close to the theoretical value (15,6 mmolCH4.gDQO™)
and removal efficiency of organic matter in terms of DQO between 75-80% for all conditions
above AVOL of 14 gDQO.L.d™ In the stage of feeding strategy change, the methane molar
and volumetric productivity were 351,9 molCHs.m=.d" and 7888 mLCHa.L .d?, receptively,
and the yield methane production per removal organic matter close to the theoretical value.
The energy production were 25,1 MW and 30,3 MW in the batch and fed batch conditions,
respectively. The kinetic model allowed known of AVOL and feeding strategy influence
under the reactor performance to methane generation, analyzing the reaction coefficient of the

compounds consume/production involved in the metabolic rote.

Keywords: methane; fed time; influent concentration; anaerobic reactor.
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LISTA DE ABREVIATURAS E SIGLAS

Abreviatura/Simbolo

Denominacéo

AM

RFL

AnSBBR

ASBR

AFBR

CSTR

UASB

CNTP

DQO

AVT

EESC

USP

IMT

Agitacdo Mecanica

Recirculacdo da fase liquida

Reator Anaerdbio Operado em Batelada Sequencial com Biomassa
Imobilizada em Suporte Inerte (Anaerobic Sequencing Batch Biofilm Reactor)
Reator Anaer6bio Operado em Batelada Sequencial (Anaerobic Sequencing
Batch Reactor)

Reator Anaerdbio de Leito Fluidizado (Anaerobic Fluidized Bed Reactor)

Reator Anaerdbio de Fluxo Continuo (Continuous Stirred-Tank Reactor)

Reator Anaerébio de Fluxo Ascendente (Upflow anaerobic sludge blanket)

Condic¢Bes Normais de Temperatura e Pressdo (0°C e latm)

Demanda Quimica de Oxigénio

Acidos Volateis Totais
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¢ Eficiéncia de remocéo da matéria organica néo filtrada na %)
MoT forma de DQO
¢ Eficiéncia de remocéo de matéria organica filtrada na forma %)
MOF de DQO
Ce Concentragdo de matéria organica afluente na forma de (mgCarboidrato.L %)
carboidratos
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carboidratos
Concentracdo de matéria organica filtrada na forma de . 1
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Ve
Ve
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Cwm
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Pa
Pv
Pn

Ta
NcHe
Prm
PrME
Prv
PrvVE

RMCR

Concentracdo de acido acético
Concentracdo de acido propibnico
Concentragdo de acido iso-butirico

Concentracéo de acido butirico
Concentragdo de acido iso-valérico

Concentracéo de acido valérico

Concentracdo de acido caprdico
Sélidos totais
Sélidos volateis totais
Sélidos suspensos totais
Sélidos suspensos volateis
Sélidos dissolvidos totais
Sélidos suspensos fixos
Sélidos dissolvidos voléateis
Solidos dissolvidos fixos
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Massa de solidos totais da amostra de biomassa
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Volume de metano nas CNTP
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1 INTRODUCAO

Os problemas ambientais inerentes a exploracdo e uso de combustiveis fosseis dédo
espaco para o desenvolvimento de biocombustiveis, como o etanol que pode ser obtido a
partir de diversas fontes (WILKIE et al., 2000, GAMBOA et al., 2011). No Brasil, a producéo
é oriunda da cana-de-acgUcar, dentre varios fatores o clima e extensdo territorial facilitam esse
cultivo. Em relacéo a etanol produzido, em 2016 o volume foi acima de 30 bilhdes de litros
(CONAB, 2016). No entanto, as usinas sucroalcooleiras enfrentam problemas para na
destinagdo final dos subprodutos do processo de destilacdo do alcool, sendo a vinhaca o
residuo mais agressivo, pois para cada litro de etanol produzido sdo gerados de 12 a 15 litros
de vinhaca (ROSSETTO, 2004; SANTOS et al., 2013).

Devido as caracteristicas da composicdo da vinhaca, a pratica muito utilizada no Brasil
é da fertirrigacdo no solo. Um agravante é que seu uso em longo prazo pode promover
mudancas nas propriedades fisicas do solo por dois diferentes aspectos: (i) aumentar a
capacidade de infiltracdo da agua no solo, favorecendo assim a lixiviacdo de ions e
contaminacdo do lencol freatico; e (ii) reduzir a velocidade de infiltracdo e aumentar a
velocidade de escoamento, o que resulta na possibilidade de contaminacdo das aguas
superficiais (SILVA et al.,, 2007). Assim, estudos vém sendo realizados para o0
desenvolvimento de processos de tratamento da vinhaca no intuito de promover o
aproveitamento da energia contida nesse residuo na forma de hidrogénio e metano, sem
perder o potencial fertilizante. Dentre as alternativas de adequagdo ambiental estd o
tratamento bioldgico que inclui a conversdo da matéria organica em biogas por reatores
anaerdébios (KENNEDY et al., 1991). Portanto, além de remover a matéria organica presente
no efluente, é possivel gerar bioenergia do processo. Considerando o objetivo do controle da
poluicdo ambiental com a adequacdo de alguns dos residuos gerados no agronegocio
importantes do Brasil (producdo de laticinios — soro, producdo de biodiesel — glicerina, e
producdo de etanol — vinhaga) para a disposi¢do no ambiente, verifica-se na literatura estudos
que utilizam a tecnologia com modo de operacdo descontinua com o intuito de viabilizar a
obtencéo de energia a partir do metano/hidrogénio gerado (YANG et al., 2008; SELMA et al.,
2010; BEZERRA et al., 2011; LOVATO et al., 2012; SILVA et al., 2013; MANSSOURI et
al., 2013; SANTOS et al., 2014; LULLIO et al., 2014; INOUE et al., 2014; LIMA et al.,
2015; BRAVO et al., 2015; LOVATO et al., 2015; SOUZA et al., 2015).



Na tecnologia com modo de operagdo descontinua, verifica-se que estudos buscam
avaliar a aplicacdo do reator anaerdbio operado em batelada sequencial contendo biomassa
imobilizada (AnSBBR) ao tratamento de efluentes industriais visando a remocdo de matéria
organica e producdo de bioenergia. Vale destacar que no tratamento anaerébio aplicado a
vinhaca, a temperatura ainda é um desafio, pois no processo de destilagdo a vinhaga atinge a
temperatura de aproximadamente 90 °C, chegando no sistema de tratamento com a
temperatura elevada, sendo necessario realizar seu resfriamento para utilizar o tratamento
bioldgico em condicdes mesofilica (RIBAS et al., 2009). Através de um modelo cinético da
rota metabdlica é possivel compreender melhor sobre as reacfes e 0s microrganismos que
participam das biotransformagdes que ocorrem no interior do reator.

Nesse contexto, esse trabalho visou o estudo da viabilidade biotecnoldgica do sistema
composto por reator anaerébio operado em batelada sequencial com agitacdo mecanica e
biomassa imobilizada (AnSBBR) em condi¢des termofilicas aplicado ao tratamento de
vinhaca para a producdo de metano. Em que a justificativa principal deste estudo se baseia na
analise do comportamento desta tecnologia com modo de operacdo descontinua em condicbes
termofilicas relacionada ao controle operacional (etapas de alimentacdo, reacdo e descarga), a
flexibilidade no modo de alimentacdo definida pelo tempo de enchimento (batelada / batelada
alimentada), a adequagdo a diferentes volumes disponiveis e diferentes periodos de
interrupgdo da producdo, as principais limitacfes devido a possibilidade de sobrecarga e a
consequente inibicdo e/ou selecdo microbiana, e a menor produtividade pelo intrinseco
comportamento transiente devido a necessidade de sequenciais operacdes de carga-descarga.
Assim as informacdes de escopo cientifico e tecnoldgico obtidas nesse estudo em escala de

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



2 OBJETIVOS

2.1 OBJETIVO GERAL

Avaliar a aplicacdo do reator anaerobio operado em batelada sequencial com agitacédo
mecanica e biomassa imobilizada (AnSBBR) em condic@es termofilicas (55°C) a producéo de
metano pelo tratamento de vinhaca.

2.2 OBJETIVOS ESPECIFICOS

e Analisar a viabilidade tecnoldgica do reator AnSBBR ao tratamento da vinhaga em
condicdes termofilicas;

e Verificar a estratégia de partida do reator;

e Verificar a influéncia de diferentes cargas organicas (obtidas por diferentes
concentracdes afluente);

e Verificar a influéncia do tempo de enchimento (batelada e batelada alimentada);

e Ajustar um modelo cinético aos dados experimentais de consumo de substrato, de
producdo e consumo de compostos intermediarios e geracdo de metano e dioxido de
carbono;

e Estimar a geracéo de energia no aumento de escala.



3 REVISAO DE LITERATURA

3.1 ETANOL

O etanol pode ser produzido a partir de diferentes matérias-primas que contenha fontes
de sacarose, amido, celulose e inulina (WILKIE et. al., 2000, GAMBOA et. al., 2011). A
sacarose pode ser encontrada em culturas de cana-de-acucar, beterraba, sorgo sacarineo, uva.
O amido é encontrado em cereais como milho, trigo, mandioca e batatas. A celulose pode ser
retirada de diversas fontes como bagaco de cana, palha de trigo, casca de aveia, madeiras em
geral. A inulina é encontrada em leveduras. No entanto, no Brasil grande parte do etanol
produzido utiliza a cana-de-agucar como matéria-prima, por possuir um territorio extenso para
plantio e clima favoravel para seu cultivo.

O governo brasileiro langou na década de 1970 o Programa Nacional do Alcool
(Proalcool) que visava incentivar a producdo de alcool no pais e diminuir a importacdo de
combustiveis fdsseis, tal programa foi desenvolvido em duas fases: produzir e adicionar o
alcool anidro na composic¢édo da gasolina e produzir o alcool hidratado (ANDRADE, 2009). A
partir de 1985, com o alto preco do petréleo, houve aumento significativo no consumo de
etanol no pais, tornando o mercado mais atrativo. Com isso, houve aumento no nimero de
automoveis movidos a alcool fabricados no Brasil, chegando a 90% dos automoéveis
(BARROS, 2007).

Atualmente, o Brasil ¢ o maior produtor de cana de agtcar do mundo, produzindo 665,6
milhdes de toneladas na safra 2015/16 (CONAB, 2016) ocupando o segundo lugar na
producdo mundial de agucar e etanol. Pode-se observar na Figura 3.1 que, em 20 anos, 0
Brasil duplicou sua producédo de etanol, chegando a 30,5 bilhdes de litros de etanol na safra
2015/16 (CONAB, 2016; UNICA, 2017), com crescimento 4,9% superior a safra passada
(BRASIL, 2016). Desses, 1,79 bilh&o de litro utilizado para exportacdo, 0 que movimenta
mais de US$ 896 milhGes para a economia interna (UNICA, 2017).



Figura 3.1 — Evolugdo do volume de etanol produzido no Brasil desde 1981 até 2016
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Fonte: Adaptado de UNICA, 2017.

No entanto, com acréscimo na producdo brasileira de etanol houve a necessidade de
expandir as areas destinadas ao cultivo da cana-de-acgUcar, passado de 4,8 milhdes de hectares
em 1996 (UNICA, 2017) e chegando a mais de 8 milhdes de hectares na safra 2015/2016
(CONAB, 2016). Com essa expansdo, os problemas ambientais aumentaram tanto para as
areas de plantio quanto para as cidades vizinhas, principalmente no que se refere as aplicacdes
de defensivos agricolas (KOHLHEPP, 2010) e, concomitante a isso, houve o agravo da

geracdo dos subprodutos da producdo de etanol, como a vinhaca.

3.2 VINHACA

A vinhaca é um liquido de cor escura, devido a formacdo de melanoidinas, agucares
superaquecidos e furfurais de hidrélise &cida, apresenta elevada concentracdo de matéria
organica, solidos totais e nutrientes, por ser gerada do processo de destilacdo do etanol pode
alcancar temperatura de 90°C (VLISSIDIS, 1993; WILKIE, 2000; RIBAS et al., 2009). Na
Figura 3.2 é mostrado um fluxograma simplificado do processo de producdo do agucar e
etanol a partir da cana-de-actcar. Seu volume varia de 12 a 15 litros de vinhaca por litro de
etanol produzido, dependendo tipo e da eficiéncia do processo produtivo (ROSSETO, 2004,
SANTOS et al., 2013). Além do volume, esses fatores influenciam na caracteristica desse
efluente. Na Tabela 3.1 apresenta algumas das variagfes na composicdo da vinhaca gerada a

partir de diferentes matérias-primas.



Figura 3.2 - Fluxograma simplificado do processo de produgdo do etanol utilizando cana-de-agUcar
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Tabela 3.1 — Composicdo da vinhaca a partir de diferentes matérias-primas

Parametros Cana)fc?(;?:fgeﬂcarl Canai\—/ldeelfﬂ:f(?t]carl B'(:{[I:rlfgt?az Vinho®  Figo*
pH (u) 4,0 4,4 4,3 4,2 3,6
DQO (g.L™Y) 25 - 30,4 84,9 - 95 55 16,3 20,4
Sulfato (g.L™%) - - 35 012 09
K (g.LY) 1,73-1,95 49-11 - - -
P (g.L%Y) 0,07-0,1 0,001 - 0,19 - - 0,17
N (g.L ) 0,01-0,06 0,15-1,2 4,75 0,65 -
Sélidos Totais (g.L?) 68 - 95 36,6 48,5
Sélidos Organicos (g.L?) 52 47 1,95 11 -

Fonte: ! CORTEZ et. al., 1997; WILKIE et. al., 2000; BAEZ-SMITH, 2006; GAMBOA, et. al, 2011.
2V/LISSIDIS et. al., 1993.



A destinacdo final mais adotada é da disposi¢cdo da vinhaca no solo, que atua como
fertilizante por conter elevadas concentragbes de matéria organica e nutrientes, além de ser
uma pratica que requer pouco investimento (LAIME et al., 2011). A legislacdo permite que a
vinhaca seja usada para essa finalidade, desde que atendidas algumas condicdes, por exemplo,
0 armazenamento adequado, ndo aplicar nas proximidades de é&reas de preservacao
permanente e monitorar agua e solo (CETESB, 2015). Todavia, estudos comprovam que sua
aplicacdo in natura e de forma ndo controlada pode promover mudancgas nas propriedades
fisicas do solo: (i) aumentar a capacidade de infiltracdo da agua no solo, favorecendo assim a
lixiviagdo de ions e contaminagdo do lencol freatico; (ii) reduzir a velocidade de infiltracéo e
aumentar a velocidade de escoamento, o que resulta na possibilidade de contaminagdo das
aguas superficiais (SILVA et al., 2007), (iii) causar problemas na emergéncia e
desenvolvimento inicial de plantulas (RAMOS et al., 2008).

Além da fertirrigacdo como destinacdo da vinhaca (Figura 3.3), 0 processo de
evaporacdo permite seu uso concentrado, incorporado no concreto da construcdo civil, na
fabricacdo de alimentos para animais e para combustdo e o tratamento biologico que
possibilita a obtencdo de biogas (ROBERTIELLO, 1992; ZENG et al., 2009; CRUZ, 2001,
CHRISTOFOLETTI et al., 2013).

O tratamento biol6gico por reator anaerébio possui baixo custo de operacdo quando
comparado a outros tipos de tratamentos, consegue tratar efluentes com alto poder poluente,
permite a recuperacdo energética, tendo como biogads produto final da digestdo anaerdbia
(RIBAS et al., 2009; CHRISTOFOLETTI et al., 2013). Depois de tratado o efluente sai do
sistema com as caracteristicas nutritivas conservadas, uma vez que essa tecnologia ndo é
eficiente para a remocdo de nutrientes (SANTOS et al.,, 2013; BARRQOS, 2016). Outra
vantagem € que esses reatores sao flexiveis quanto a composicéo da dgua residuaria. Wilkie et
al. (2000) observou que durante a digestdo anaerébia a maior parte da matéria organica
biodegradavel é removida, permanecendo 0s compostos nutritivos no efluente. Santos (2013)
em seu estudo comparativo de diferentes substratos fertilizantes comprovou que a vinhaca

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



Figura 3.3 — Esquema com algumas alternativas para destinagéo final da vinhaga
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Fonte: Adaptado de Christofoletti et al., (2013).

Estudos realizados utilizando diferentes configuracbes de reatores comprovaram sua
eficacia no tratamento de efluentes do setor de biocombustiveis. Espafia-Gamboa et al. (2012)
aplicaram vinhaca com diferentes concentragdes em um reator UASB e obtiveram 69% de
eficiéncia na remogéo da matéria organica aplicando uma COVA de 14kgDQO.m3.d. Barros
et al. (2016) atingiram 80% de remocdo de matéria organica utilizando um UASB no
tratamento da vinhagca com concentragdo variando de 17 a 24 gDQO.L:. Ademais foi
constatada alta produgéo de metano como produto nos estudos.

Efluentes de processos como a destilagdo de etanol e producdo de biodiesel geram
efluentes que apresentam temperaturas elevadas, assim, quando aplicado o tratamento em
condicdo mesofilica (faixa de 30°C) € necessario realizar o resfriamento prévio desse efluente.
Se aplicado um reator anaerdbio em condicao termofilica para esse tipo de efluente a etapa de
resfriamento é dispensada, além de ser possivel aproveitar a energia contida no efluente,
potencializar a produtividade de metano e fator de rendimento entre metano gerado e
substrato consumido (VLISSIDIS, 1992; SONG et al., 2004; TATARA et al., 2005; UENO et
al., 2007; YANG et al., 2008; FERRAZ JUNIOR et al., 2016).

Em processos termofilicos, as altas temperaturas aceleram as velocidades de reacfes
quimicas e bioldgicas, porém deve-se ser respeitada a faixa 6tima de temperatura do
crescimento dos microrganismos responsaveis pelas biotransformagbes (VAN LIER, 1995;
RIBAS, 2006). Existem poucas plantas de tratamento que utilizam de reatores anaerobios

operados em condicdo termofilica para tratar a vinhaga, porém estudos comprovam que na



temperatura termofilica tanto a degradacdo quanto a estabilizacdo da matéria organica é mais
répida em relacéo ao lodo mesofilico (LANTING et al., 1989, WOHLT et al., 1990).

3.3 PRODUCAO DE METANO EM REATORES ANAEROBIOS

3.3.1 Digestdo anaerdbia e metano

A digestdo anaerdbia é um processo natural em que a matéria organica é convertida
principalmente em metano e dioxido de carbono pela interacdo de diferentes populagtes
microbianas. As arqueias metanogéneas sdo microrganismos capazes de produzir metano,
pois atuam na etapa final da decomposicdo dos compostos organicos. Sdo encontradas em
abundancia em pantanos, em sistemas de tratamento de residuos, biodigestores e aterro
sanitarios. E possivel prever o potencial de metano produzido da decomposicdo da matéria
organica pela Equacéo (3.1) (MCCARTY, 1982).

CaHaOp + (n - /4 -b/2) H,0 = (n - a/8 +b/4) CO, + (n + &/8 -b/4) CH, 3.1)

O processo da digestdo pode ser simplificado (Figura 3.4) em trés fases: (i) a hidrolise
de compostos organicos complexos para compostos organicos simples com cadeias mais
curtas (agUcares, aminoacidos, acidos graxos) e convertidos a acidos organicos volateis (acido
acético, acido propibnico, acido butirico e alcoois) pelas bactérias hidroliticas fermentativas;
(ii) a acetogénese, em que os &cidos organicos oxidados a acetato, hidrogénio e didxido de
carbono, participam dessa fase as bactérias acetogénicas produtoras de hidrogénio e
consumidoras de hidrogénio; e (iii) a metanogénese em que as metanogénicas acetoclastica
produtoras de hidrogénio consomem 0 acetato e as hidrogenotréficas consomem o hidrogénio
presente no meio e como produto tem a 0 metano e dioxido de carbono (MCCARTY, 1981,
STAMS et al., 2009).
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Figura 3.4 — Esquema simplificado da digestdo anaerdbia de residuo biodegradavel
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Fonte: Chandra et al. (2012), adaptado de MCCARTY (1964).

Ribas et al. (2009) caracterizaram a biomassa de um reator anaerébio operado em
batelada sequencial com biomassa imobilizada em espuma de poliuretano a temperatura de
55°C inoculado com lodo mesofilico. Foram observadas células de Methanosaeta quando
aplicada carga de até 2,5 gDQO.L™.d e predominancia de Methanosarcina quando a carga
era acima de 3,3 gDQO.Lt.d™.

3.3.2 Modelo cinético da rota metabélica

A digestdo anaerdbia de compostos organicos ocorre devido a interacdo de diversos
grupos de microrganismos, principalmente os acidogénicos e metanogénicos, que diferem
entre si em relacdo a morfologia, necessidades nutricionais, cinética de crescimento e
resisténcia ao meio em que vivem. Modelos cinéticos foram desenvolvidos visando maior
entendimento sobre as biotransformacBes e rotas metabdlicas da digestdo anaerdbia em
reatores.

Rodrigues et al. (2004) propuseram um modelo cinético simplificado da atividade
anaerobia para compreender o efeito da agitagdo na performance do reator, usando parametros
cinéticos aparentes de primeira ordem baseado nas concentracdes de substrato e acidos
volateis totais.

Lullio et al. (2014) ajustou um modelo cinético para um AnSBBR tratando efluente de
um outro AnSBBR utilizado para geracdo de hidrogénio, em que foi possivel confirmar as

vantagens em utilizar um sistema de dois estagios para gera¢do de metano.
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Almeida et al. (2017) desenvolveram um modelo cinético da rota metabdlica para um
reator AnSBBR operado em condigdo termofilica tratando vinhaca, em que foi confirmada a

boa performance do reator para carga organica de até 10000 mgDQO.L™.

3.3.3 Reatores anaerobios tratando vinhaca

Conforme apresentado anteriormente, o tratamento da vinhaca por meio de reatores
anaerdbios é uma alternativa adequada quando se busca a adequacdo ambiental e recuperagédo
de energia. Varios autores avaliaram o uso de diferentes configurac@es de reatores utilizando
essa agua residuaria (Tabela 3.2) para remover a matéria orgénica e obter hidrogénio e
metano. Souza et al. (1992) operaram um UASB em escala semi-industrial em condicédo
termofilica, alcancando 72% de eficiéncia de remogdo com COVA de 30 kgDQO.m?3.d.
Harada et al. (1993) estudaram o comportamento do lodo anaerébio a temperatura de 55°C e
65°C e observaram estabilidade de 34 kgDQO.L3.d? e 16kgDQO.m>3.d%, respectivamente.
Harada et al. (1995) estudaram a eficiéncia em remoc¢do de DQO e DBO de um reator UASB
tratando vinhaca variando o tempo de ciclo. A COVA foi de 19-24kgDQO.m?3.d™.
Resultaram de 39-67% de remocéo de DQO e valores acima de 80% para remocéo de DBO, o
que comprovou que o reator termofilico remove a matéria biodegradavel.

Buitron et al. (2010) operaram um reator UASB em condic¢Oes mesofilica variando o
tempo de retencdo hidraulico alcancaram maximo de 64 % de remocdo de DQO a uma COVA
de 5 gDQO.Lt.d?, a baixa eficiéncia de remocéo foi atribuida a elevada concentragdo de
acidos volateis. Wilkie, et al. (2000) estudaram sobre o desempenho de reatores UASB em
condicGes mesofilica e termofilica tratando vinhaca e concluiram que o reator termofilico
atinge melhores resultados em remoc¢do de matéria organica biodegradavel quando aplicada
alta carga organica. Luo et al. (2010) comparou o CSTR tratando vinhaca de mandioca em
condi¢des mesofilica e termofilica. A COVA maxima foi de 13 kgDQO.m?3.d?! e 3,1
kgDQO.m3.d%, respectivamente. O rendimento maximo de hidrogénio foi de 56,6 mL-Hz.g"
1SV e de metano foi de 249 mL-CHa4.g*SV. Ferraz et al (2016) compararam o desempenho de
um reator UASB e um sistema composto por APBR seguido por UASB em condigdo
termofilica para o tratamento da vinhaca e producdo de energia e observaram eficiéncia de
remocao de matéria organica acima de 70% para os dois sistemas e eficiéncia energética de 36
W e 46 W pelo aproveitamento do biogas gerado nos reatores UASB em estagio Unico e em

dois estagios, respectivamente.
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Tabela 3.2 - Tratamento de efluentes por meio de diferentes reatores anaer6bios

Reator Vinhaca Caracteristica Biogas Referéncia
Melago da
uUSBB beterraba; uva Termofilico Metano VLISSIDIS (1992)
passa; vinho; figo.
uasg Melagodecanade o cico - HARADA et al. (1995)
agucar

UASB Cana-de-actcar  Termofilico Metano SOUZA et al. (1992)

AFBR Beterraba Mesofilico Metano POLANCO et al. (2001)
AnSBBR Cana-de-aclcar  Termofilico Metano RIBAS et al. (2006)

UASB Cana-de-aclcar ~ Termofilico - VIANA (2006)

UASB Tequila Mesofilica Metano BUITRON et al. (2010)

CSTRs Mandioca Mesofilico  Hidrogénio LUO et al. (2011)

Termofilico Metano

UASB Cana-de-agUcar Mesofilico Metano LONGO (2015)
AnSBBR  Cana-de-agucar Mesofilico Metano ALBANEZ et al. (2014)

AFBR Cana-de-aglcar ~ Termofilico Hidrogénio SANTOS et al. (2014)

APBR Cana-de-aglcar  Termofilico Hidrogénio FERRAZ JR et al. (2014)
AnSBBR  Cana-de-agucar Mesofilico Metano ALMEIDA et al. (2015)

UASB Cana-de-agtcar  Termofilico Hll\cjlrogenlo FERRAZ JR et al. (2015)

etano
UASB Cana-de-agUcar Mesofilico Metano BARROS et al. (2016)

USBB - Upflow Sludge Bed Bioreactor; UASB - Upflow Anaerobic Sludge Blanket; AFBR — Anaerobic
fluidized bed reactor; ASBR - Anaerobic Sequencing Batch Reactor; CSTR — Continuous Stirred-Tank Reactor;
ANnSBBR - Anaerobic Sequencing Batch Biofilm Reactor.

No trabalho realizado por Ribas (2006) foi verificado que a condi¢do mesofilica de um
ANnSBBR tratando vinhaca obteve melhores resultados em relacdo a termofilica. O reator
mesofilico apresentou eficiéncia de 79% na remocdo de DQO quando aplicada carga méaxima
de 36 kgDQO.m3.d, sendo que o termofilico alcangou 46% de eficiéncia de remogdo com
carga maxima de 5,7 kgDQO.m3.dX. Esses valores sdo muito inferiores aos encontrados na
literatura. Almeida et al. (2017) operou um reator similar somente em condi¢do mesofilica e
demonstrou que o aumento da carga organica afluente melhorou a produtividade de metano,
alcangando melhor rendimento na converséo da matéria organica a metano (123,4 molCHs.m"
8.dY) com COVA de 10 gDQO.L™.d* e eficiéncia de remocdo de 88%. Albanez et al. (2014)
estimou o0 aumento de escala de um reator AnNSBBR em condi¢do mesofilica por meio dos
dados obtidos em ensaios: com COVA de 5,54 gDQO.L™.d? 83% de remogdo da DQO e
rendimento de metano em 9,47 molCHa.kg*DQO.
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3.4 REATOR ANAEROBIO OPERADO EM BATELADA SEQUENCIAL

O tratamento do efluente da industria sucroalcooleira por reator anaerobio operado em
batelada sequencial € uma alternativa interessante, pois essa configuracdo é bastante flexivel
quanto a alimentacdo do reator. O ciclo do reator anaerobio operado em batelada sequencial
compreende quatro etapas: (i) alimentacdo, que pode ter o tempo de enchimento variavel,
definindo a estratégia de enchimento em batelada e/ou batelada alimentada; (ii) tratamento
propriamente dito, por meio das biotransformac6es dos constituintes da agua residuaria por
microrganismos; (iii) sedimentacdo quando a biomassa se encontrar na forma granulada
(ASBR), sendo essa etapa dispensada quando tratar de biomassa imobilizada em suporte
inerte (AnSBBR); e (iv) descarga, com retirada do liquido tratado (DAGUE et al., 1992;
FERNANDES et al., 1993; RATUSZNEI et al., 2000; ZAIAT et al., 2001).

As etapas de operacdo de reatores anaerdbios com biomassa imobilizada consistem,
inicialmente, da alimentacdo (batelada alimentada ou batelada, caso o tempo de enchimento
em relacdo ao tempo de ciclo seja ou ndo significativo, respectivamente), do tratamento em si
pelas biotransformagfes dos substratos contidos na agua residuarias pelo metabolismo dos
microrganismos e da descarga (ZAIAT et al., 2001). Uma das principais vantagens deste tipo
de configuracdo é a sua flexibilidade de operacdo, além do baixo custo de instalacdo, sua
seguranca e 0 maior controle sobre a qualidade do efluente (LOVATO et al., 2016).

Diversas variaveis de processo interferem sobre a estabilidade desses reatores:

(i) tipo de mistura, que pode ser por agitacdo mecanica (MICHELAN et al., 2009;
NOVAES et al., 2010; SILVA et al., 2013; LULLIO et al., 2014), recirculacdo da fase liquida
(BEZERRA et al., 2009; LOVATO et al., 2016) ou da fase gasosa, cada qual com sua

qualidade, sendo interessante destacar que apesar de possivel, a recirculacdo da fase gasosa é
muito pouco utilizada, uma vez que este tipo de agitacdo gera problemas como a liberacéo de
acidos volateis presentes na solucdo ou a mistura proporcionada € insuficiente no caso de
pouca producdo de gas, como quando se utiliza substratos com baixa carga organica (ZAIAT
et al., 2001);

(i) estratégia de alimentacdo, pois variagdes no tempo de enchimento permitem

amortecer o efeito de maiores cargas organicas ou variacdes significativas, uma vez que as
concentragdes podem ser mantidas em valores reduzidos no interior do reator como
decorréncia do controle da vazdo afluente, ou seja, o efeito da inibicdo é minimizado
(RODRIGUES et al., 2011);



14

(iii) carga organica aplicada, pois quanto maior a disponibilidade de substrato para a

comunidade acidogénica, maior a producdo de &cidos e, consequentemente, maior a
disponibilidade de acetato e maior a produtividade de metano no reator, sendo necessario o
conhecimento do limite metabdlico do reator em assimilar a matéria organica disponibilizada
na alimentagdo para manter a estabilidade do sistema (BEZERRA et al., 2009).

Desde seu desenvolvimento em 1993, os reator operado anaerébio em batelada
sequencial com biomassa granular (ASBR) e imobilizada (AnSBBR) tem sido foco de estudo
utilizando diferentes substratos. Em estudos do ASBR, Sung e Dague (1995) avaliaram o
desempenho do reator no tratamento de leite em po, Brito et al. (1997) verificaram o efeito da
recirculacdo da fase liquida tratando agua residuéria de baixa carga, Zhang et al. (2000)
observaram a influéncia da temperatura tratando efluente com dejeto animal, Kim et al.
(2005) analisaram a geracdo de biohidrogénio tratando efluente a base de sacarose, Mockaitis
et al. (2006) analisou o efeito da carga organica e alcalinidade tratando soro de leite Michelan
et al. (2009) verificaram o efeito do tipo de escoamento e da velocidade do rotor tratando
agua residuaria sintética. Ferraz et al (2015) analisou a producdo de hidrogénio tratando
vinhaca.

Nos estudos utilizando o AnSBBR, Ratusznei et al. (2000) introduziram a configuracao
com biomassa imobilizada utilizando esgoto de baixa carga. Ramos et al. (2003) analisaram o
efeito da velocidade superficial na transferéncia de massa utilizando efluente de baixa carga.
Borges et al. (2004) verificaram o tempo de enchimento utilizando agua residuéria de baixa
carga. Mohan et al. (2007) verificaram o efeito da recirculacdo tratando &gua residuaria
hipersalina. Bezerra et al. (2007) estudaram o efeito da carga orgénica, carga de choque e da
alcalinidade tratando soro de queijo. Archiha et al. (2010) analisaram a remocéo de sulfato do
esgoto domestico. Rodrigues et al. (2011) estudaram o efeito do tempo de enchimento e carga
organica utilizando efluente industrial. Albanez et al. (2015) estudaram a otimizacdo, rota
metabolica e aumento de escala utilizando efluente contendo melaco e vinhaca. Lovato et al.
(2015) observou o efeito da carga orgénica e estratégia de alimentacdo para producdo de
hidrogénio tratando glicerina. Almeida et al. (2017) verificaram a influéncia da carga
organica, estratégia de enchimento e temperatura tratando vinhaga.

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

a vinhaca chega a estacdo de tratamento com uma temperatura adequada (60°C).
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3.5 CONSIDERACOES FINAIS

O conteudo abordado por essa revisdo sobre a problematica da vinhaca ser um efluente
com alto poder poluente gerado a partir do processo de destilacdo do etanol em elevadas
proporcdes em relagéo ao etanol produzido e receber atualmente destinagédo final que permite
questionar sobre sua eficacia. No Brasil a técnica mais utilizada é a da fertirrigacdo da
vinhaca no solo, sendo que Santos et al. (2013) reportaram contaminacdo do Aquifero Bauru
(SP, Brasil) pela infiltracdo da vinhaca. Além da questdo da poluicdo ambiental, a variedade
nas possibilidades de se reutilizar a vinhaca s&o incentivos para a busca de novas tecnologias
de tratamento. Nesse contexto, pesquisas voltadas ao tratamento de efluentes da industria de
biocombustiveis por reatores anaerobios operados em batelada sequencial mostraram
resultados promissores para a adequacao ambiental e recuperacdo de energia desses efluentes.
Vale ressaltar que esse tipo de reator é indicado para efluentes com altas cargas poluidoras
que séo gerados intermitentemente, sendo que as propriedades nutritivas contidas no efluente
sdo conservadas, ou seja, a vinhaca mesmo depois do tratamento ainda possui caracteristicas
que permitira o seu uso como fertilizante.

Esses reatores anaerdbios operados em batelada sequencial vém sendo estudados por
grupos de pesquisa da Escola de Engenharia de Sdo Carlos da Universidade de S&o Paulo
(EESC/USP) e da Escola de Engenharia Maué do Instituto Maua de Tecnologia (EEM/IMT).
Os projetos visam a otimizacdo do biorreator convencional e de novas propostas de
configuracBes que viabilize a aplicacdo do sistema em escala plena. Nesse contexto, foram
encontrados poucos trabalhos focados ao tratamento termofilico da vinhaca por meio de
reatores em batelada sequencial, portanto ainda ndo sdo bem definidas as configuragdes que
oferecem o melhor desempenho e estabilidade operacional. Ribas (2006) e Almeida et al.
(2017) utilizaram um reator AnSBBR para o tratamento da vinhaca da cana-de-agUcar em
condicBes mesofilicas, alcangando resultados satisfatérios de remogdo de DQO e producdo de
metano. Ambos relataram que o aumento da COVA melhorou o funcionamento do reator, que
se mostrou estavel. Esses autores também estudaram o desempenho do reator quando
operados em condicdo termofilica e obtiveram resultados baixos nos parametros analisados.
Dessa maneira, justifica-se o objetivo desse trabalho visando a aplicacdo do reator AnNSBBR
em condicéo termofilica para o tratamento da vinhaca e geracdo de metano, sendo analisada a

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

4.1 ANSBBR COM BIOMASSA IMOBILIZADA E AGITACAO MECANICA

A Figura 4.1 apresenta 0 esquema e na Figura 4.2 a foto do biorreator com agitacao
mecanica utilizado nos experimentos (modelo Bioflo 111®, fabricado pela New Brunswick
Scientific Co.), formado por um frasco de vidro de 20 cm de didmetro e de altura, com
capacidade total de 6,0 L e capacidade util de 5,6 L. O material suporte foi confinado em um
cesto de aco Inox-316 perfurado de 18,0 cm de altura, 7,0 cm de didmetro interno e 17,5 cm
de didmetro externo. A parte inferior do cilindro interno foi coberta por uma tela de ago Inox
de malha fina (1 mm) de modo a reter 0 meio de suporte imobilizado. A agitacdo foi fixada
em 100 rpm e implementada por motor acoplado aos 2 impelidores tipo turbina de 6,0 cm de
didmetro constituido por seis laminas planas (padrdo Rushton) e instalados a 8,0 e 16,0 cm do
fundo do tanque (Michelan et al., 2009).

Figura 4.1 - Esquema do AnSBBR utilizado nos experimentos (a) e detalhe dos impelidores tipo
turbina com seis pas planas (b)
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[Notacdo: 1 — Reator modelo BIOFLO Il (New Brunswick Scientific Co.) com colume total de 6L (a = 29,5cm; b = 18,0cm;
¢ =18,0 cm); 2 — Cesto inox de retengdo e material suporte da biomassa (b = 18,0cm; d = 7,0cm); 3 — Bomba de alimentag&o;
4 — Bomba de descarga; 5 — Sistema de agitacdo; 6 — Sistema de controle de temperatura (banho termostatico)].

Fonte: Autora (2017).
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Figura 4.2 - Banho ultratermostatizado, AnSBBR, bombas, temporizadores e reservatorio da agua
residudria (da esquerda para direita)

Fonte: Autora (2017).

A alimentacéo e descarga foram realizadas por bombas tipo diafragma marca Prominent
modelos [ e Concept, respectivamente. Um sistema de automagdo composto por
temporizadores foi responsavel pelo acionamento/parada das bombas e do agitador, de modo
a programar as etapas da operacdo em batelada sequencial: alimentacao, reacdo e descarga. A
temperatura de 55°C foi controlada pela circulagdo de 4gua na dupla parede externa do reator,
cuja temperatura foi regulada por um banho ultratermostatizado (marca Marconi modelo MA-
184).

4.2 AGUA RESIDUARIA

A vinhaca e 0 melacgo utilizados foram coletados do processo industrial de producéo de
bioetanol da Usina Furlan, localizada no estado de Séo Paulo e estocados a -4°C. A vinhaca in
natura apresentou uma concentracio média de 27,6 + 4,6 gDQO.L! (62 * 1,8
gCarboidrato.L ). Somente na etapa da partida do reator é que foi utilizado o melago, com
concentracio de 1,2 gDQO.L™. Optou-se por utilizar o melago na codigestdo da vinhaga por
ser obtido da mesma matéria-prima e suas caracteristicas de biodegradabilidade facilitariam a
adaptacdo da biomassa. Conforme a etapa experimental realizada, a agua residuéria (ou meio)
foi diluida com agua do sistema de abastecimento publico e também suplementada com ureia
(CHsN20) como fonte de nitrogénio e bicarbonato de sdédio (NaHCOsz) como agente
tamponante. A Tabela 4.1 descreve as quantidades de ureia, de bicarbonato de sédio e dos
substratos adicionados na preparacdo da agua residuaria, a fim de se obter uma concentragao
em termos de DQO de 1000 mgDQO.L™.
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Tabela 4.1 - Quantidade de ureia, bicarbonato e substrato adicionados na preparagdo da dgua
residudria utilizada nos ensaios

Compostos Quantidade*
Melaco (partida do reator) 1,2 mg.L?
Vinhaga 36,2mL.L?
Bicarbonato de Sédio - NaHCO3 200 - 100 mg.L?
Ureia — CHaN,0 58mg.L?
Agua da torneira (g.s.) 1000 mL

*Proporgdes utilizadas para preparar a 4gua residuaria com valor de DQO de 1000 mg.L™.

43 INOCULO

O in6culo utilizado nos experimentos foi proveniente do reator UASB termofilico da
estacdo de tratamento de efluentes da usina de aglcar e alcool Sdo Martinho, sediada no

municipio de Praddpolis (SP).

44 SUPORTE INERTE DA BIOMASSA ANAEROBIA E PROCEDIMENTO DE
IMOBILIZACAO

O material utilizado como suporte inerte para a imobilizacdo da biomassa foi espuma de
poliuretano cortada na forma de cubos de 1,0 cm de aresta, com densidade aparente de 23
kg/m?, porosidade proxima a 95% e isenta de aditivos e corantes. O processo de imobilizagéo
da biomassa foi seguido conforme metodologia proposta por Zaiat et al. (1994), em um
recipiente, a espuma de poliuretano foi colocada em contato com o lodo anaerdébio
termofilico, de forma a garantir que este envolvesse toda a espuma, permanecendo em
repouso por 2 horas (Figura 4.3). Decorrido este periodo, as matrizes com as células aderidas
foram colocadas em meio (0 mesmo a ser utilizado nos experimentos) para lavagem dos
solidos fracamente aderidos. Por fim, a biomassa imobilizada foi disposta dentro cesto de inox
no interior do reator. A Figura 4.3 apresenta amostras do suporte inerte antes e depois da

biomassa ser inoculada.
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Figura 4.3 - Fotografia da espuma de poliuretano antes (esquerda) e depois (direita) de ser inoculada

Fonte: Autora (2017).

4.5 ANALISES FISICO-QUIMICAS

O monitoramento do reator foi realizado medindo-se, em amostras do afluente e do
efluente, as concentracfes de matéria organica nas formas ndo filtrada (Cmort e Ccr) e filtrada
(Cmor e Ccr - amostra filtrada em membrana de microfibra de vidro com 0,45 um de didmetro
nominal de abertura) como demanda quimica de oxigénio (DQO) e Carboidrato, alcalinidade
parcial (AP), alcalinidade intermediaria (Al), alcalinidade total (AT), alcalinidade a
bicarbonato (AB), &cidos volateis totais (AVT), sélidos totais (ST), sélidos volateis totais
(SVT), sélidos suspensos totais (SST) e sélidos suspensos volateis (SSV), além da medida do
pH e do volume de meio alimentado/descarregado. Estas analises foram realizadas de acordo
com o Standard Methods for the Examination of Water and Wastewater (1995), considerando
também o método proposto por Dilallo e Albertson (1961), o qual foi modificado por Ripley
et al. (1986) na determinacdo da alcalinidade.

Os compostos intermediarios do metabolismo anaerdbio (acetona, metanol, etanol, n-
butanol, &cidos acético, propibnico, butirico, iso-butirico, valérico, iso-valérico e caprdico)
foram analisados por cromatografia em fase gasosa com padrdo externo (iso-butanol e &cido
crotdnico) utilizando-se um cromatégrafo Hewlett Packard® modelo 7890 equipado com
detector de ionizagdo de chama e coluna HP-Innowax com 30 m x 0,25 mm x 0,25 um de
espessura do filme. O gas de arraste utilizado foi o hidrogénio com vazdo de 1,56 mL.min*
(velocidade linear constante de 41,8 cm.s™), a temperatura do injetor foi de 250°C, a razdo de
“split” de 10 (“head-space”) e o volume de inje¢do de 400 L, utilizando-se injetor
automatico. A temperatura do forno estava programada da seguinte forma: 2°C.min"* de 35°C
a 38°C, 10°C.min até 75°C, 35°C.min* até 120°C, em 120°C por 1 min, 10°C.min"* de 120°C
a 170°C e em 170°C por 2 min (“head-space”). A temperatura do detector foi de 280°C
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(“head-space”) com fluxo de hidrogénio (combustivel) de 30 mL.min?, de ar sintético
(comburente) de 300 mL.min! e vazdo de “make up” de nitrogénio de 30 mL.min™. Nessa
analise 0 método utilizado foi por “head-space”, com o padrdo interno o acido croténico (na
determinacdo de &cidos volateis) e iso-butanol (na determinacao de acetona e alcoois).

A composi¢do do biogas formado pela digestdo anaerdbia (hidrogénio, metano e
dioxido de carbono) foi analisada por cromatografia em fase gasosa utilizando o cromatografo
Agilent® modelo 7890 equipado com detector de condutividade térmica e coluna GS-
Carbonplot com 30 m x 0,53 mm x 3,0 um de espessura do filme. O gas de arraste utilizado
foi o argonio com vazdo de 3,67 mL.min?, a temperatura do injetor de 185°C, a razio de
“split” de 10 e 0 volume de injecdo de 200 pL. A temperatura do forno estava programada em
40°C isotérmico em 5 min. A temperatura do detector foi de 150°C, com vazdo de “make up”
de argdnio de 8,33 mL.min™.

A producdo total do biogas durante o ciclo (V) foi analisada por medidor de gas Ritter
modelo MilligasCounter, sendo que as medi¢fes foram realizadas na forma de perfis ao longo
do ciclo (amostragem a cada 0,5h até 2h, depois a cada 1 hora até 5h de ciclo e o ultimo antes
da descarga do reator) em medida acumulada de volume.

Os volumes acumulados em cada ponto puderam ser obtidos pela Equagéo (4.1) para o
periodo em batelada alimentada e pela Equacéo (4.2) para o periodo em batelada. Sendo Vi-
Ba 0 volume acumulado de biogas obtido em determinado ponto do periodo em batelada
alimentada, Vm-i 0 volume obtido pelo medidor de biogas, Ni 0 nimero do ponto do perfil do
biogas, Nt.ea 0 nimero total de pontos do perfil durante a batelada alimentada, Va 0 volume
de afluente alimentado durante o ciclo e Veis 0 volume acumulado de biogas obtido em
determinado ponto do periodo em batelada.

No ensaio em que o reator foi operado em batelada alimentada sequencial, a
quantificacdo foi corrigida, pois a producdo de biogas ocorreu simultaneamente com a
alimentacdo do afluente no reator, portanto o medidor de géas quantificou tanto o volume
referente a producdo do biogés quanto o volume de meio alimentado. Dessa forma, foi feita
medicdo do volume alimentado durante o0 mesmo ciclo para que esta medida pudesse ser
subtraida do valor obtido pelo medidor de gas.

N.

VGi—BA :VM—i - N : VA 4.1)
t-BA

VGi—B :VM—i _VA (4-2)
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Apos a correcdo do volume obtido pelo medidor de biogés foi necessaria a conversdo
para as CNTP, uma vez que o volume depende das condigOes de operagdo existentes no
momento em que é realizada a medicdo. A conversao foi feita de acordo com a lei geral dos
gases por meio da Equacéo (4.3), sendo Vn 0 volume nas CNTP, Vi o volume de biogas a ser
convertido (ou seja, Vei-sa OU Vi), Pa a pressdo do ar no local da medicgdo, Py a pressao
parcial de vapor d’agua, P a pressdo da coluna liquida acima da camara de medicdo (2 mbar),
Pn a pressdo normal (1013,25 mbar), Tn a temperatura normal (273,15 K) e T a temperatura

no local da medicao.

V :V (Pa _PV + I:)L)-I-_N
N P, T

(4.3)
a

Assim, com o volume de gas nas CNPT, foi possivel calcular o nimero de mols de
metano gerado por meio da Equacdo (4.4), em que ncHs a quantidade em mmol de metano
gerado, P a pressdo (1 atm), VN 0 volume nas CNTP, R a constante de Clapeyron (0,082
atm.L.K™-.mol ) e Tn a temperatura normal (273,15 K).

PV,

Ny, “RT (4.4)
N

Ao final de cada condicdo experimental foi realizada a quantificagdo da biomassa no
reator. Primeiramente, foi feita a drenagem do sistema, sendo verificado o volume de meio
liquido do reator (Vr), em seguida, todo o suporte inerte junto com a biomassa imobilizada foi
retirado do cesto de aco inox e quantificados (Mt-si+g), esse material foi homogeneizado para
que fosse coletada uma amostra de suporte inerte com biomassa e quantificada (Masi+g). A
partir dessa amostra foi realizada uma “lavagem” com agua destilada do suporte inerte,
dividindo essa amostra em duas partes, uma fase solida apenas com a espuma e uma fase
liquida contendo a biomassa no reator. Na fase sdlida foi realizada a anélise de ST e na fase
liquida as analises de ST e SVT. A partir da quantidade de ST das espumas (Ma-sT) € a
quantidade de SVT da amostra (Ma-svr), foi possivel estimar a quantidade de biomassa do
reator:

Q) Quantidade total de biomassa do reator (Msvt — Equagdo 4.5) é a capacidade do reator
na retengdo da biomassa, sendo essa varidvel importante também devido a sua
utilizacdo em outros indicadores utilizados na anélise do reator, como a carga organica
especifica aplicada (COEA), a carga organica especifica removida (COER) e a

produtividade molar especifica (PrME).
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_ M A-SVT M T-S1+B

Mgy = (4.5)
M M A-SI+B

(i) Relacdo entre a quantidade de biomassa e 0 volume de meio liquido do reator (Cx —
Equacdo 4.6), que permite medir a relagdo entre a quantidade de meio liquido
disponivel ao tratamento e a biomassa envolvida nas biotransformacdes inerentes ao

processo em estudo.
C, =—1"1 (4.6)

(ili)  Relacdo entre a quantidade de biomassa e a quantidade de suporte inerte presente no
reator (C’x — Equacdo 4.7), que permite medir a relag@o entre a quantidade de suporte
inerte disponivel para a imobilizacdo/retengdo da biomassa e a biomassa envolvida nas

biotransformac@es inerentes ao processo bioldgico em estudo.

M
C = A-SVT (4.7)
" M A-SI

Para o exame microbioldgico, foi retirada uma amostra de suporte inerte junto com a
biomassa e examinada em l&minas de vidro cobertas com filme de éagar a 2 %, por
microscopia Optica comum e de contraste de fase por fluorescéncia, utilizando microscépio
Olympus® modelo BX41, com sistema de camera digital Optronics e aquisi¢do de imagens
feita pelo software Image Pro-Plus® versio 4.5.0.

Na Tabela 4.2 estd descrita a frequéncia das as andlises foram realizadas nos
experimentos.

Tabela 4.2 - Resumo dos parametros analisados e frequéncia de monitoramento

Parametro Amostra Frequéncia Método
Carboidrato (Cct € Ccr) Afluente e efluente 5 vezes/semana Dubois et. al., 1995
DQO (Cwmor € Cwmor) Afluente e efluente 5 vezes/semana Standard Methods, 1995
pH Afluente e efluente 5 vezes/semana Standard Methods, 1995
Alcalinidade/AVT Afluente e efluente 5 vezes/semana Staré(ji?):ceiyl\gfg}?(isgsﬁ%
Série de sdlidos Afluente e efluente 2 vezes/semana Standard Methods, 1995
Volume do biogas Saida de gas 5 vezes/semana Medidor de gas Ritter
Acidos e alcoois Efluente Final da condicdo Cromatografia Gasosa
Composic¢do do biogas Saida de gas 5 vezes/semana Cromatografia Gasosa
Microbiologia Biomassa Final da condi¢do Microscopia Optica

Volume alimentado Efluente 5 vezes/semana Volumétrico
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4.6 FUNDAMENTOS TEORICOS DOS INDICADORES DE DESEMPENHO

As eficiéncias de remocdo de matéria organica total, DQO e Carboidrato (emot € &cT),
no sistema foram calculadas pelas Equacdes (4.8) e (4.9), nas quais CwmoarL € CcarL S0 as

concentragoes no afluente e Cmor e Ccr séo as concentracdes no efluente.

C -C
gMOT (%) — MOAFL MOT | 100 (48)

MOAFL

Cep —C
gcr (%) =———C1..100 (4.9)

CAFL
As eficiéncias de remocdo de matéria organica e carboidrato de amostras filtradas, DQO
e Carboidrato (emor € ecr), no sistema foram calculadas pelas Equacgdes (4.10) e (4.11) nas
quais Cwor e Cce sdo as concentragdes no efluente.

C -C
gMOF (%) — MOAFL MOF 100 (410)
MOAFL

M .100 (4.11)

Ecr (%) =

CAFL
As cargas organicas volumétricas aplicadas (COVAmo e COVAc) foram definidas
como sendo as quantidades de matéria organica, DQO e Carboidrato, aplicadas ao reator por
unidade de tempo e por volume de meio do reator (kgDQO.m=.d? e kgCarboidrato.m=3.d™2).
Para reatores operados em batelada ou batelada alimentada podem ser calculadas pelas
Equacdes (4.12) e (4.13), nas quais Va € 0 volume de agua residuéria alimentada no ciclo, N é
0 numero de ciclos por dia e Vr é 0 volume de &gua residuéria no reator.

COAV,,, = (VA ) N)'CMOAFL (4.12)

R

V, N)-
COAV, :( A N)-Com (4.13)

R
As cargas organicas aplicadas especificas (COAEmo e COAEc) foram definidas como
sendo a quantidade de matéria organica, DQO e Carboidrato, aplicadas ao reator por unidade
de tempo e por massa de sélidos totais volateis no reator (kgDQO.gSVT.d! e
kgCarboidrato.gSVT.d ). Para reatores operados em batelada ou batelada alimentada podem
ser calculadas pelas EquacgOes (4.14) e (4.15), nas quais Msyt € a massa de solidos volateis

totais no interior do reator.
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V,-N)-
COAEMO :( A M) CMOAFL
SVT

(4.14)

COAEC _ (VA 'I\N/I)'CCAFL
svT (4.15)
As cargas organicas volumétricas removidas (COVRmor ¢ COVRcr) para amostras
filtradas foram definida como sendo as quantidades de matéria organica, DQO e Carboidrato,
removidas pelo reator por unidade de tempo e por volume de meio do reator (kgDQO.m=.dt e
kgCarboidrato.m.d}). Para reatores operados em batelada ou batelada alimentada podem ser
calculadas pelas Equaces (4.16) e (4.17).

CORV,,.; = (VA ) N)' (CMOAFL — CMOF) (4.16)
Ve
CORV,, = (VA ) N)' (\(;CAFL — CCF) (4.17)
R

As cargas organicas removidas especificas (COREwmor € COREcr), para amostras
filtradas foram definidas como sendo as quantidades de matéria organica, DQO e Carboidrato,
removidas pelo reator por unidade de tempo e por massa de solidos totais volateis no reator
(kgDQO.gSVT1.d? e kgCarboidrato.gSVT1.d?). Para reatores operados em batelada ou

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

COREMOF _ (VA : N)' (CMOAFL - CMOF) (4.18)
M SVT
CORECF — (VA : N ) ’ (CCAFL B CCF) (419)
M SVT

O fator de rendimento entre o metano produzido (mL-CNTP) e matéria organica, DQO
(9DQO) e Carboidrato (gCarboidrato), consumidos permite analisar a producao especifica de
metano. Para reatores operados em batelada ou batelada alimentada podem ser calculados
pelas Equacdes (4.20) e (4.21).

VCH —CNTP
RMCR,,, = : (4.20)
Mo (VA N )'(CMOAFL _CMOF )
V
RMCR = CHA_CNTP (4.21)

carbotdren (VA N )'(CCAFL _CCF)
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4.7 FUNDAMENTOS TEORICOS DO MODELO CINETICO PARA A PRODUCAO
DE METANO

O calculo das velocidades das reacGes para a metanogénese segue o modelo cinético de
degradacdo de matéria organica desenvolvido por Rodrigues et al. (2004), com base no
modelo de Bagley e Brodkorb (1999). Este ultimo é uma adaptacéo de outro modelo, proposto
pela International Water Association (IWA) e aplicado a sistemas de tratamento com lodo
ativado. No modelo cinético adotado, desenvolvido para reatores anaerobios operados em
batelada sequencial, o processo de degradacdo da matéria organica é simplificado em 11
etapas (Equacdes 4.22 a 4.32). Nas primeiras 5 etapas paralelas (hidrélise e acidogénese), o
substrato (S) € convertido em &cido acético (HAc), &cido propibnico (HPr), &cido butirico
(HBu), acido valérico (HVa) e etanol (EtOH). Nas 4 etapas seguintes os acidos propionico,
butirico valérico e o etanol sdo consumidos para formar acido acético, acidos de cadeias
menores e hidrogénio (H). Finalmente, nas 2 etapas independentes ha producdo de metano
através das rotas acetoclastica e hidrogenotréfica. Em todas as etapas, as reaces de conversao
sdo consideradas como sendo de primeira ordem.

Hidrdlise e acidogénese

Ci2H22011 + 5 H20 3 4 CHsCOOH + 4 CO; + 8 H; (4.22)
Ci2H22011 + 4 Hz 53 4 CHsCH2COOH + 3 Hz0 (4.23)
Ci2H22011 + 1 H20 2 2 CHsCH.CH2COOH + 4 CO, + 4 H; (4.24)
8 C12H22011 = 13 CHaCH.CH2CH.COOH + 31CO; +23H; (4.25)
Ci2H22011 + 1 H0 3 4 CH3CH,OH + 4 CO, (4.26)
Acetogénese
CH3CH2COOH + 2 H20 5 CHsCOOH + CO; + 3 H; (4.27)
CH3CH2CH2COOH + 2 H20 <3 CH3CH2COOH + CO; + 3 H; (4.28)
CH3CH2CH2CH,COOH + 2 H20 =5 CH3CH,CH2COOH + CO; + 3 Hy (4.29)

k
CH3sCH20H + H20 = CH3sCOOH + 2 H; (4.30)
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Metanogénese
k

CH3COOH — CHg + CO> (4.31)
k

4 Hy + CO— CHa + 2 H,0 (4.32)

As Equacdes de (4.33) a (4.41) apresentam as equacdes de velocidade de reacéo para o
consumo do substrato (rs), formagdo e consumo de &cido acético (ruac), acido propidnico
(ruer), &cido butirico (rueu), acido valérico (rwva), etanol (reton), hidrogénio (rn) e formagéo de
metano (rm), respectivamente, sendo que Kis, Kos, kss, Kas, Kss, Kinac, KeHac, Korac, KioHAc, K2rer,
Kenpr, K7npr, KanBu, K7HBu, KsHBu, Kanva, KsHva, Kseton, Koetor, KiH, Kan, Kan, Kan, Ken, K7H, Kan, Ko,
K1iH, kiom € kiim S80 0S mesmos parametros cinéticos aparentes, s6 que associados ao
consumo de substrato, formacdo e consumo de &cidos volateis, e formacdo de metano. O
parametro cinético “k” ¢ relacionado com a velocidade de reacdo, indicando uma relagdo com
0 tempo que € necessario para a concentracdo (S, HAc, HPr, HBu, HVa, EtOH, H e M) atingir
um valor residual de acordo com a hip6tese do modelo cinético. Os indices “1, 2, 3, 4, 5, 6, 7,
8,9, 10 e 11” estao relacionados com as reagoes. Os indices “S, HAc, HPr, HBu, HVa, EtOH,

H e M” estdo relacionados com os valores experimentais usados para calcular esses

parametros.

I's = — (kis + kas + k3s + Kas+ kss) - Cs =— k’1s5- Cs (4.33)
rhac = Kinac ' Cs + KeHac - Chpr + Korac © CetoH — Kiomac © Chac (4.34)
rwrr = Korpr - Cs — Kerpr + Cripr + K7mpr - Chgu (4.35)
frmeu = Ksreu* Cs—K7ngu - Creut KsHsu - Chva (4.37)
fHva = Karva- Cs—Kshva: Chva (4.38)
reon = Ksetor - Cs — Konac + Ceton (4.39)
frh = KiH-Cs—kan:Cs + kan-Cs + Kan-Cs + Keri*Crpr + K7n-Crigu + KsH-Chiva+ Kon: Ceton —

Kun-Ch (4.40)
v = kiom - Chac + kuim - Ch (4.41)

As EquacOes de (4.42) a (4.50) apresentam o balanco de massa do reator no modo

batelada-alimentada com o modelo cinético (substrato, acidos volateis e metano). Essas
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equacOes foram usadas para determinar os parametros cinéticos do modelo. Os indices “INF”

estéo relacionados com as concentraces dos compostos no afluente.

== F (4.42)
% = g “(Csve — Csp) + 75 (4.43)
% = g *(Chacine — Chac) + Thac (4.44)
% = g * (Cuprine — Chpr) + Thpr (4.49)
% = g * (Chpuine — Chpu) + Thpu (4.46)
% = g *(Cyvainr — Cuva) + Thva (4.47)
dcfi% = g * (Cecon inr — Ceron) + Teron (4.48)
dstH = g “(Chive— Cy) + 1y (4.49)
S = — 2 (C) + T (4.50)

Por se tratarem de equagdes diferenciais, foi utilizado o método de integracdo de Euler
implantado em planilha do software Excel®, com a determinagio dos pardmetros cinéticos por
meio da ferramenta Solver do software Excel®, utilizando como critério de otimizacio a
minimizacdo da somatdria dos erros (entre valores experimentais e calculados pelo modelo

cinético) ao quadrado.

4.8 ESTIMATIVA DE PRODUCAO ENERGETICA

A estimativa da producdo energética foi realizada de acordo com Albanez et al. (2016).
Foram utilizados os dados da melhor condicdo operacional para producdo de metano dos
experimentos feitos em laboratério e com os dados de uma usina de alcool do estado de Séo
Paulo, Brasil.

A producdo de metano e o poder de combustdo do metano foram utilizados como
parametro de projeto, com isso foi possivel calcular a energia gerada (Ecns4) a partir da
producdo molar diria de metano (Prodchs) e da entalpia de combustao de metano (AHc cHa)
pela EquacOes (4.51) e (4.52).
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PT‘OdCH4 == (VA . N)INDI ) COVRMO - RMCRS’M (451)

Ecya = Prodcys - AHe_cpa (4.52)

49 PROCEDIMENTO EXPERIMENTAL DA OPERACAO DO REATOR

O reator foi preparado colocando em seu interior a biomassa imobilizada em suporte
inerte. A operagdo foi realizada da seguinte maneira: no ciclo de partida foi alimentado 3,0 L
de meio em 20 minutos, ap6s o término da alimentacdo iniciou-se a agitacdo de 100 rpm,
mantida até o final do ciclo de 8 horas. Apos este periodo a agitacdo foi interrompida e, entdo,
iniciou-se a descarrega de 1,0 L de meio em 10 minutos, sendo mantidos 1,3 L de volume
residual no interior do reator. Logo apds a descarga, 1,0 L de agua residuéria foi alimentada,
em seguida a agitacdo foi reiniciada, caracterizando assim um novo ciclo de operacdo do
reator.

Na operacdo em batelada sequencial o tempo de enchimento foi de 10 minutos,
caracterizando uma razdo de 2% (=10/480) entre o tempo de enchimento e o tempo total de
ciclo. Na operacdo em batelada alimentada esta razdo foi de 50% (=240/480), no intuito de
verificar a influéncia desta estratégia de alimentacao sobre a estabilidade, a eficiéncia e o fator
de conversdo RMCRwmo.

Em todos os ensaios realizados no AnSBBR, mantiveram-se constantes a temperatura
(55°C), o volume de alimentacdo (1,0 L), o tempo de ciclo (8 h) e a agitacdo (100 rpm),
valores estes sugeridos a partir da experiéncia de utilizacdo deste sistema em trabalhos
anteriores para a producdo de metano (Selma et al., 2010; Bezerra et al., 2011; Lovato et al.,
2012; Silva et al., 2013; Albanez et al., 2015; Almeida et al., 2017).

Os ensaios foram divididos em trés etapas:

Etapa I: Reator operou em batelada com tempo de ciclo constante, conforme Tabela 4.3,
sendo a concentracdo afluente elevada em 1000mgDQO.L? até atingir 5000mgDQO.L* e
depois foi modificada a composicdo do substrato, que passou de 100% de melago para 100%
de vinhaca. Nesta etapa, o objetivo foi de ativar e adaptar o lodo para que o reator fosse
operado a 55°C e tratando vinhaca.

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

conforme Tabela 4.3, sendo a concentracédo afluente elevada gradualmente até atingir o mais
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proximo da vinhaga in natura. Nesta etapa, o objetivo foi de estudar a influéncia da
concentracédo do afluente na producgédo do metano.

Etapa Ill: Reator operou em batelada alimentada com temperatura, tempo de ciclo e
substrato constantes, conforme Tabela 4.3, sendo que a concentracdo afluente utilizada foi a
que apresentou melhor conversdo de matéria organica em metano, encontrada na Etapa II.

Nesta etapa, o objetivo foi de estudar a influéncia da estratégia de alimentacdo na producgéo de

metano.
Tabela 4.3 - Resumo das condicdes estudadas no AnSBBR
Cafluente T Estratégia de
Etapa Substrato )
(mgDQO.L?Y) (°C) Alimentacéo
| — Ativacdo e Adaptacdo Melago e Vinhaca 1000 a 5000 35a55 Batelada
Il — Otimizacéo Vinhaca 5000 a 20000 55 Batelada
I11 — Estratégia de ) Batelada
) Vinhaca 20000 55 )
Alimentacéo Alimentada

Uma vez atingida a estabilidade nas condi¢cdes experimentais monitoradas, foram
obtidos perfis ao longo do ciclo de operacdo, em que as variaveis de interesse foram:
concentracfes de matéria organica na forma filtrada (na forma de DQO e de Carboidrato), de
alcalinidade a bicarbonato, de &cidos volateis totais, de metabdlitos intermediarios (acetona,
acidos volateis e alcoois), de biogas (composicdo e producdo), além do pH. As amostras
foram colhidas ao longo do ciclo em intervalos de tempo de 30 a 60 min, conforme
apresentado na Tabela 4.4, sendo que o volume retirado foi de no méximo 300mL, ou seja,
10% do volume de meio reacional do reator. Desta forma, p6de-se obter uma melhor
compreensdo das rotas metabolicas ao longo de um ciclo. E assim, uma nova condicdo
experimental foi implementada alterando-se a concentracdo afluente ou a estratégia de

alimentacéo.
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Tabela 4.4 — Tempo de amostragem no decorrer do ciclo e parametros analisados

Nimero de Amostra Tempo de amostragem (h) Pardmetros Analisados
L 00 DQO
2 05 Carboidratos
3 1,0 o
4 15 Alcalinidade
5 2.0 Acidos Volateis Totais
6 3,0 AVG e Etanol
! 4,0 Biogas
8 5,0 o
9 8,0

Os resultados experimentais obtidos no monitoramento do sistema e nos perfis ao longo
de um ciclo, em cada condicdo operacional, foram analisados considerando-se a influéncia
das variaveis estudadas sobre a estabilidade e o desempenho do processo, além do fator de
conversao entre metano formado e matéria organica consumida. Além disso, a partir das

analises morfoldgicas microbianas foi possivel avaliar eventuais mudancas na ecologia.

4.9.1 Etapa I: Ativacdo e Adaptacdo da Biomassa

4.9.1.1 Fase I: Ativacdo do lodo a concentracao

A operacdo do reator foi iniciada utilizando o melago como substrato, por ser mais
facilmente biodegradavel quando comparado com a vinhaca. A 4&gua residuaria foi
suplementada com ureia e bicarbonato de sddio. A concentracdo afluente inicial foi de 1000
mgDQO.L™ e a temperatura de 35 °C, sendo modificadas quando atingida a estabilidade nos
pardmetros monitorados, até alcancar a concentracdo de 5000 mgDQO.L™ e a temperatura de
55 °C (Tabela 4.5), no intuito de ser implementada uma estratégia de partida do reator que

permita a aclimatacdo da biomassa a faixa termofilica.

Tabela 4.5 - Condigbes experimentais realizadas na Fase | da Etapa |

T N R
AT 1 Melaco 1.000 35 8 (3 ciclos/dia) Batelada
AT 2 Melaco 2.000 40 8 (3 ciclos/dia) Batelada
AT 3 Melaco 3.000 45 8 (3 ciclos/dia) Batelada
AT 4 Melaco 4.000 50 8 (3 ciclos/dia) Batelada

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

Nesta fase, a temperatura e a concentracdo afluente permaneceram constantes, sendo
variadas as propor¢des dos substratos para composicdo da agua residuaria (Tabela 4.6), na

qual a vinhaga foi introduzida de forma a ndo inibir a biomassa contida no reator.

Tabela 4.6 - CondicBes experimentais realizadas na Fase 1l da Etapa |

Ensaio Melaco  Vinhaca (mg%gjzjm.etl) Tem(p())((e:r? tura 2;3 isltig:aer?t:::;gg
M80/V20 80% 20% 5.000 55 8 (3 ciclos/dia) Batelada
M60/V40 60% 40% 5.000 55 8 (3 ciclos/dia) Batelada
M40/V60 40% 60% 5.000 55 8 (3 ciclos/dia) Batelada
M20/V80 20% 80% 5.000 55 8 (3 ciclos/dia) Batelada
MO0/V100 0% 100% 5.000 55 8 (3 ciclos/dia) Batelada

4.9.2 Etapa Il: Otimizagéo

Os ensaios foram realizados utilizando-se diferentes cargas organicas volumétricas,
modificadas em fungdo da concentracdo afluente, desde 5000 mgDQO.L? até 20000
mgDQO.L™ (Tabela 4.7).

Tabela 4.7 - Condigdes experimentais realizadas na Etapa Il

Ensaio subsat st o Tl Alimentacio
B5 Vinhaga 5000 55 8 (3 ciclosidia) Batelada
B6 Vinhaga 6000 55 8 (3 ciclosidia) Batelada
B7 Vinhaga 7000 55 8 (3 ciclosidia) Batelada
B8 Vinhaga 8000 55 8 (3 ciclosidia) Batelada
B9 Vinhaga 9000 55 8 (3 ciclosidia) Batelada
B 10 Vinhaga 10000 55 8 (3 ciclosidia) Batelada
B 12 Vinhaga 12000 55 8 (3 ciclosidia) Batelada
B 14 Vinhaga 14000 55 8 (3 ciclosidia) Batelada
B 17 Vinhaca 17000 55 8 (3 ciclos/dia) Batelada
B 20 Vinhaca 20000 55 8 (3 ciclos/dia) Batelada

4.9.3 Etapa Ill: Estratégia de alimentacdo

O ensaio foi realizado na temperatura de 55 °C, tempo de ciclo de 8 h, agitacdo 100 rpm
e concentracio afluente de 20000mgDQO.L™, sendo modificada a estratégia de alimentacéo
para batelada alimentada cujo tempo de alimentacdo foi de 240 min (50% do tempo de ciclo).
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5 RESULTADOS E DISCUSSAO

Neste capitulo foram apresentados e discutidos os resultados referentes aos
experimentos realizados. Para melhor organizagédo, os dados foram divididos em relacdo a
etapa correspondente (5.1 a 5.3) e por fim foram realizadas analises comparativas entre as
condicOes realizadas (5.4) e também com outros trabalhos disponiveis na literatura (5.5). Os
dados foram discutidos em relacdo a estabilidade do sistema, o desempenho em termos de

remocao da matéria organica e a producdo de biogas.

5.1 ETAPAI-ATIVACAO E ADAPTACAO DA BIOMASSA

O reator foi operado por 67 dias na etapa de ativacdo e adaptacdo da biomassa, sendo
dividida em duas fases: a primeira foi utilizada para a montagem, partida do reator e ativacédo
da biomassa que se encontrava armazenado em camara fria; na segunda fase foi realizada a
troca do substrato visando a adaptacdo da biomassa a vinhacga, pois optou-se por utilizar um

substrato mais facilmente biodegradavel para incentivar o crescimento dos microrganisos.
5.1.1 Fase | — Ativacdo do lodo

Essa fase foi operada por 35 dias, o tempo de ciclo foi de 8 h e a estratégia de
alimentacdo em batelada sequencial, sendo dividida em cinco ensaios com duracdo de 7 dias
cada para ajustar gradualmente a temperatura para 55 °C e a concentracao afluente para 5000
mgDQO.L™, de forma a promover a aclimatacio da biomassa para a opera¢do do reator em
condicdo termofilica. Na fase de ativacdo ndo foram realizadas as analises de solidos (afluente
e efluente), dos compostos intermediarios da digestdo anaerobia e os perfis ao final de cada
ensaio. Na Tabela 5.1 estdo apresentados os valores medios e desvios padrdo dos parametros
monitorados durante os ensaios desta fase. A Figura 5.1 mostra a variagdo do pH, da
alcalinidade a bicarbonato e dos acidos volateis totais. O pH das amostras do efluente
permaneceu na faixa de 7,7 = 0,3 superior ao valor maximo para processos anaerobios de 6,8
a 7,4 (SPEECE, 1996), houve geracdo e consumo de alcalinidade e de acidos volateis, que

apresentaram maior acimulo durante a condi¢do AT 5.



Tabela 5.1 - Resumo dos valores médios obtidos no monitoramento do reator durante a Etapa | e Fase |

Parametro AT 1 AT 2 AT 3 AT 4 AT5
Temperatura (°C) 35 + 2 (4) 40 + 2 (4) 45 + 2 (4) 50 + 2 (4) 55 = 2 (4)
Cwo arLuenTe (MgDQO.LY) 1121 + 118 (8) 2193 + 71 (3) 2959 + 92 (5) 3938 + 40 (3) 5197 = 445 (4)
Cwo erLuente (MgDQO.LY) 205 + 135 (8) 458 + 94 (2) 627 + 72 (5) 845 * 56 (3) 1205 = 244 (3)
Cmor (MgDQO.LY) 267 + 135 (8) 431 + 100 (2) 565 + 86 (4) 781 + 91 (3) 1093 + 283 (3)
Emor (%) 74 + 10 (8) 79 + 4 (2) 79 % 3 (5) 79 £ 1 (3) 77 = 3 (3)
Emor (%) 76 + 10 (8) 81 + 4 (2) 8 + 3 (4) 8 £ 2 (3) 79 = 4 (3)
Cc arLuente (mgCarboidrato.L™t) 665 + 112 (7) 1314 + 238 (3) 1565 + 419 (5) 2329 £+ 380 (3) 2957 + 567 (4)
CcerLuente (mgCarboidrato.LL) 17 + 3 (6) 20 % 01 (2) 32 + 3 (4) 39 * 5 (3) 46 * 6 (2)
Ccr (mgCarboidrato.Lt) 14 + 1 (6) 16 + 24 (2) 25 = 2 (4) 31 £ 1 (3) 32 £ 00 (2)
Ecr (%) 97 + 0 (6) 98 + 04 (2) 98 + 1 (4) 98 + 03 (3) 99 * 02 (2)
Ecr (%) 98 + 0 (6) 99 + 05 (2) 98 + 1 (4) 99 + 03 (3) 99 * 03 (2)
pH aArLuente (U) 83 + 01 (6) 83 * 00 (3) 83 = 01 (3) 82 = 01 (2) 82 *+ 01 (5)
pH erLuenTe (U) 74 £ 03 (7) 74 £ 00 (3) 76 = 03 (4) 77 £ 02 (3) 77 £ 03 (5)
AVT arLuente (MgHAC.L™) 39 + 7 (6) 72 + 12 (3) 94 + 21 (3) 143 + 29 (2) 151 + 376 (5)
AVT erLuente (MgHAC.L™) 140 + 155 (7) 182 =+ 37 (3) 225 + 130 (4) 339 + 174 (3) 504 = 173 (5)
AT arLuente (MgCaCOs.LY) 346 + 5 (6) 692 + 7 (3) 612 + 75 (3) 688 + 74 (2) 958 + 96,0 (5)
AT erLuente (MgCaCO3.LY) 393 + 10 (7) 630 + 31 (3) 704 + 85 (4) 1027 + 146 (3) 1004 + 75 (5)
AB arLuenTe (MGCaCOs.L™) 310 + 9 (6) 641 + 7 (3) 546 * 63 (3) 58 + 54 (2) 81 + 755 (5)
AB eruenTe (MgCaC0s.LY) 294 + 110 (7) 501 + 7 (3) 545 + 163 (4) 787 £ 111 (3) 647 =+ 121 (5)
Msvt (9) 51,1 — 51,1 — 51,1 — 51,1 — 51,1 —
Cx (gL 21,5 — 215 ~ — 215 ~ — 215 ~ — 21,5 —
Cx (g.suporte™) 1,0 — 1,0 — 1,0 — 1,0 — 1,0 —
COVAwo (gDQO.LLdY) 1,52 — 2,97 — 4,01 — 534 — 7,05 —
COVRwmo (gDQO.LL.d?) 1,12 — 2,35 — 3,16 — 4,20 — 5,40 —
COVAC (gCarboidrato.L.d) 0,90 — 090 — 212 — 316  — 401  —
COVRc (gCarboidrato.L.d"%) 0,88 — 176 — 208 — 311 — 3900 @ —
Va (mL.ciclo) 1045 + 46 (8) 1113 + 4 (2) 1104 + 55 (5) 1055 + 40 (3) 1081 = 39 (5)
Vges (ML) 1300 — 1300 — 1300 — 1300 — 1300 —

*0O numero de amostras consideradas para o calculo da média esta entre parénteses.
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Figura 5.1 — Variacao dos parametros nas amostras de afluente e efluente durante a Etapa | e Fase I:

(A) pH; (B) alcalinidade a bicarbonato; (C) &cidos volateis totais.
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Fonte: Autora (2017).

A Figura 5.2 e Figura 5.3 mostram a variagdo da concentracdo de matéria organica nas
formas de DQO e Carboidrato durante os ensaios. A eficiéncia de remocdo de matéria

organica na forma de DQO foi de 77 £ 2 % e na forma de Carboidrato foi de 98 + 1 %.
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Figura 5.2 - Concentracdo afluente da matéria organica na forma de DQO (CwmoarL) € eficiéncia de

Fonte:

remocao da DQO de amostras total e filtrada (Emor € Emor) durante a Etapa | e Fase |
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Autora (2017).

Figura 5.3 - Concentragdo afluente da matéria organica na forma de Carboidrato (Cc) e eficiéncia de

Fonte:

remoc¢ao da matéria organica total e filtrada (€cr e Ecr) durante a Etapa | e Fase |
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Autora (2017).

Os resultados obtidos no monitoramento do reator mostraram que 0 Sistema permaneceu

estavel e com bom desempenho em relacdo a remocdo da matéria organica, as analises das

amostras ndo filtradas e filtradas indicam que a biomassa presente no reator estava retida no

suporte inerte. Dessa forma concluiu-se que a biomassa estava adaptada a temperatura de 55
°C e a concentragéo de 5000 mgDQO.L™.
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5.1.2 Fase Il — Adaptacdo do lodo

Essa fase foi operada por 32 dias, o tempo de ciclo foi de 8 h, a estratégia de
alimentacdo por batelada sequencial, a temperatura permaneceu na faixa de 55 + 2 °C e a
COVAwo foi mantida em 7,1 + 0,1 gDQO.L*.d? Os ensaios foram divididos em seis
condicOes, em que a composicdo da agua residuéria foi modificada gradativamente até que se
obtesse somente a vinhaca como substrato. Cada condicéo teve duracdo de 8 dias, de forma a
fornecer um periodo de adaptacdo da biomassa com a agua residuéria a base de vinhaca sem
prejudicar o funcionamento do reator. A agua residuéria era suplementada com bicarbonato de
sodio e ureia. No final de cada condigdo foi realizado o perfil do ciclo, possibilitanto assim
verificar o comportamento do reator conforme a adi¢do da vinhaca e a substituicdo total do

substrato.

5.1.2.1 Ensaio M100/VO0 - 100 % melaco e 0 % vinhaca

Este ensaio é equivalente ao ultimo ensaio da etapa anterior. O reator foi operado com a
agua residuaria a base de melacgo, suplementada com ureia e bicarbonato. A concentracdo de
matéria organica afluente foi mantida em 5197 * 445 mgDQO.L?, a COVAwmo foi de 7,1
gDQO.L1.d! e a COVAC foi de 4,1 gCarboidrato.L2.d™2.

5.1.2.1.1 Monitoramento

O resumo dos valores médios e seus respectivos desvios dos parametros monitorados
estdo apresentados na Tabela 5.2. A eficiéncia de remocao da matéria organica total na forma
de Carboidrato foi de 99 % e de DQO foi de 78 %, o acumulo dos acidos volateis totais (504
+ 107 mgHAc.L™?) contribuiu com aproximadamente 50 % da DQO do efluente. Apesar disso,
0 pH permaneceu na faixa de 7,7 + 0.2, considerada ideal para o reator anaerdébio
metanogénico.

O rendimento de metano gerado por matéria organica removida (RMCRwmo) foi de 11,1
mmolCH4.gDQO™. A producio de biogas foi de 2278 mL-CNTP.Ciclo, sendo a fracdo
molar de metano equivalente a 63%. A produtividade molar de metano foi de 79,4 molCHs.m"
3.dt.
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Tabela 5.2 - Resumo dos valores médios obtidos no monitoramento do reator tratando agua residuéria
a base de 100 % melaco na Etapa | e Fase Il no Ensaio M100/V0

Parametro Afluente Efluente
Cmor (MgDQO.L?Y) 5197 + 445  (4) 1112 + 274 (4)
Cmor (MgDQO.LY) — — 1001 + 295 (4)
Emor (%) — — 79 + 5 (4)
Enor (%) — — 81 + 6 (4)
Ccr (mgCarboidrato. L) 2957 + 567 (4) 43 £ 4 (5)
Ccr (mgCarboidrato.L ™) — — 33 + 1 (5)
Ecr (%) — — 9 =+ 0 (5)
Ecr (%) — — 9 =+ 0 (5)
pH (u) 82 + 01 (4) 77 + 026  (5)
AVT (mgHAc.L?) 156 + 41 (4) 504 + 173 (5)
AT (mgCaCOs.LY) 989 + 86 (4) 1004 + 75 (5)
AB (mgCaCOs.L%) 878 + 58 (4) 647 + 121 (5)
ST (mg.L%) 6307 + 358  (2) 3178 + 1089  (2)
SVT (mg.L?h) 4624 + 404 (2) 1477 + 346 (2)
SST (mg.L?Y) 93 & 18 (2) 113+ 21 (2)
SSV (mg.L?Y) 54 + 14 (2) 87 + 27 (2)
Msvr (g) 51,1 — — —
Cx (g.LY) 21,3 — — —
Cx (g.suporte™) 1,0 — — —
COVAwo (gDQO.L.d"Y) 7.1 — — —
COVRwo (gDQO.L1.d™) — — 5,6 —
COEAwo (gDQO.gSVTL.d%) 0,3 — — —
COERwo (gDQO.gSVTL.d") — — 03 —
COVAC (gCarboidrato.L.d?) 4,1 — — —
COVRc (gCarboidrato.L.d?) — — 4,0 —
COEA (gCarboidrato.gSVT1.d?) 0,19 — — —
COERc (gCarboidrato.gSVT1.d?) — — 0,19 —
Vs (ML-CNTP.ciclo) — — 2278 + 36 (3)
Vcha (ML-CNTP-CHa.ciclo™) — — 1424 + 21 (3)
Ncra (MOICH,.dY) — — 0,19 —
Xena (%) — — 63 —
PrM (molCH4.m3.d?) — — 79,4 —
PrME (molCH4.kgSVT1.d?) — — 3,7 —
PrV (mL-CNTP CHa.Lt.d?) — — 1779 —
PrVE (ML-CNTP CHa.gSVTL.d%) — — 84 —
RMCAwmo (MmolCH4.gDQO™) — — 11,1 —
RMCRwmo (mmolCH,.gDQO™?) — — 14,1 —
RMCAc (mmolCHa.gCarboidrato™) — — 19,5 —
RMCRc (mmolCHg.gCarboidrato™) — — 19,8 —
Va (mL.ciclo?) 1101 = 22 (5) — —
Vres (ML) 1300 — — —

*QO numero de amostras consideradas para o calculo da média esta entre parénteses.
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5.1.2.1.2 Perfis ao longo do ciclo

A concentracdo de matéria organica afluente na forma de DQO e de Carboidrato foi de
5036 mgDQO.L™ e de 2448 mgCarboidrato.L™, respectivamente. O volume afluente é diluido
no volume residual que permanece no reator apos a descarga, por isso no inicio do ciclo essas
concentracdes foram de 2343 mgDQO.L? e 1048 mgCarboidrato.L . Na Figura 5.4 ¢é possivel

acompanhar a variacdo do pH ao longo do ciclo, sendo que o valor se mantem acima de 7,5.

Figura 5.4 - Perfil de pH ao longo do ciclo na Etapa I e Fase Il no Ensaio M100/V0
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Fonte: Autora (2017).

A variacdo da alcalinidade a bicarbonato e acidos volateis totais durante o ciclo pode ser
verificada através da Figura 5.5. Em até 2 horas de ciclo ha o consumo da alcalinidade, devido
ao aumento dos acidos volateis totais neste intervalo de tempo, apds esse periodo, a producéo

da alcalinidade no meio aumenta, atingindo valores superiores ao inicio do ciclo.

Figura 5.5 - Perfis da alcalinidade a bicarbonato e acidos volateis totais ao longo do ciclo na Etapa | e
Fase Il no Ensaio M100/VO
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E possivel acompanhar consumo de DQO e Carboidrato ao longo do ciclo através da
Figura 5.6. Aproximadamente 99 % da matéria orgénica na forma de Carboidrato foi
consumida em até 1,5 hora de ciclo e apenas 41 % da DQO, chegando a eficiéncia de 84 % no

final do ciclo.

Figura 5.6 - Perfis das concentraces de matéria organica na forma de DQO e Carboidrato ao longo do
ciclo na Etapa | e Fase Il no Ensaio M100/V0
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Fonte: Autora (2017).

A variacao da producao e consumo dos compostos metabdlicos intermediarios ao longo
do ciclo esta apresentada na Figura 5.7, verifica-se o predominio do &cido acético e em menor
concentracdo o &cido propiénico durante todo o ciclo, houve pouca variacdo nas
concentracdes dos acidos butirico e valérico. Os demais compostos apresentaram valores

abaixo do minimo detectavel pelo aparelho.

Figura 5.7 - Perfis das concentraces dos compostos intermediarios ao longo do ciclo na Etapa | e Fase
I1 no Ensaio M100/V0
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Fonte: Autora (2017).

A producéo volumétrica de metano (CH4) e dioxido de carbono (CO2) ao longo do ciclo

esta apresentada através da Figura 5.8.
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Figura 5.8 - Perfis de volume na CNTP de metano e didxido de carbono ao longo do ciclo na Etapa | e
Fase Il no Ensaio M100/VO
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Fonte: Autora (2017).

A evolucdo das concentracfes de metano e dioxido de carbono presente no biogas e a
vazdo molar de metano ao longo do ciclo podem ser analisadas na Figura 5.9. Em 1 hora de
ciclo havia pouca diferenca na concentracdo de metano e didxido de carbono do biogas
gerado, ap0s esse intervalo de tempo, verifica-se que o metano foi predominante no restante
do ciclo.

Figura 5.9 - Perfis das concentragdes de metano e diéxido de carbono e vazdo molar de metano ao
longo do ciclo na Etapa | e Fase Il no Ensaio M100/VO0

21 70

18 1 I
515 Lo 57
5 127 T 40 S
2 A S X e
E 9 4 Y K 30 é
S 67 - 20 %
O

3 1 10 <

0 w— : . . . . . , 0

0 1 2 3 4 5 6 7 )

Tempo (hora)
Fonte: Autora (2017).



41

5.1.2.2 Ensaio M80/V20 - Agua residuaria: 80% melago e 20% vinhaga

O reator foi operado com a agua residuaria a base de melaco (80 %) e vinhaca (20 %)
suplementada com ureia e bicarbonato. A concentracdo de matéria organica afluente foi
mantida em 5069 + 401 mgDQO.L™, a COVAwmo foi de 7,0 gDQO.L.d! e a COVAC foi de
3,6 gCarboidrato.L.d2.

5.1.2.2.1 Monitoramento

O resumo dos valores médios monitorados e os resultados calculados estdo apresentados
na Tabela 5.3. A eficiéncia de remoc¢do da matéria organica na forma de C foi de 98 £+ 1 % e
de DQO permaneceu na faixa de 79 + 2 %. O pH efluente foi mantido em 7,8 £ 0,2. As
médias da alcalinidade a bicarbonato afluente e efluente foram de 665 mgCaCOs.L* e 858
mgCaCOs.L?, respectivamente. A quantidade de AVT no afluente e efluente variou muito
pouco, que indica que ndao houve acimulo dos &cidos produzidos no decorrer do processo.

O rendimento de metano gerado por matéria organica removida (RMCRwmo) foi de 14
mmolCH4.gDQO™. A producéo de biogas foi de 2142 mL-CNTP.ciclo, sendo a fragdo molar
de metano equivalente a 66 % e a produtividade molar de metano foi de 77,7 molCHs.m=.d™.
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Tabela 5.3 - Resumo dos valores médios obtidos no monitoramento do reator tratando agua residuéria
a base de 80 % melaco e 20 % vinhaca na Etapa | e Fase 1l no Ensaio M80/V20

Parametro Afluente Efluente
Cmor (MgDQO.L™Y) 5069 + 401  (5) 1056 + 121 (5)
Cmor (MgDQO.LY) — — 943  + 147 (5)
Emor (%) — — 79 + 2 (5)
Evior (%) — — 81 * 3 (5)
Cer (mgCarboidrato.L) 2628 + 330  (5) 65 + 20 (5)
Ccr (mgCarboidrato.L™) — — 48 + 16 (5)
Ecr (%) — — 98 + 1 (5)
€cr (%) — — 98 + 1 (5)
pH (u) 78 + 01 (4) 78 = 02 (5)
AVT (mgHAc.L?) 448 + 39 (4) 421 + 59 (5)
AT (mgCaCOs.LY) 983 + 32 (4) 1157 + 86 (5)
AB (mgCaCOs.L%) 665 + 16 (4) 858 + 105 (5)
ST (mg.L?) 5560 + 569  (2) 2485 + 35 (2)
SVT (mg.L?) 4002 + 308  (2) 1134 + 42 (2)
SST (mg.L?Y) 97 & 35 (2) 106 + 42 (2)
SSV (mg.L?Y) 60 + 51 (2) 89  + 47 (2)
Msvr (Q) 64,3 — — —
Cx (g.LY) 26,6 — — —
Cx (g.suporte™) 1,0 — — —
COVAwo (gDQO.L.d"Y) 7,04 — — —
COVRwo (gDQO.LLd?) — — 5,57 —
COEAwo (gDQO.gSVTL.d™) 0,26 — — —
COERwo (gDQO.gSVTL.d%) — — 0,21 —
COVAC (gCarboidrato.L.d?) 3,65 — — —
COVRc (gCarboidrato.L™2.d?) — — 3,62 —
COEA (gCarboidrato.gSVT1.d?) 0,14 — — —
COERc (gCarboidrato.gSVT1.d?) — — 0,13 —
Vs (ML-CNTP.ciclo) — — 2142 + 47 (3)
Vcha (ML-CNTP-CHa.ciclo™) — — 1406 + 29 (3)
Ncra (MOICH,.d™Y) — — 0,19 —
Xena (%) — — 66 —
PrM (molCH4.m3.d2) — — 77,7 —
PrME (molCH4.kgSVT1.d?) — — 2,9 —
PrV (ML-CNTP CHa.Lt.d?) — — 1743 —
PrVE (mL-CNTP CH4.gSVT1d?) — — 65,5 —
RMCAwmo (MmolCH4.gDQO™) — — 11 —
RMCRwmo (mmolCH,.gDQO™) — — 14 —
RMCAc (mmolCH,.gCarboidrato™) — — 21,3 —
RMCRc (mmolCHg.gCarboidrato™) — — 21,8 —
Va (mL.ciclo?) 1120 + 17 (5) — —
Vres (ML) 1300 — — —

*QO nimero de amostras consideradas para o calculo da média esta entre parénteses.
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5.1.2.2.2 Perfis ao longo do ciclo

A concentracdo de matéria organica afluente na forma de DQO e de Carboidrato foi de
4497 mgDQO.L™ e de 2208 mgCarboidrato.L™, respectivamente. O volume afluente é diluido
no volume residual que permanece no reator apos a descarga, por isso no inicio do ciclo essas
concentragdes foram de 2177 mgDQO.L? e 694 mgCarboidrato.L . Observa-se na Figura
5.10 que o pH sofre uma pequena varia¢do ao longo do ciclo (minimo de 7,3 e maximo de

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

Figura 5.10 - Perfil de pH ao longo do ciclo na Etapa | e Fase 1l no Ensaio M80/V20
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Fonte: Autora (2017).

E possivel acompanhar a variagdo da alcalinidade a bicarbonato e acidos volateis totais
durante o ciclo pela Figura 5.11. A alcalinidade a bicarbonato é consumida em 2 horas devido
ao aumento dos &cidos volateis totais neste intervalo de tempo, depois disso a producdo da

alcalinidade no meio aumenta enquanto ha consumo dos AVT no meio.
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Figura 5.11 - Variacdo da alcalinidade a bicarbonato e &cidos volateis totais ao longo do ciclo na Etapa
I e Fase Il no Ensaio M80/V20
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Fonte: Autora (2017).

O consumo da matéria organica nas formas de DQO e Carboidrato ao longo do ciclo
pode ser verificado através da Figura 5.12. Observa-se que 90 % da matéria organica na forma
de Carboidrato foi consumida em 1 hora de ciclo e a eficiéncia de remogéo da DQO foi de 72
% final do ciclo.

Figura 5.12 - Perfis das concentragdes da matéria organica na forma de DQO e Carboidrato ao longo
do ciclo na Etapa I e Fase Il no Ensaio M80/V20
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Fonte: Autora (2017).

A variacdo da producdo e consumo dos compostos metabolicos intermediarios ao longo
do ciclo pode ser observada pela Figura 5.13, verifica-se o predominio de &cido acético e
propidnico durante todo o ciclo e pouca variacdo nas concentragBes dos &cidos butirico e

valérico. Os demais apresentaram valores abaixo do minimo detectavel pelo cromatografo.
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Figura 5.13 - Perfis das concentragdes dos compostos intermediarios ao longo do ciclo na Etapa | e
Fase Il no Ensaio M80/V20
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Fonte: Autora (2017).

A producéo volumétrica de metano (CH4) e dioxido de carbono (CO2) ao longo do ciclo

pode ser observada atraves da Figura 5.14.

Figura 5.14 - Perfis dos volumes na CNTP de metano e didxido de carbono ao longo do ciclo na Etapa
I e Fase Il no Ensaio M80/V20
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Fonte: Autora (2017).

A evolucdo das concentracfes de metano e dioxido de carbono presente no biogas e a
vazdo molar de metano ao longo do ciclo podem ser analisadas na Figura 5.15. Em 1 hora de
ciclo o biogas gerado apresentava pouca diferenca nas concentracdes de metano e dioxido de
carbono, sendo que o metano foi predominante por todo o ciclo, chegando a 66 % no final do

ciclo.
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Figura 5.15 - Perfis das concentracdes de metano e didxido de carbono e vazdo molar de metano ao
longo do ciclo na Etapa | e Fase Il no Ensaio M80/V20
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5.1.2.3 Ensaio M60/V40 - Agua residuaria: 60% melaco e 40% vinhaca

O reator foi operado com a agua residuaria a base de 60 % melaco e 40 % de vinhaca
suplementada com ureia e bicarbonato, a concentracdo de matéria organica afluente foi de
5345 + 321 mgDQO.L?, a COVAwo na forma de DQO de 7,2 gDQO.L.d* e COVAc da

matéria organica na forma de carboidrato de 2,7 gCarboidrato.L™.d2.

5.1.2.3.1 Monitoramento

O resumo dos valores médios monitorados e os resultados calculados estdo apresentados
na Tabela 5.4. A eficiéncia de remocao da matéria organica na forma de Carboidrato foi de 98
+ 5 % e de DQO permaneceu na faixa de 85 + 5 %. O pH efluente foi mantido em 7,9. As
médias da alcalinidade a bicarbonato (AB) afluente e efluente foram de 416 mgCaCOs.L! e
1350 mgCaCOs.L?, respectivamente. A quantidade de AVT no efluente foi menor do que a
afluente, o que indica que houve o consumo concomitantemente a produgéo de AB.

O rendimento de metano gerado por matéria organica removida (RMCRwmo) foi de 13
mmolCH4.gDQO™. A producéo de biogas foi de 2069 mL-CNTP.ciclo™, sendo a fragio molar

de metano equivalente a 68 % e a produtividade molar de metano foi de 79,8 molCHs.m3.d%.
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Tabela 5.4 - Resumo dos valores médios obtidos no monitoramento do reator tratando agua residuéria
a base de 60 % melaco e 40 % vinhaca na Etapa | e Fase 1l no Ensaio M60/V40

Parametro Afluente Efluente
Cwmot (mgDQO.L™Y) 5345 + 321 (5) 813 + 260 (5)
Cwmor (MgDQO.LY) —_ — 661 + 217 (5)
Emot (%) — — 85 + 5 (5)
Emor (%) — — 88 + 4 (5)
Ccr (mgCarboidrato.Lt) 1990 + 306 (5) 45 * 4 (5)
Ccr (mgCarboidrato.L™) — — 39 + 4 (5)
Ect (%) — — 98 + 0 (5)
Ecr (%) — — 98 + 0 (5)
pH (u) 76 = 01 (5) 79 + 0 (5)
AVT (mgHAc.L™Y) 745 + 61 (5) 106 + 25 (5)
AT (mgCaCOs.L?) 945 + 35 (5) 1425 + 39 (5)
AB (mgCaCOs.LY) 416 = 72 (5) 1350 + 52 (5)
ST (mg.LY) 5848 + 17 (2) 2595 + 098 (2)
SVT (mg.LY) 4297 + 117  (2) 1146 + 82 (2)
SST (mg.L?) 148 + 31 (2) 130 + 33 (2)
SSV (mg.L?) 125 + 24 (2) 104 + 34 (2)
Msvt (9) 64,3 S — e
Cx (g.LY) 27,2 — — —
Cx (g.suporte™) 1,0 — S —
COVAwo (gDQO.LL.dY) 7,2 — — —
COVRwo (9DQO.L2.d?) — — 6,12 —
COEAwo (gDQO.gSVTL.d%) 0,27 — — —
COERwmo (9DQO.gSVT™.d?) — — 0,22 —
COVA (gCarboidrato.L.d?) 2,7 — —_ —_
COVRc (gCarboidrato.L.d?) — — 2,63 —
COEA (gCarboidrato.gSVT.d?) 0,10 — — —
COERc (gCarboidrato.gSVT1.d?) — — 0,10 —
Ve (ML-CNTP.ciclo?) — — 2069 + 12 (3)
Vcha (ML-CNTP-CHa.ciclo™) —_ —_ 1409 *+ 62 (3)
Ncra (MOICH,.dY) —_ —_ 0,19 —
XCH4 (%) e _— 68 —
PrM (molCH4.m3.d?) — — 79,8 —
PrME (molCH4.kgSVT1.d?) —_ —_ 2,9 —
PrV (mL-CNTP CHa.Lt.d?) — — 1788 —
PrVE (ML-CNTP CH4.gSVTL.d?) - - 65,7 —
RMCAwmo (mmolCH4.gDQO™) —_ —_ 11 —
RMCRwmo (mmolCH,4.gDQO™?) — — 13 —
RMCA: (mmolCH,.gCarboidrato™) — — 29,7 —
RMCRc (mmolCHg.gCarboidrato™) —_ —_ 30,4 —
Va (mL.ciclo?) 1064 =+ 32 (5) — —
Vges (ML) 1300 — — —

*QO numero de amostras consideradas para o calculo da média esta entre parénteses.
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5.1.2.3.2 Perfis ao longo do ciclo

A concentracdo de matéria organica afluente na forma de DQO e de Carboidrato foi de
5694 mgDQO.L™ e de 1577 mgCarboidrato.L™, respectivamente. O volume afluente é diluido
no volume residual que permanece no reator apos a descarga, por isso no inicio do ciclo essas
concentragdes foram de 1537 mgDQO.L? e 376 mgCarboidrato.L. Observa-se pela Figura

5.16 que o pH sofre uma pequena queda em 3 horas, permanecendo acima de 7,8 até o final

do ciclo.
Figura 5.16 - Perfil de pH ao longo do ciclo na Etapa | e Fase Il no Ensaio M60/V40
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Fonte: Autora (2017).

E possivel acompanhar a variagdo da alcalinidade a bicarbonato e acidos volateis totais
durante o ciclo pela Figura 5.17. Os acidos volateis totais tem o pico de producdo a 1,5 h de
ciclo apresentando valor de 626 mgHAc.L? e sdo consumidos ao longo do ciclo

concomitantemente a producdo de alcalinidade a bicarbonato e geracdo de biogas.

Figura 5.17 - Perfis da alcalinidade a bicarbonato e acidos volateis totais ao longo do ciclo na Etapa | e
Fase Il no Ensaio M60/V40
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O consumo da matéria organica nas formas de DQO e Carboidrato ao longo do ciclo
pode ser verificado através da Figura 5.18. Observa-se que 90% da matéria organica na forma
de Carboidrato foi consumida em 1,5 hora de ciclo, enquanto que na forma de DQO teve um
aumento atribuido a producdo de &cidos volateis totais, conforme o consumo dos acidos,

consequentemente houve redugédo no valor da DQO, atingindo 83 % de remogé&o.

Figura 5.18 - Perfis das concentracdes da matéria organica na forma de DQO e Carboidrato ao longo
do ciclo na Etapa | e Fase 1l no Ensaio M60/V40
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Fonte: Autora (2017).

A variacao da producao e consumo dos compostos metabolicos intermediarios ao longo
do ciclo pode ser observada pela Figura 5.19, verifica-se que se detecta a presenca do etanol
no afluente, sendo preferencialmente consumido em 3 horas de ciclo. Em 2 horas houve
producdo dos 4&cidos acético, propidnico, butirico e valérico. Devido a reducdo da
concentracdo do etanol, os demais acidos foram consumidos, principalmente o acético.
Depois de 4 horas de ciclo s6 foram detectados os acidos acético e propibnico. Os demais

intermediarios apresentaram valores abaixo do minimo detectavel pelo cromatografo.

Figura 5.19 - Perfis das concentragdes dos compostos intermediarios ao longo do ciclo na Etapa | e
Fase Il no Ensaio M60/V40
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Fonte: Autora (2017).
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A producdo volumétrica de metano (CH4) e dioxido de carbono (CO-) ao longo do
ciclo pode ser observada através da Figura 5.20. A evolucdo das concentracGes de metano e
dioxido de carbono presente no biogas e a vazdo molar de metano ao longo do ciclo podem
ser analisadas na Figura 5.21. Em 1 hora de ciclo o biogas gerado apresentava as mesmas
concentragdes de metano e didxido de carbono, depois desse periodo o metano foi
predominante até o final do ciclo, chegando a fracdo de 68 %.

Figura 5.20 - Perfis dos volumes na CNTP de metano e diéxido de carbono ao longo do ciclo na Etapa
I e Fase Il no Ensaio M60/V40
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Fonte: Autora (2017).

Figura 5.21 - Perfis das concentragdes de metano e didxido de carbono e vazdo molar de metano ao
longo do ciclo na Etapa | e Fase 11 no Ensaio M60/V40
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Fonte: Autora (2017).

5.1.2.4 Ensaio M40/V60 - Agua residuaria: 40% melaco e 60% vinhaca

O reator foi operado com &gua residuaria composta de 40 % melaco e 60 % de vinhaca

suplementada com ureia e bicarbonato, a concentracdo de matéria organica afluente foi de

5410 + 282 mgDQO.L?, COVAwmo de 7,4 gDQO.L1.d? e COVACc de 2,1 gCarboidrato.L™.d"
1
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5.1.2.4.1 Monitoramento

O resumo dos valores médios monitorados e os resultados calculados estdo apresentados
na Tabela 5.5. A eficiéncia de remocao da matéria organica na forma de Carboidrato foi de 97
*+ 1 % e de DQO permaneceu na faixa de 90 £ 1 %. O pH afluente foi de 7,5 £ 0,2 e 0 efluente
manteve-se na faixa de 8,0 £ 0,1. As médias da alcalinidade a bicarbonato afluente e efluente
foram de 435 + 270 mgCaCOs.L ! e 1603 + 152 mgCaCOs.L™?, respectivamente. A quantidade
de &cidos volateis totais no efluente foi menor do que a afluente, o que indica que houve o
consumo concomitantemente a producéo de alcalinidade.

O rendimento de metano gerado por matéria organica removida (RMCRwmo) foi de 12,9
mmolCH4.gDQO™. A producéo de biogas foi de 2141 mL-CNTP.ciclo, sendo a fragdo molar
de metano equivalente a 71 % e a produtividade molar de metano foi de 85,6 molCHs.m=.d™.
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Tabela 5.5 - Resumo dos valores médios obtidos no monitoramento do reator tratando agua residuéria
a base de 40 % melaco e 60 % vinhaca na Etapa | e Fase 1l no Ensaio M40/V60

Parametro Afluente Efluente
Cwmot (mgDQO.L?) 5410 + 282 (4) 539 + 51 (5)
Cwmor (MgDQO.LY) —_ — 456 + 60 (5)
Emor (%) — — 90 + 1 (5)
Ewvior (%) — — 92 + 1 (5)
Ccr (mgCarboidrato.L ) 1544 + 507 (5) 49 * 8 (5)
Ccr (mgCarboidrato.L ™) — —_ 44 + 8 (5)
Ecr (%) — — 97 + 1 (5)
Ecr (%) — — 97 + 1 (5)
pH (u) 75 = 02 (5) 8,0 + 01 (5)
AVT (mgHAc.L™Y) 852 + 212 (5) 59 * 7 (5)
AT (mgCaCOs.L?) 1040 + 132 (5) 1645 + 149 (5)
AB (mgCaCOs.L%) 435 + 270 (5) 1603 + 152 (5)
ST (mg.LY) 6138 + 20 (2) 2761 + 233 (2)
SVT (mg.LY) 4078 + 3 (2) 1015 + 134 (2)
SST (mg.L?) 211 £ 129 (2) 83 + 33 (2)
SSV (mg.L?) 163 + 112 (2) 63 + 27 (2)
Msvt (9) 64,3 — e e
Cx (g.LY) 27,1 — — —
Cx (g.suporte™) 1,0 — — —
COVAwo (gDQO.LLdY) 7.4 — — —
COVRwo (9DQO.L1.d?) — — 6,6 —
COEAwo (gDQO.gSVTL.d%) 0,3 — —_ —
COERwmo (gDQO.gSVT.d?) — — 0,2 —
COVA (gCarboidrato.L.d?) 2,1 — —_ —_
COVRc (gCarboidrato.L™2.d?) — — 2,0 —
COEA (gCarboidrato.gSVT1.d?) 0,1 — — o
COERc (gCarboidrato.gSVT1.d?) — — 0,1 —_
Ve (ML-CNTP.ciclo?) —_ —_ 2141 + 64 (4)
Vcha (ML-CNTP-CHa.ciclo™) —_ —_ 1519 + 52 (4)
Ncra (MOICH,.d™Y) —_ —_ 0,20 —
Xcna (%) — — 71 —
PrM (molCH4.m3.d2) — —_ 86 —
PrME (molCH4.kgSVT1.d?) —_ —_ 3,2 —
PrV (ML-CNTP CHa.Lt.d?) — — 1918 —
PrVE (mL-CNTP CH4.gSVT1d?) - - 71 —
RMCAMo (mmolCH,4.gDQO™?) — — 11,6 —
RMCRwmo (mmolCH,.gDQO™) —_ —_ 12,9 —
RMCAc (mmolCH,.gCarboidrato™) — — 40,8 —
RMCRc (mmolCHg.gCarboidrato™) —_ —_ 42,1 —
Va (mL.ciclo?) 1076 = 15 (5) — —
Vres (MmL.ciclo™?) 1300 e — —

*QO numero de amostras consideradas para o calculo da média esta entre parénteses.
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5.1.2.4.2 Perfis do ciclo

O volume afluente foi diluido no volume residual que permanece no reator apds a
descarga, por isso no inicio do ciclo essas concentragdes foram de 2442 mgDQO.L* e 707
mgCarboidrato.L™. Observa-se na Figura 5.22 que o pH sofre uma pequena variagdo ao longo
do ciclo (minimo de 7,7 e maximo de 8), apresentando valor de 7,8 no efluente.

Figura 5.22 - Perfil de pH ao longo do ciclo na Etapa | e Fase Il no Ensaio M40/VV60
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Fonte: Autora (2017).

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

Figura 5.23. Os acidos volateis totais tem o pico de producdo em 1 hora de ciclo
apresentando valor maximo de 541 mgHAc.L™. O pico de 4cidos volateis totais no reator n&o
comprometeu a capacidade tamponante do reator, de forma que foram consumidos ao longo
do ciclo concomitantemente a producdo de alcalinidade a bicarbonato e geracao de biogas.

Figura 5.23 - Perfis da alcalinidade a bicarbonato e acidos volateis totais ao longo do ciclo na Etapa | e
Fase Il no Ensaio M40/V60
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O consumo da matéria organica nas formas de DQO e Carboidrato ao longo do ciclo
pode ser verificado através da Figura 5.24. Observa-se que 96 % da matéria organica na forma
de Carboidrato foi consumida em 1,5 hora de ciclo. A eficiéncia de remocdo da DQO foi de
90 % no final do ciclo. A diferenca na velocidade de consumo entre as formas de Carboidrato
e DQO se deve a maior proporcdo de vinhaga na composicao da &gua residuéria e, assim, 0

aumento da matéria organica pouco biodegradavel.

Figura 5.24 - Perfis das concentra¢des da matéria organica na forma de DQO e Carboidrato ao longo
do ciclo na Etapa I e Fase 1l no Ensaio M40/V60
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Fonte: Autora (2017).

A variacgdo da producdo e consumo dos compostos metabdlicos intermediarios ao longo
do ciclo pode ser observada pela Figura 5.25, verifica-se que nos primeiros 30min de ciclo
houve o predominio do etanol em relacdo ao acido acético. A partir de 7 horas de ciclo

somente o &cido acético foi detectado, apresentando concentragdo de 5,2 mg.L ™.

Figura 5.25 - Perfis das concentragdes dos compostos intermediarios ao longo do ciclo na Etapa | e
Fase 11 no Ensaio M40/V60
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A producéo volumétrica de metano (CH4) e dioxido de carbono (CO2) ao longo do ciclo
pode ser observada atraveés da Figura 5.26. Nota-se que a producdo volumétrica de metano

supera a de dioxido de carbono a partir de 30min de ciclo.

Figura 5.26 - Perfis dos volumes na CNTP de metano e didxido de carbono ao longo do na Etapa | e
Fase Il no Ensaio M40/V60
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Fonte: Autora (2017).

A evolucdo das concentracfes de metano e dioxido de carbono presente no biogas e a
vazdo molar de metano ao longo do ciclo podem ser analisadas na Figura 5.27. Durante 0s
primeiros 30min de ciclo o biogas gerado apresentava pouca diferenca nas concentracfes de
metano (CH4) e dioxido de carbono (CO.). Depois de 1,5h de ciclo a concentracéo de CO- se
manteve na faixa de 7,7 mmol.L™?, atingindo 8,1 mmol.L, enquanto a concentragio de CHa
foi de 19,6 mmol.L™* no final do ciclo.

Figura 5.27 - Perfis das concentragdes de metano e didxido de carbono e vazdo molar de metano ao
longo do ciclo na Etapa | e Fase 11 no Ensaio M40/V60
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Fonte: Autora (2017).

5.1.2.5 Ensaio M20/V80 - Agua residuaria: 20% melago e 80% vinhaga
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O reator foi operado com a agua residuaria a base de 20% melaco e 80% de vinhaca
suplementada com ureia e bicarbonato, a concentracdo de matéria orgénica afluente foi de
5060 + 55 mgDQO.L?, COVAwmo de 6,9 gDQO.L2.d* e COVAC de 2,3 gCarboidrato.L™.d™.

5.1.2.5.1 Monitoramento

O resumo dos valores médios monitorados e os resultados calculados estdo apresentados
na Tabela 5.6. A eficiéncia de remocao da matéria organica na forma de Carboidrato foi de 96
+ 0,4 % e de DQO permaneceu na faixa de 87 £ 0,4 %. O pH afluente foide 7 £ 0,2 e 0
efluente manteve-se na faixa de 8. As médias da alcalinidade a bicarbonato afluente e efluente
foram de 199 + 174 mgCaCOs.L ! e 1617 + 122 mgCaCOs.L?, respectivamente. A quantidade
de &cidos volateis totais no efluente foi menor do que a afluente, o que indica que houve o
consumo concomitantemente a producéo de alcalinidade a bicarbonato.

O rendimento de metano gerado por matéria organica removida (RMCRwmo) foi de 14,4
mmolCH4.gDQO™. A producéo de biogas foi de 2119 mL-CNTP.ciclo™, sendo a fragdo molar

de metano equivalente a 72 % e a produtividade molar de metano foi de 86 molCH4.m3.d2.
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Tabela 5.6 - Resumo dos valores médios obtidos no monitoramento do reator tratando agua residuéria
a base de 20 % melaco e 80 % vinhaca na Etapa | e Fase 1l no Ensaio M20/V80

Parametro Afluente Efluente
Cwmot (mgDQO.L?) 5060 + 55 (5) 649 + 20 (5)
Cwmor (MgDQO.LY) —_ — 630 + 124 (5)
Emor (%) — — 87 + 04 (5)
Ewvior (%) — — 88 + 24 (5)
Ccr (mgCarboidrato.Lt) 1669 =+ 224 (5) 62 * 4 (5)
Ccr (mgCarboidrato.L ™) — —_ 54 + 4 (5)
€t (%) — — 96 + 02 (5)
Ecr (%) — — 97 + 02 (5)
pH (u) 70 = 02 (5) 8,0 + 005 (5)
AVT (mgHAc.L™) 815 + 86 (5) 62 + 26 (5)
AT (mgCaCOs.L?) 778 £ 220 (5) 1661 + 140 (5)
AB (mgCaCOs.LY) 199 + 174 (5) 1617 + 122 (5)
ST (mg.LY) 5773 + 1 (2) 3128 + 105 (2)
SVT (mg.LY) 3509 + 287 (2) 994 + 215 (2)
SST (mg.L?) 169 + 4 (2) 123 + 33 (2)
SSV (mg.L?) 07 + 7 (2) 74 + 17 (2)
Msvt (9) 64,3 — — e
Cx (g.LY) 27,1 — — —
Cx (g.suporte™) 1,0 — S —
COVAwmo (gDQO.L1.dY) 6,9 — — —
COVRwo (9DQO.L2.d?) — — 5,99 —
COEAwo (gDQO.gSVTL.d%) 0,3 — — —
COERwmo (9DQO.gSVT™.d?) — — 0,22 —
COVAC (gCarboidrato.L.d?) 2,3 —_ — —
COVRc (gCarboidrato.L.d?) — — 2,18 —
COEA (gCarboidrato.gSVT1.d?) 0,1 — — o
COERc (gCarboidrato.gSVT1.d?) — — 0,1 —_
Vg (ML-CNTP.ciclo?) — — 2119 + 22 (4)
Vcha (ML-CNTP-CHa.ciclo™) —_ —_ 1534 + 20 (4)
Ncra (MOICH,.dY) —_ —_ 0,21 —
Xcra (%) — — 72 —
PrM (molCH4.m3.d?) — —_ 86 —
PrME (molCH4.kgSVT1.d?) —_ —_ 3,2 —
PrV (mL-CNTP CHa.Lt.d?) — — 1938 —
PrVE (mL-CNTP CH4.gSVTLd?) - - 72 —
RMCAMo (mmolCH4.gDQO™) — — 12,6 —
RMCRwmo (mmolCH,.gDQO™?) —_ —_ 14,4 —
RMCA: (mmolCH,.gCarboidrato™) — — 38,2 —
RMCRc (mmolCHg.gCarboidrato™) —_ —_ 39,7 —
Va (mL.ciclo?) 1074 =+ 13 (5) — —
Vges (ML) 1300 — — —

*QO numero de amostras consideradas para o calculo da média esta entre parénteses.



58

5.1.2.5.2 Perfis ao longo do ciclo

A concentracdo de matéria organica afluente na forma de DQO e de Carboidrato foi de

5024 mgDQO.L™? e de 1605 mgCarboidrato.L™, respectivamente. O volume afluente foi

diluido no volume residual que permanece no reator ap6s a descarga, por isso no inicio do

ciclo essas concentragdes foram de 1996 mgDQO.L* e 417 mgCarboidrato.L . Observa-se na

Figura 5.28 que o pH sofre uma pequena variacdo ao longo do ciclo (minimo de 7,5 e maximo

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

Figura 5.28 - Perfil de pH ao longo do ciclo na Etapa | e Fase Il no Ensaio M20/V80
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Fonte: Autora (2017).

A variacdo da alcalinidade a bicarbonato e &cidos volateis totais durante o ciclo esta

apresentada na Figura 5.29. Os &cidos volateis totais tem o pico de producdo em 1 hora de

ciclo apresentando valor maximo de 590 mgHAc.L. O pico de acidos no reator n&o

comprometeu a capacidade tamponante, de forma que os acidos foram consumidos ao longo

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

Figura 5.29 - Perfis da alcalinidade a bicarbonato e acidos volateis totais ao longo do ciclo na Etapa | e

Fase Il no Ensaio M20/VV80
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O consumo da matéria organica nas formas de DQO e Carboidrato ao longo do ciclo
pode ser verificado através da Figura 5.30. Observa-se que 82 % da matéria orgénica na forma
de Carboidrato foi consumida em até 2 horas de ciclo. A eficiéncia de remocao da DQO foi de
88 % no final do ciclo. A diferenca na velocidade de consumo entre as formas de Carboidrato
e DQO se deve a maior proporcao de vinhaga na composicdo da &gua residuéria e, assim, 0
aumento da matéria organica pouco biodegradavel.

Figura 5.30 - Perfis das concentracdes da matéria organica na forma de DQO e Carboidrato ao longo
do ciclo na Etapa | e Fase Il no Ensaio M20/V80
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Fonte: Autora (2017).

A variacdo da producdo e consumo dos compostos metabdlicos intermediérios ao longo
do ciclo pode ser observada pela Figura 5.31, verifica-se em até 3 horas de ciclo praticamente
todo o etanol presente no meio havia sido consumido. A partir de 7 horas de ciclo somente o

acido acético foi detectado, apresentando concentragdo de 8,8 mg.L™.

Figura 5.31 - Perfis das concentragdes dos compostos intermediarios ao longo do ciclo na Etapa | e
Fase Il no Ensaio M20/V80
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A producéo volumétrica de metano (CH4) e didxido de carbono (CO2) ao longo do ciclo
pode ser observada através da Figura 5.32. Nota-se que a producdo volumétrica de metano

supera a de dioxido de carbono a partir de 30 minutos de ciclo.

Figura 5.32 - Perfis dos volumes na CNTP de metano e didxido de carbono ao longo do ciclo na Etapa
I e Fase Il no Ensaio M20/V80
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Fonte: Autora (2017).

A evolucdo das concentracfes de metano e dioxido de carbono presente no biogas e a
vazdo molar de metano ao longo do ciclo podem ser analisadas na Figura 5.33. Durante 0s
primeiros 30min de ciclo o biogas gerado apresentava pouca diferenca nas concentrac@es de
metano (CH4) e dioxido de carbono (CO>). Depois de 1,5 horas de ciclo a concentracéo de
CO2 se manteve na faixa de 7,3 mmol.L?, atingindo 7,9 mmol.L™, enquanto a concentracéo

de CH4 foi de 20,65 mmol.L™* no final do ciclo, correspondendo a 72 % da fracdo do biogas.

Figura 5.33 - Perfis das concentracdes de metano e didxido de carbono e vazdo molar diaria de metano
ao longo do ciclo na Etapa | e Fase 1l no Ensaio M20/V80
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Fonte: Autora (2017).
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5.1.2.6 Ensaio M0/V100 - Agua residuaria: 0% melago e 100% vinhaca

O reator foi operado com a agua residudria a base de vinhaca e suplementada com ureia
e bicarbonato, a concentragdo de matéria organica afluente foi de 4810 + 245 mgDQO.L™,
COVAwmo de 6,5 gDQO.L2.d* e COVAC de 1,3 gCarboidrato.L.d2.

5.1.2.6.1 Monitoramento

O resumo dos valores médios monitorados e os resultados calculados estdo apresentados
na Tabela 5.7. A eficiéncia de remocao da matéria organica na forma de Carboidrato foi de 93
+ 1 %e de DQO permaneceu na faixa de 87 £ 1 %. O pH afluente foi de 6,9 + 0,2 e o efluente
manteve-se na faixa de 8,0 + 0,1. As meédias da alcalinidade a bicarbonato no afluente e
efluente foram de 201 + 107 mgCaCOs.L™* e 1605 + 232 mgCaCOs.L ™!, respectivamente. A
quantidade de acidos volateis totais afluente e efluente foi de 800 + 59 mgHAc.L ™ e 76 + 25
mgHAc.L?, respectivamente, o que indica que houve o consumo concomitantemente a
producdo de alcalinidade a bicarbonato.

O rendimento de metano gerado por matéria organica removida (RMCRwmo) foi de 11,7
mmolCH4.gDQO™. A producio de biogas foi de 1701 mL-CNTP.Ciclo, sendo a fracdo
molar de metano equivalente a 73% e a produtividade molar de metano foi de 65,1

molCHas.m3.d2.
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Tabela 5.7 - Resumo dos valores médios obtidos no monitoramento do reator tratando agua residuéria
a base de 100 % vinhaca na Etapa | e Fase Il no Ensaio M0/VV100

Parametro Afluente Efluente
Cwor (MgDQO.L?) 4810 = 245 (5) 718 = 21 (5)
Cwmor (MgDQO.L) — — 632 + 19 (5)
Emot (%) — — 85,1 + 04 (5)
Emor (%) — — 86,9 + 04 (5)
Ccr (mgCarboidrato.L™) 976 + 133 (5) 67 + 5 (5)
Ccr (mgCarboidrato.L™?) — — 62 + 6 (5)
€t (%) — — 93,1 + 05 (5)
€cr (%) — — 93,6 + 07 (5)
pH (u) 69 + 02 (5) 8,0 + 01 (5)
AVT (mgHAc.L?) 800 + 59 (5) 76 + 25 (5)
AT (mgCaCOs.L%) 768 + 94  (5) 1658 = 244  (5)
AB (mgCaCOs.LY) 200 + 107 (5) 1605 = 232 (5)
ST (mg.L%) 5738 + 25  (2) 3240 + 34 (2)
SVT (mg.L™) 3440 £ 99 (2) 1165 + 13 (2)
SST (mg.L?) 171+ 35 (2) 89 + 16 (2)
SSV (mg.L%) 121 + 38 (2) 62 + 25 (2)
MSVT (g) 64,3 _— —_— —_—
Cx (g.LY) 27,1 — — —
Cx (g.suporte?) 1,0 — — —
COVAwo (gDQO.LL.d) 6,5 — — —
COVRwo (gDQO.L.d™) — — 55 —
COEAwo (gDQO.gSVTL.d") 0,2 — — —
COERwo (gDQO.gSVT.d?) — — 0.2 —
COVA (gCarboidrato.L*.d?) 13 — — —
COVRc (gCarboidrato.L2.d™) — — 1,2 —
COEA (gCarboidrato.gSVT.d?) 0,05 — — —
COERc (gCarboidrato.gSVT1.d?) — — 0,05 —
Ve (ML-CNTP.ciclo) — — 1701+ 20  (4)
Vcha (ML-CNTP-CHa.ciclo?) — — 1152 —
NcHa (moICH4.d'1) — _— 0,15 —_—
Xcra (%) — — 73 —
PrM (molCHs.m?3.d*) — — 65,1 —
PrME (molCH,.kgSVT™.d?) — — 2,4 —
PrV (mL-CNTP CHs.L.d?) — — 1458 —_
PrVE (mL-CNTP CH..gSVT.d?) — — 53,7 —_
RMCAMo (mmoICH4.gDQO‘1) — —_— 10 _—
RMCRwmo (mmolCH..gDQO™) — — 11,7 —
RMCAc (mmolCH,.gCarboidrato™) — — 49 —
RMCRc (mmolCH,.gCarboidrato™) — — 52,9 —
Va (mL.ciclo?) 1070 + 12 (5) — —
VREs (mL) 1300 —_— —_ _—

*0O namero de amostras consideradas para o cdlculo da média esta entre parénteses.
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5.1.2.6.2 Perfis ao longo do ciclo

A concentracdo de matéria organica afluente na forma de DQO e de Carboidrato foi de
4542 mgDQO.L?! e de 942 mgCarboidrato.L?, respectivamente. O volume afluente foi
diluido no volume residual que permanece no reator apos a descarga, por isso no inicio do
ciclo essas concentragdes foram de 1893 mgDQO.L* e 311 mgCarboidrato.L™ . Observa-se na
Figura 5.34 que o pH sofre uma pequena variacdo ao longo do ciclo (minimo de 7,7 e maximo

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

Figura 5.34 - Perfil de pH ao longo do ciclo na Etapa | e Fase 1l no Ensaio M0/V100
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Fonte: Autora (2017).

E possivel acompanhar a variagdo da alcalinidade a bicarbonato e acidos volateis totais
durante o ciclo pela Figura 5.35. Os &cidos volateis totais se mantem na faixa de 490
mgHAc.Lt em 2 duas horas e logo comegam a ser consumidos. O reator apresentou uma
Otima capacidade tamponante, uma vez que o acumulo de acidos ndo impede a producdo de

alcalinidade a bicarbonato.

Figura 5.35 - Perfis da alcalinidade a bicarbonato e acidos volateis totais ao longo do ciclo na Etapa | e
Fase 11 no Ensaio M0/V100
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O consumo da matéria organica nas formas de DQO e Carboidrato ao longo do ciclo

pode ser verificado através da Figura 5.36. A eficiéncia de remoc¢do da matéria organica nas

formas de Carboidrato e DQO foi de 93 % e 86 %, respectivamente.

Figura 5.36 - Perfis das concentragdes da matéria organica na forma de DQO e Carboidrato ao longo
do ciclo na Etapa I e Fase 1l no Ensaio M0/VV100
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Fonte: Autora (2017).

A variacdo da producdo e consumo dos compostos metabolicos intermediarios ao longo

do ciclo pode ser observada pela Figura 5.37, verifica-se que nos primeiros até 2 h de ciclo

houve consumo intenso do etanol e maior producdo de acido acético, atingindo valor maximo

de 305 mgHAc.L™?, sendo o Gnico detectado no final do ciclo, atingindo concentracéo de 10,2

mg.L2.

Figura 5.37 - Perfil das concentracdes dos compostos intermediarios ao longo do ciclo na Etapa | e

Fase Il no Ensaio M0/VV100
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Fonte: Autora (2017).

A producéo volumétrica de metano (CH4) e didxido de carbono (CO2) ao longo do ciclo

pode ser observada através da Figura 5.38. Nota-se que a producdo volumétrica de metano

supera a de dioxido em todo o ciclo.
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Figura 5.38 - Perfis dos volume na CNTP de metano e diéxido de carbono ao longo do ciclo na Etapa |
e Fase Il no — Ensaio M0/V100
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Fonte: Autora (2017).

A evolucdo das concentracfes de metano e dioxido de carbono presente no biogas e a
vazdo molar de metano ao longo do ciclo podem ser analisadas na Figura 5.39. Durante 0s
primeiros 30min de ciclo o biogas gerado apresentava pouca diferenca nas concentracfes de
metano (CHg4) e dioxido de carbono (CO>). Depois de 1,5 hora de ciclo a concentracéo de CO»
aumentou de 5,9 mmol.L™?, atingindo 7,3 mmol.L, enquanto a concentracdo de CHa foi de

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

Figura 5.39 - Perfis das concentragdes de metano e didxido de carbono e vazdo molar de metano ao
longo do ciclo na Etapa | e Fase Il no Ensaio M0/V100
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Fonte: Autora (2017).

5.1.3 Consideracdo geral da Etapa | e Fase Il (adaptacdo do lodo)

Essa fase foi necesséria para adaptar a biomassa a vinhaca, através da troca gradual de

substrato. Os dados foram apresentados de forma a compreender a influéncia da vinhaca no
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desempenho do reator. Os valores médios referente as condi¢fes de adaptacdo estdo
apresentados na Tabela 5.8.

Os resultados de solidos totais e volateis totais presente no afluente e efluente podem ser
observados na Figura 5.40. A quantidade de solidos presente no reator variou somente nas
condi¢gdes M100-VO (100% melago) e M80-V20 (80% melaco + 20% vinhaga), logo néo

houve variagao, indicando que a biomassa estava bem aderida ao suporte inerte.

Figura 5.40 - Solidos totais presente no afluente (o) e no efluente (A) durante a fase de adaptacéo do

lodo
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Fonte: Autora (2017).

Apode ser melhor visualizada pela Figura 5.41. O aumento da porcentagem de vinhaca
na agua residuéria afluente acarretou em uma ligeira queda no pH afluente e melhorou a
capacidade tampdo do meio, através da maior producédo da alcalinidade a bicarbonato (Figura
5.42) e um maior consumo nos acidos volateis (Figura 5.43), consequentemente houve o
aumento do pH efluente, variou de 7,7 a 8.

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

evitar o acumulo de 4cidos.
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Tabela 5.8 - Valores médios dos pardmetros monitorados nas condi¢des da Etapa | e Fase Il

(adaptacdo do lodo)

Parametro M100 M80 M60 M40 M20 MO
V0 V20 V40 V60 V80 V100
Cwmor (mgDQO.L?) 1205 1056 813 539 649 718
Cmor (MgDQO.LY) 1093 943 661 456 630 632
Emor (%) 77 79 85 90 87,2 85,1
Enor (%) 79 81 88 92 87,6 86,8
Ccr (mgCarboidrato.L™?) 43 65 45 49 62 67
Ccr (mgCarboidrato.L™?) 33 48 39 44 54 62
Ecr (%) 99 98 98 97 9% 93
Ecr (%) 99 98 98 97 97 94
pH (u) 77 78 7.9 8,0 8,0 8,0
AVT (mgHAc.L?) 504 421 106 59 62 76
AT (mgCaCOs.LY) 1004 1157 1425 1645 1661 1658
AB (mgCaCOs.L?) 647 858 1350 1603 1617 1605
ST (mg.L?) 3178 2485 2595 2761 3128 3240
SVT (mg.L?) 1477 1134 1146 1015 994 1165
SST (mg.L™) 113 106 130 83 123 89
SSV (mg.L%) 87 89 104 63 74 62
Msvr (0) 51,1 64,3 64,3 64,3 64,3 64,3
Cx (g.Lh 21,3 26,6 27,2 27,1 27,1 27,1
Cx (g.suporte?) 1,0 1,0 1,0 1,0 1,0 1,0
COVAwo (gDQO.Lt.d? 7,05 7,04 7,22 7,35 6,90 6,52
COVRwo (gDQO.L.d) 5,60 5,60 6,12 6,60 6,00 5,54
COEAwo (gDQO.gSVT.d?) 0,33 0,33 0,27 0,30 0,30 0,24
COERwo (gDQO.gSVT.d?) 0,30 0,21 0,22 0,20 0,20 0,20
COVAC (gCarboidrato.L™.d™) 4,10 3,65 2,69 2,10 2,30 1,32
COVRc (gCarboidrato.L.d") 4,00 3,60 2,63 2,00 2,20 1,20
COEAc (gCarboidrato.gSVTLd?) 0,19 0,14 0,10 0,08 0,10 0,05
COERc (gCarboidrato.gSVTLd?) 0,19 0,10 0,10 0,10 0,10 0,05
Vs (ML-CNTP.ciclo™) 2278 2142 2069 2141 2119 1701
Vcra (ML-CNTP-CHa.ciclo?) 1424 1406 1409 1519 1534 1152
Ncra (MOICHA.d™) 0,19 0,19 0,19 0,20 0,21 0,15
Xcna (%) 63 66 68 71 72 73
PrM (molCHs.m?3.d?) 79,4 77,7 79,8 86 86,5 65
PrME (molCH4.kgSVT.d%) 3,7 2,9 2,9 3.2 3,2 24
PrV (mL-CNTP CH,.Lt.d?) 1779 1743 1787,6 1918 1938 1458
PrVE (mL-CNTP CH4.gSVT1.d?) 84 66 65,7 71 715 53,7
RMCAwmo (mmolCH,.gDQO™?) 111 11,05 11,0 11,6 12,6 10,0
RMCRwo (mmolCH..gDQO™) 141 13,96 130 12,9 14,4 11,7
RMCAc (mmolCH4.gCarboidrato?) 19,5 21,31 29,7 40,8 38,2 49
RMCRc (mmolCH..gCarboidrato) 19,8 21,8 30,4 42,1 39,7 52,9
Va (mL.ciclo?) 1101 1120 1064 1076 1074 1070
Vres (ML) 1300 1300 1300 1300 1300 1300

*0O numero de amostras consideradas para o calculo da média esta entre parénteses.
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Figura 5.41 — Valores de pH no afluente (o) e efluente ( A) durante a Etapa | e Fase Il (adapta¢éo do

lodo)
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Fonte: Autora (2017).

Figura 5.42 - Alcalinidade a bicarbonato no afluente (©) e no efluente (A ) durante Etapa I e Fase 1l
(adaptacédo do lodo)
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Figura 5.43 - Acidos volateis totais no afluente (o) e no efluente (A ) durante Etapa | e Fase I

(adaptacédo do lodo)
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A variacdo na concentragdo da matéria organica na forma de DQO no afluente e
efluente (amostras ndo filtradas e filtradas) ao longo das condicdes realizadas pode ser
verificada pela Figura 5.44 e as respectivas eficiéncias de remocao pela Figura 5.45.

A variacdo da concentracdo afluente da matéria organica na forma de DQO foi devido
as caracteristicas da vinhaca ndo serem muito definidas. Apesar disso o reator apresentou
estabilidade na remoc¢do da DQO quando alcancados 60% de vinhaga na composi¢do da agua
residudria. A eficiéncia de remoc¢édo da matéria organica foi melhorada conforme acréscimo da
vinhaca, permanecendo com 86% de eficiéncia na condi¢do com 100% de vinhaca, enquanto
obteve 77% com a condi¢do operando com 100% melaco. Os valores apresentados no
efluente nas condic@es iniciais foi resultante do acumulo dos acidos volateis gerados e néo

consumidos.

Figura 5.44 — Concentracdo de matéria organica na forma de DQO do afluente (o) e efluente nas
amostras nao filtradas (A) e filtradas ( % ) da Etapa | e Fase 1l (adaptacgéo do lodo)
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Fonte: Autora (2017).

Figura 5.45 - Eficiéncia de remocao da matéria organica na forma de DQO do efluente nas amostras
nao filtradas (A) e filtradas ( x ) da Etapa | e Fase Il (adaptagdo do lodo)
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A variacdo na concentracdo da matéria organica na forma de Carboidrato no afluente e
efluente (amostras nédo filtradas e filtradas) ao longo das condigdes realizadas pode ser
verificada pela Figura 5.46 e as respectivas eficiéncias de remocao pela Figura 5.47. A alta
concentracdo de Carboidrato nas primeiras condicdes foi devido ao melaco, substrato
utilizado. Apesar de apresentarem valores superiores, a eficiéncia de remocdo da matéria
organica na forma de Carboidratos era de 99%, conforme o acréscimo da vinhaga no meio

essa eficiéncia caiu, chegando a valores de 92% de remocdo na condi¢do de 100% vinhaca.

Figura 5.46 - Concentracdo de matéria orgénica na forma de Carboidrato do afluente (o) e efluente nas
amostras nao filtradas (A) e filtradas ( % ) da Etapa | e Fase 1l (adaptagdo do lodo)
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Fonte: Autora (2017).

Figura 5.47 - Eficiéncia de remocdo da matéria organica na forma de Carboidrato do efluente nas
amostras nao filtradas (A) e filtradas ( x ) da Etapa | e Fase 1l (adaptagdo do lodo)
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Fonte: Autora (2017).

A variagdo na composicdo do biogas durante os ensaios realizados podem ser
visualizado na Figura 5.48 e os volumes de biogas e metano podem ser verificados pela
Figura 5.49. Pode-se verificar a influéncia da vinhaca na producdo de metano. Apesar de

apresentar menor producéo volumétrica de biogas, a partir de 60% de vinhaga na composi¢ao
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da &gua residuéria a fracdo de metano no biogéas atingiram valores maiores que 70%. A

condicdo AD 6 (100% vinhaca) apresentou maior concentracdo molar de metano no gas (22

mmol.L™?).

Figura 5.48 - Concentracdo molar de CH4 (A) ¢ CO; ( x ) da Etapa | e Fase 1l (adaptacdo do lodo)
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Fonte: Autora (2017).

Figura 5.49 - Volume produzido de biogas (o) e metano (A ) da Etapa | e Fase Il (adaptacéo do lodo)
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Fonte: Autora (2017).

Em relacdo aos indicadores de desempenho, a presenca da vinhaca na agua residuaria

afluente aumentou a produtividade molar de metano, alcangando o valor méximo na condicao

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

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

orgénica removida obteve 0 mesmo comportamento, com valor méximo alcancado de 14,4

mmolCH4.gDQO.L™ na condicio AD 5 e sofre uma queda na condi¢do seguinte e volta a

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

vinhaca, causando um desequilibrio quando retirada totalmente a fonte facilmente

biodegradavel.
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52 ETAPAII-OTIMIZACAO

Esta etapa durou 108 dias e foi dividida em dez condi¢des (B5 — B20), a 4gua residuéria
utilizada foi a base de vinhaca e suplementada com bicarbonato (variacdo de 20% a 10%) e
ureia, o tempo de ciclo foi de 8 h, a estratégia de alimentacdo por batelada sequencial e a
temperatura permaneceu na faixa de 55 + 2 °C. Ao final de cada condi¢do experimental,
quando identificada a estabilidade nos pardmetros analisados, foram realizados perfis para
compreender melhor o comportamento do reator ao longo do ciclo, além de realizar o ajuste
do modelo cinético aos dados experimentais para analisar a rota metabdlica, em que sao
mostradas as velocidades de consumo do substrato, consumo/formacdo dos A&cidos
intermediarios (etanol, &cidos acético, propibnico, butirico, valérico e capréico) e a formacéo

de metano.

5.2.1 Condicdo B5 (Agua residuaria: vinhaga; 5000 mgDQO.L™; Batelada)

Esta condicdo corresponde ao Ensaio MO/V100 da Fase Il da Etapa I. Os valores
nominais de operacdo para a concentracdo da matéria organica afluente na forma de DQO foi
de 5000 mgDQO.L?, com carga organica volumétrica aplicada de 6,77 gDQO.L1d! e
temperatura de 55 °C.

O reator foi operado com a agua residudria a base de vinhaca e suplementada com ureia
e bicarbonato, a concentracio de matéria organica afluente foi de 4810 + 245 mgDQO.L?,
COVAwmo de 6,5 gDQO.L.d* e COVAC de 1,3 gCarboidrato.L.d™2.

5.2.1.1 Ajuste cinético da rota metabdlica

Os parametros cinéticos aparentes foram calculados (Tabela 5.9) e indicam uma maior
velocidade na formacgdo do acido acético através do consumo do substrato (Kinac) € na
acetogénese através do acido propionico (Kenac). A rota predominante para producdo do
metano foi pelo consumo do acetato Kiom (rota metanogénica acetoclastica). Portanto a
adequacdo da rota metabolica proposta (Figura 5.50) é comprovada pelos resultados obtidos

no monitoramento e ajuste cinético.



Tabela 5.9 - Pardmetros do modelo cinético da rota metabolica ao longo do ciclo na Etapa Il e

Condic¢do B5
Etapa Parametro (h?)
K'is 0,75
Kinac 0,76
s A Kanpr 1,16
Hidrolise e acidogénese Kansu 132
Kanva 0,63
Kseton 0,10
Kehac 0,00
Konac 1,15
Kiomac 1,99
Acetogénese Kater 0.71
K7ner 1,45
K7nsu 6,95
KsHsu 4,21
KsHva 1,00
R Kiom 1,33
Metanogénese K 0,00
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Figura 5.50 - Dados experimentais (marcadores) e modelo (linha) do substrato, &cidos intermediarios e

metano na Etapa Il e Condicéo B5
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5.2.2 Condicio B6 (Agua residuaria: vinhaga; 6000 mgDQO.L™; Batelada)

Os valores nominais de operacdo para a concentracdo da matéria organica afluente na
forma de DQO foi de 6000 mgDQO.L?, com carga orgéanica volumétrica aplicada de 8,16
gDQO.L1.d? e temperatura de 55 °C.

O reator foi operado por 7 dias, a 4gua residuéria foi a base de vinhaga suplementada
com ureia e bicarbonato, a concentracdo média da matéria organica afluente foi de 6196 + 378
mgDQO.L?, COVAmo de 8,4 gDQO.L1d! e COVAc de 1,6 gCarboidrato.Lt.d?®. A
quantidade de biomassa contida no reator foi de 75,7 g.

5.2.2.1 Monitoramento

O resumo dos valores médios monitorados e os resultados calculados estdo apresentados
na Tabela 5.10. A eficiéncia de remoc¢do da matéria organica na forma de Carboidrato para
amostras ndo filtradas e filtradas foi de 92 + 1 % e 94 + 1 %, respectivamente e na forma de
DQO para amostras ndo filtradas e filtradas foi de 86 + 1 % e 88 £ 1 %. O pH afluente foi de
6,9 £ 0,1 e o efluente foi de 8,2 £ 0,1. As médias da alcalinidade a bicarbonato no afluente e
efluente foram de 288 + 92 mgCaCOs.L ! e 1878 + 59 mgCaCOs.L?, respectivamente. A
quantidade de acidos volateis totais afluente e efluente foi de 800 + 59 mgHAc.L ™ e 76 + 25
mgHAc.L?, respectivamente, o que indica que houve o consumo dos acidos
concomitantemente a producdo de alcalinidade a bicarbonato. A quantidade de solidos
volateis totais (SSV) no efluente indica que o reator apresentou boa capacidade em reter a
biomassa.

O rendimento de metano gerado por matéria organica consumida foi de 14
mmolCH4.gDQO™. A producéo de biogas foi de 2407 mL-CNTP.ciclo™, sendo a fragdo molar
de metano equivalente a 76 % e a produtividade molar de metano foi de 102 molCH4.m3.dL.
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Tabela 5.10 - Resumo dos valores médios obtidos no monitoramento do reator tratando agua
residuaria a base de vinhaca com concentragéo de 6000 mgDQO.L™ na Etapa Il e Condicéo B6

Pardmetro Afluente Efluente
Cwmot (mgDQO.L™) 6196 + 378 (5) 890 + 53 (4)
Cwmor (mgDQO.L?) o — 771 + 60 (4)
Emor (%) — — 86 + 1 (4)
Emor (%) — — 88 + 1 (4)
Ccr (mgCarboidrato.L?) 1173 + 128 (4) 88 + 3 (4)
Ccr (mgCarboidrato.L™?) — o 74 + 9 (4)
Ecr (%) — — 92 + 1 ( 4 )
Ecr (%) — — 94 + 1 (4)
pH (u) 69 =+ 01 (5) 8,2 + 014 (4)
AVT (mgHAc.L™) 1023 + 48 (4) 92 + 8 (4)
AT (mgCaCOs.LY) 1015 =+ 67 (4) 1943 + 63 (4)
AB (mgCaCOs.L?) 288 =+ 92 (4) 1878 + 59 (4)
ST (mg.LY) 6619 + 126 (2) 3979 + 66 (2)
SVT (mg.LY) 3939 + 47 (2) 1638 + 444 (2)
SST (mg.L?) 257 = 92 (2) 128 + 6 (2)
SSV (mg.L?) 189 + 103 (2) 101 + 41 (2)
Msvr (9) 75,7 — — —
Cx (g.L ™) 31,9 — S _
Cx (g.suporte™) 1,8 — —_ —_
COVAwmMo (gDQO.L'l.d'l) 8,4 e — —_—
COVRwo (gDQO.L*.d?) — — 7,2 —
COEAwo (gDQO.gSVTL.d?) 0,3 — — —
COERwo (gDQO.gSVTL.d™) — — 0,2 —
COVAC (gCarboidrato.L.d?) 1,6 —_ — —_—
COVRc (gCarboidrato.L.d?%) — — 15 —
COEA (gCarboidrato.gSVTL.d?) 01 — — —
COERc (gCarboidrato.gSVT1.d?) — — 0,05 —_
Vg (ML-CNTP.ciclo?) — — 2407 + 26 (4)
Vcha (ML-CNTP-CHa.ciclo?) — — 1819 + 21 (4)
Ncra (MOICH,.dY) — S 0,24 —
Xcha (%) - - 76 —
PrM (molCH4.m?3.d?) — — 102 —_
PrME (molCH4.kgSVT1.d?) — — 3 —_
PrV (mL-CNTP CH,.Lt.d?) — — 2296 —
PrVE (ML-CNTP CHa.gSVT1.d%) — — 72 —
RMCAMo (mmolCH4.gDQO™) — — 12 —
RMCRwmo (mmolCH,.gDQO™?) — — 14 —
RMCAc (mmolCH,.gCarboidrato™) — — 64 —
RMCRc (mmolCHg.gCarboidrato™) — — 69 —
Va (mL.ciclo?) 1078 =+ 5 (4) —_ —_—
Vges (ML) 1300 e — —_

*QO numero de amostras consideradas para o calculo da média esta entre parénteses.
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5.2.2.2 Perfis ao longo do ciclo

Durante o perfil, a concentracdo de matéria organica afluente na forma de DQO e de
Carboidrato foi de 5757 mgDQO.L? e de 1227 mgCarboidrato.L?, respectivamente. O
volume afluente foi diluido no volume residual que permanece no reator apos a descarga, por
isso no inicio do ciclo essas concentragdes foram de 2530 mgDQO.L? e 610
mgCarboidrato.L™. Observa-se na Figura 5.51 que a varia¢io do pH ao longo do ciclo foi de

7,5 a 8,1, apresentando valor de 8,1 no efluente.

Figura 5.51 - Perfil de pH ao longo do ciclo na Etapa Il e Condicao B6
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Fonte: Autora (2017).

E possivel acompanhar a variacdo da alcalinidade a bicarbonato e &cidos volateis
totais durante o ciclo pela Figura 5.52 Os acidos voléateis totais tem o pico de producéo (722
mgHAc.L™Y) a 1 h de ciclo. O acumulo de acidos volateis totais no reator ndo comprometeu a
capacidade tamponante do reator, de forma que os &cidos foram consumidos ao longo do ciclo

concomitantemente a producdo de alcalinidade a bicarbonato e geracdo de biogas.

Figura 5.52 - Perfis da alcalinidade a bicarbonato e &cidos volateis totais ao longo do ciclo na Etapa Il
e Condicdo B6
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O consumo da matéria organica nas formas de DQO e Carboidrato ao longo do ciclo
pode ser analisado através da Figura 5.53. Observa-se que 91 % da matéria organica na forma
de Carboidrato foi consumida até 2 h de ciclo. A remocao da DQO foi de 84% até a 4 h de
ciclo, sendo de 87 % no efluente. A diferenca na velocidade de consumo entre as formas de
Carboidrato e DQO se deve a maior propor¢do de vinhaca na composi¢do da agua residuaria

e, assim, 0 aumento da matéria organica pouco biodegradavel.

Figura 5.53 - Perfis das concentracdes da matéria organica na forma de DQO e Carboidrato ao longo
do ciclo na Etapa Il e Condicao B6

2800 1 --+—- DQO —o— Carboidrato 800 o

o : =
5! - 600 g
194 S
S - 400 2
E S
L (@)
e - 200 E
$) .
S

0

Tempo (hora)

Fonte: Autora (2017).

A variacgdo da producdo e consumo dos compostos metabdlicos intermediarios ao longo
do ciclo pode ser observada pela Figura 5.54, verifica-se que em 2 horas de ciclo o consumo
do etanol prevaleceu em relacdo a sua producdo e as concentracBes dos acidos acético,
propidnico, butirico e valérico comecaram a decair. No final foi detectado somente a
concentragdo de &cido acético (22,1 mg.L?).

Figura 5.54 - Perfis das concentragdes dos compostos intermediarios ao longo do ciclo na Etapa Il e
Condicéo B6
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A producédo volumétrica de metano (CH4) e didxido de carbono (CO2) ao longo do ciclo
pode ser observada através da Figura 5.55. Nota-se que a producdo volumétrica de metano foi

predominante por todo o ciclo.

Figura 5.55 - Perfis dos volumes na CNTP de metano e didxido de carbono ao longo do ciclo na Etapa
Il e Condicdo B6
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Fonte: Autora (2017).

A evolucdo das concentracfes de metano e dioxido de carbono presente no biogas e a
vazdo molar de metano ao longo do ciclo podem ser analisadas na Figura 5.56. Durante 0s
primeiros 30min de ciclo o biogas gerado apresentava pouca diferenga nas concentracGes de
metano (4,3 mmol.L?) e diéxido de carbono (2,6 mmol.L ). Depois de 1,5 hora de ciclo a
concentracdo de CO2 se manteve na faixa de 6,1 mmol.L™, atingindo 6,8 mmol.L*, enquanto

a concentracdo de CHj, foi de 20,5 mmol.L™ no final do ciclo.

Figura 5.56 - Perfis das concentragdes de metano e didxido de carbono e vazdo molar diaria de
metano ao longo do ciclo na Etapa 1l e Condigdo B6
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5.2.2.3 Ajuste cinético da rota metabdlica

Os parametros cinéticos aparentes foram calculados (Tabela 5.11) e indicam que a
maior velocidade na formacdo do &cido acético é na acidogénese pelo consumo da matéria
organica (Kinac) e do etanol (K111), @ maior velocidade de formacdo do cido propidnico foi
pelo consumo da matéria organica (Hzrr). A producdo do metano foi obtida principalmente a
partir da rota acetoclastica (kiom), mas tambeém pela rota hidrogenotréfica (Kiim). Portanto a
adequacdo da rota metabolica proposta (

Figura 5.57) é comprovada pelos resultados obtidos no monitoramento e ajuste cinético.

Tabela 5.11 - Par@metros cinéticos da rota metabdlica ao longo do ciclo na Etapa Il e Condicdo B6

Etapa Parémetro

K'is 0,91
Kihac 0,70
o o Kanpr 0,83

Hidrolise e acidogénese KsHsu 04
Karva 0,22
KseTon 0,02
Kehac 0,00
Kohac 0,84
K1oHac 1,36
X KsHrr 043
Acetogénese K7mer 0,16
K7hsu 0,96
Kensu 0,07
KsHva 0,37
- Kiom 1,59
Metanogénese Kum 0,61

Figura 5.57 - Dados experimentais (marcadores) e modelo (linha) do substrato, cidos intermediarios e
metano na Etapa Il e Condicéo 2
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5.2.3 Condicdo B7 (Agua residuaria: vinhaga; 7000 mgDQO.L™; Batelada)

Os valores nominais de operacdo para a concentracao da matéria organica afluente na
forma de DQO foi de 7000 mgDQO.L?, com carga orgéanica volumétrica aplicada de 9,22
gDQO.L1.d? e temperatura de 55 °C.

O reator foi operado por 7 dias, a 4gua residuéria foi a base de vinhaga suplementada
com ureia e bicarbonato, a concentracdo média da matéria organica afluente foi de 7181 £ 175
mgDQO.L?, COVAmo de 9,5 gDQO.L1d! e COVAc de 2,2 gCarboidrato.L.d?. A

quantidade de biomassa contida no reator foi de 75,7 g.

5.2.3.1 Monitoramento

O resumo dos valores médios monitorados e os resultados calculados estdo apresentados
na Tabela 5.12. A eficiéncia de remocdo da matéria organica na forma de Carboidrato para
amostras ndo filtradas e filtradas foi de 93 + 1 % e 94 = 1 %, respectivamente e na forma de
DQO para amostras ndo filtradas e filtradas foi de 80 £ 3 % e 82 + 3 %. O pH afluente foi de
6,9 £ 0,1 e o efluente foi de 8,1 £ 0,2. As médias da alcalinidade a bicarbonato no afluente e
efluente foram de 57 + 58 mgCaCOs.Lt e 2139 + 127 mgCaCOs.L?, respectivamente. A
quantidade de acidos volateis totais afluente e efluente foi de 1391 + 117 mgHAc.L™ e 276 +
127 mgHAc.L?, respectivamente, o que indica que houve o consumo dos acidos
concomitantemente a producdo de alcalinidade a bicarbonato. A quantidade de solidos
volateis totais (SSV) no efluente indica que o reator apresentou boa capacidade em reter a
biomassa.

O rendimento de metano gerado por matéria organica removida (RMCRwmo) foi de 14
mmolCH4.gDQO™. A producéo de biogas foi de 2435 mL-CNTP.ciclo™, sendo a fragdo molar

de metano equivalente a 75% e a produtividade molar de metano foi de 105 molCHs.m=.d™.
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Tabela 5.12 - Resumo dos valores médios obtidos no monitoramento do reator tratando agua
residuaria a base de vinhaca com concentragéo de 7000 mgDQO.L™ na Etapa Il e Condicéo B7

Pardmetro Afluente Efluente
Cwor (MgDQO.LY) 7181 + 175 (5) 1458 = 243 (4)
Cuor (MgDQO.LY) — — 1285 + 197  (4)
Emor (%) — — 80 * 3 (4)
Emor (%) — — 82 * 3 (4)
Ccr (mgCarboidrato.L?) 1655 + 131 (5) 110 = 13 (5)
Ccr (mgCarboidrato.L™?) — — 99 + 9 (5)
Ect (W) — — 93 + 1 (5)
€cr (%) — — 94 * 1 (5)
pH (u) 69 =+ 01 (5) 8,1 + 02 (5)
AVT (mgHAc.L™) 1391 + 117 (5) 276+ 127 (4)
AT (mgCaCOs.L?Y) 1043 + 29  (5) 2335+ 57 (4)
AB (mgCaCOs.L™) 57 + 58 (5) 2139 £ 127  (4)
ST (mg.L?Y) 8713 + 550 (2) 4763 £ 214 (2)
SVT (mg.L?) 5005 + 202 (2) 2540 + 1573 (2)
SST (mg.L%) 268 + 161 (2) 155 = 18  (2)
SSV (mg.LY) 202 = 122 (2) 119  + 21 (2)
Msvt (g) 75,7 — — i
Cx (g.LY) 32,7 — — —
Cx (g.suporte™?) 1,8 — — —
COVAwo (gDQO.L.d%Y) 9,5 — — —
COVRwo (gDQO.L.d) — — 75 —
COEAwo (gDQO.gSVTLdY) 0,3 —_ —_ —
COERwo (gDQO.gSVTL.d?) — — 0,2 —
COVAC (gCarboidrato.L™.d?) 2,2 — — —
COVRc (gCarboidrato.L™2.d?) — — 2,0 —
COEAc (gCarboidrato.gSVT1.d?) 0,1 —_ —_ —
COERc (gCarboidrato.gSVT.d?) — —_ 0,1 —
Ve (ML-CNTP.ciclo?) — — 2435 £ 62  (4)
Vens (ML-CNTP-CHa.ciclo?) — — 1827 £ 40  (4)
NcHa (moICH4.d'1) —_— —_— 0,24 _—
Xcha (%) — — 75 —
PrM (molCHs.m=3.d") — — 105 —
PrME (molCH4.kgSVT-L.d) — — 3 —
PrV (mL-CNTP CHa.L.d%) — — 2365 —
PrVE (ML-CNTP CH,.gSVT1d?l) — — — 72 —
RMCAwmo (mmolCH..gDQO™Y) —_ —_ 11,2 e
RMCRwmo (mmolCH,.gDQO™) —_ —_ 14 e
RMCAc (mmolCHs.gCarboidrato) — — — 48 —
RMCRc (mmolCH,.gCarboidrato)  — — 52 —
Va (mL.ciclo?) 1018 + 72 (5) —_ e
Vres (ML) 1300 — — —_

*0O numero de amostras consideradas para o célculo da média esta entre parénteses.
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5.2.3.2 Perfis ao longo do ciclo

Durante o perfil, a concentracdo de matéria organica afluente na forma de DQO e de
Carboidrato foi de 6896 mgDQO.L? e de 1882 mgCarboidrato.L?, respectivamente. O
volume afluente foi diluido no volume residual que permanece no reator apds a descarga, por
isso no inicio do ciclo essas concentragdes foram de 2825 mgDQO.L?! e 581

mgCarboidrato.L™. Observa-se na Figura 5.58 a variagdo do pH ao longo do ciclo (7,7 - 8,4).

Figura 5.58 - Perfil de pH ao longo do ciclo na Etapa Il e Condicéo B7
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Fonte: Autora (2017).

E possivel acompanhar a variacdo da alcalinidade a bicarbonato e &cidos volateis totais
durante o ciclo pela Figura 5.59. Os é&cidos volateis totais tem o pico de producdo (864
mgHAc.LY) em 1 hora de ciclo. O acimulo de éacidos volateis totais no reator ndo
comprometeu a capacidade tamponante do reator, de forma que os acidos foram consumidos

ao longo do ciclo concomitantemente a producéo de alcalinidade e geracdo de biogas.

Figura 5.59 - Perfis da alcalinidade a bicarbonato e acidos volateis totais ao longo do ciclo na Etapa Il
e Condigdo B7
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O consumo da matéria organica nas formas de DQO e Carboidrato ao longo do ciclo
pode ser analisado através da Figura 5.60. Observa-se que 92 % da matéria organica na forma
de Carboidrato foi consumida em até 2 horas de ciclo. A remoc¢édo da DQO foi de 79 % em 4
horas de ciclo, sendo de 83 % no efluente. A diferenca na velocidade de consumo entre as
formas de Carboidrato e DQO se deve a maior proporcéo de vinhaga na composi¢do da agua

residuaria e, assim, o0 aumento da matéria organica pouco biodegradavel.

Figura 5.60 - Perfis das concentracdes da matéria organica na forma de DQO e Carboidrato ao longo
do ciclo na Etapa Il e Condicdo B7
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A variacdo da producéo e consumo dos compostos metabdlicos intermediarios ao
longo do ciclo pode ser observada pela Figura 5.61, verifica-se que em 2 horas de ciclo o
consumo do etanol prevaleceu em relacdo a sua producdo e as concentracdes dos acidos
acético, propiénico, butirico e valérico comecaram a decair. No final foi detectado somente a
concentragdo de &cido acético (31,2 mg.L?).

Figura 5.61 - Perfis das concentragdes dos compostos intermediarios ao longo do ciclo na Etapa Il e
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Fonte: Autora (2017).
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A producédo volumétrica de metano (CH4) e didxido de carbono (CO2) ao longo do ciclo
pode ser observada através da Figura 5.62. Nota-se que a producdo volumétrica de metano foi
predominante por todo o ciclo.

Figura 5.62 - Perfis dos volumes na CNTP de metano e didxido de carbono ao longo do ciclo na Etapa
Il e Condicdo B7
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Fonte: Autora (2017).

A evolucdo das concentracfes de metano e dioxido de carbono presente no biogas e a
vazdo molar de metano ao longo do ciclo podem ser analisadas na Figura 5.63. Durante 0s
primeiros 30min de ciclo o biogas gerado apresentava pouca diferenca nas concentracdes de
metano (4,6 mmol.LY) e dioxido de carbono (2,4 mmol.L?). Depois de 1,5h de ciclo a
concentracdo de CO2 se manteve na faixa de 5,9 mmol.L™, atingindo 6,6 mmol.L*, enquanto
a concentragdo de CH4 foi de 19,6 mmol.L™ no final do ciclo, correspondendo a 75% da
fracdo molar do biogas.

Figura 5.63 - Perfis das concentraces de metano e dioxido de carbono e vazdo molar diaria de
metano ao longo do ciclo na Etapa 1l e Condi¢do B7
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Fonte: Autora (2017).
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5.2.3.3 Ajuste cinético da rota metabdlica

Os parametros cinéticos aparentes foram calculados (Tabela 5.13) e indicam que na
etapa acidogénica a maior velocidade foi na formacéo do acido propidnico pelo consumo da
matéria organica. Na acetogénica a maior velocidade foi da formagdo do acido propibnico
pelo consumo do &cido butirico (H7usu). A producdo de metano foi maior na rota
metanogénica acetoclastica e menor pela rota hidrogenotréfica. Portanto o modelo cinético foi

ajustado de modo adequado pelos dados experimentais (Figura 5.64).

Tabela 5.13 - Pardmetros cinéticos da rota metabolica ao longo do ciclo na Etapa Il e Condigdo B7

Etapa Parametro
K'is 0,69
Ki1Hac 0,86
o ) i Konpr 131
Hidrdlise e acidogénese Ksusu 0,75
Kanva 0,31
KsetoH 0,03
KeHac 0,18
Konac 1,18
KioHac 1,80
X Kerrr 0,64
Acetogénese K7npr 0,38
K7Hsu 2,97
KgHau 1,03
KgHva 0,55
- Kiom 1,44
Metanogénese Kiim 0,17

Figura 5.64 - Dados experimentais (marcadores) e modelo (linha) do substrato, &cidos intermediarios e

metano na Etapa Il e Condicéo B7
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5.2.4 Condicdo B8 (Agua residuaria: vinhaga; 8000 mgDQO.L™; Batelada)

Os valores nominais de operacdo para a concentracao da matéria organica afluente na
forma de DQO foi de 8000 mgDQO.L™?, com carga organica volumétrica aplicada de 10,72
gDQO.L1.d? e temperatura de 55 °C.

O reator foi operado por 7 dias, a 4gua residuéria foi a base de vinhaga suplementada
com ureia e bicarbonato, a concentracdo média da matéria organica afluente foi de 8259 + 383
mgDQO.L?, COVAmo de 11,1 gDQO.L1.d? e COVAc de 1,7 gCarboidrato.Lt.d? A
quantidade de biomassa contida no reator foi de 75,7 g.

4.1.1.1 Monitoramento

O resumo dos valores médios monitorados e os resultados calculados estdo apresentados
na Tabela 5.14. A eficiéncia de remocdo da matéria organica na forma de Carboidrato para
amostras ndo filtradas e filtradas foi de 92 + 1 % e 94 + 1 %, respectivamente e na forma de
DQO para amostras ndo filtradas e filtradas foi de 85 + 1 % e 87 = 1 %. O pH afluente foi de
5,9 £ 0,6 e o efluente foi de 8,2 £ 0,1. As médias da alcalinidade a bicarbonato no afluente e
efluente foram de 0 mgCaCOs.L! e 2386 + 46 mgCaCOs.L ™, respectivamente. A quantidade
de &cidos volateis totais afluente e efluente foi de 2000 + 131 mgHAc.L? e 172 + 39
mgHAc.L?, respectivamente, o que indica que houve o consumo dos A&cidos
concomitantemente a producdo de alcalinidade a bicarbonato. A quantidade de solidos
volateis totais (SSV) no efluente indica que o reator apresentou boa capacidade em reter a
biomassa.

O rendimento de metano gerado por matéria organica removida foi de 15,1
mmolCH4.gDQO™. A producéo de biogas foi de 3264 mL-CNTP.ciclo™, sendo a fragdo molar
de metano equivalente a 76 % e a produtividade molar de metano foi de 141 molCH4.m=3.dL.
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Tabela 5.14 - Resumo dos valores médios obtidos no monitoramento do reator tratando agua
residuaria a base de vinhaca com concentragéo de 8000 mgDQO.L™ na Etapa Il e Condicéo B8

Parametro Afluente Efluente
Cmor (MgDQO.LY) 8259 + 383 (5) 1273 + 109 (5)
Cwmor (MgDQO.L) — — 1046 + 131 (5)
Emot (%) — — 85 * 1 (5)
Emor (%) — — 87 * 1 (5)
Ccr (mgCarboidrato.L™) 1277+ 252  (5) 98 + 19 (5)
Cce (mgCarboidrato.L ™) — — 76 + 17 (5)
€t (%) — — 92 * 1 (5)
Ecr (%) — — 94 * 1 (5)
pH (u) 50 + 06 (5) 8,2 + 014 (5)
AVT (mgHAc.L?) 2000 = 131 (4) 172 + 39 (4)
AT (mgCaCOs.L%) 691 + 67 (4) 2508 = 69  (4)
AB (mgCaCOs.LY) 0 = 0 (4) 2386 + 46 (4)
ST (mg.L?) 8528 + 730 (2) 4516 £ 45  (2)
SVT (mg.L?) 5210 + 758 (2) 1491  + 140 (2)
SST (mg.L?) 334 + 34 (2) 187  + 44 (2)
SSV (mg.L%) 279 £ 324 (2) 148 = 23 (2)
Msvr (Q) 75,7 — — —
Cx (g.LY 32,2 — — —
Cx: (g.suporte™?) 18 — R— —
COVAwo (gDQO.LL.d) 11,1 — — —
COVRwo (gDQO.L1.d?) — — 9,4 —
COEAwo (gDQO.gSVT-L.d") 03 — — —
COERwmo (gDQO.gSVT.d?) — — 03 —
COVAC (gCarboidrato.L.d?) 17 — — —
COVRc (gCarboidrato.L™.d?) — — 1,6 —
COEA (gCarboidrato.gSVT.d?) 01 — — —
COERc (gCarboidrato.gSVT1.d?) — — 0,05 —
Ve (ML-CNTP.ciclo™) — — 3264 + 18  (4)
Vers (ML-CNTP-CHa.ciclo?) — — 2477 + 11 (4)
NcHa (moICH4.d'1) — _— 0,33 —_—
Xcha (%) — — 76 —
PrM (molCHs.m?3.d?) — — 141 —
PrME (molCH,.kgSVT.d%) — — 4 —
PrV (mL-CNTP CHs.L.d?) — — 3163 —_
PrVE (ML-CNTP CH,.gSVTd?) — — 98 —
RMCAwmo (mmolCH..gDQO™?) — — 12,7 —
RMCRwmo (mmolCH..gDQO™) — — 15,1 —
RMCAc (mmolCH,.gCarboidrato™) — — 82 —
RMCRc (mmolCHa.gCarboidrato™) — — 89 —
Va (mL.ciclo?) 1050 + 150 (3) — —
VREs (mL) 1300 —_— —_— _—

*QO numero de amostras consideradas para o célculo da média esta entre parénteses.
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5.2.4.1 Perfis ao longo do ciclo

Durante o perfil, a concentracdo de matéria organica afluente nas formas de DQO e de
Carboidrato foi de 8097 mgDQO.L? e de 1173 mgCarboidrato.L?, respectivamente. O

volume afluente foi diluido no volume residual que permanece no reator apds a descarga, por

isso no inicio do ciclo essas concentragdes foram de 3549 mgDQO.L?' e 469

mgCarboidrato.L™. Observa-se na Figura 5.65 que a varia¢io do pH ao longo do ciclo foi de

7,5 a 8,1 no efluente.

Figura 5.65 - Perfil de pH ao longo do ciclo na Etapa Il e Condicéo B8
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Fonte: Autora (2017).
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E possivel acompanhar a variacdo da alcalinidade a bicarbonato e acidos volateis

totais durante o ciclo pela Figura 5.66. Os acidos volateis totais tem o pico de producdo (1243

mgHAc.L™) em 2 horas de ciclo. O acimulo desses acidos ndo comprometeu a capacidade

tamponante do reator, deste modo os &cidos foram consumidos ao longo do ciclo

concomitantemente a producdo de alcalinidade a bicarbonato e geracdo de biogas.

Figura 5.66 - Perfis da alcalinidade a bicarbonato e acidos volateis totais ao longo do ciclo na Etapa Il

e Condicdo B8
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O consumo da matéria organica nas formas de DQO e Carboidrato ao longo do ciclo
pode ser analisado através da Figura 5.67. Observa-se que 92 % da matéria organica na forma
de Carboidrato foi consumida em até 2 horas de ciclo. A remoc¢édo da DQO foi de 78 % em 4
horas de ciclo, sendo de 87 % no efluente. A diferenca na velocidade de consumo entre as
formas de Carboidrato e DQO se deve a maior proporcéo de vinhaga na composi¢do da agua

residuaria e, assim, o0 aumento da matéria organica pouco biodegradavel.

Figura 5.67 - Perfis das concentracdes da matéria organica na forma de DQO e Carboidrato ao longo
do ciclo na Etapa Il e Condicdo B8
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Fonte: Autora (2017).

A variacao da producao e consumo dos compostos metabolicos intermediarios ao longo
do ciclo pode ser observada pela Figura 5.68, verifica-se que em 2 horas de ciclo o consumo
do etanol prevaleceu em relacdo a sua producdo e as concentra¢des dos &cidos acético,
butirico e valérico comecaram a decair. No final foi detectada concentracBes dos acidos

acético (97,5 mg.L ™) e propionico (72,2 mg.L ).

Figura 5.68 - Perfis das concentragcdes dos compostos intermediarios ao longo do ciclo na Etapa Il e
Condicéo B8
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Fonte: Autora (2017).
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A producédo volumétrica de metano (CH4) e didxido de carbono (CO2) ao longo do ciclo
pode ser observada através da Figura 5.69. Nota-se que a producdo volumétrica de metano foi

predominante por todo o ciclo.

Figura 5.69 - Perfis dos volumes na CNTP de metano e didxido de carbono ao longo do ciclo na Etapa
Il e Condicdo B8
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Fonte: Autora (2017).

A evolucdo das concentracfes de metano e dioxido de carbono presente no biogas e a
vazdo molar de metano ao longo do ciclo podem ser analisadas na Figura 5.70. As
concentragdes no final do ciclo de CO2 e CH4 foram de 6,5 mmol.L™ e 20,5 mmol.L?,

correspondendo a 76 % da fracdo molar do biogas.

Figura 5.70 - Perfis das concentragdes de metano e didxido de carbono e vazdo molar de metano ao
longo do ciclo na Etapa Il e Condicéo B8
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Fonte: Autora (2017).

5.2.4.2 Ajuste cinético da rota metabdlica

Os parametros cinéticos aparentes foram calculados (Tabela 5.15) e indicam que a

maior velocidade na formacéo do acido acético e propidnico é na acidogénese pelo consumo
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da matéria orgéanica (Kinac e Kznpr), @ maior velocidade de formagéo do acido propidnico foi
pelo consumo do &acido butirico (H7xpr). A rota com maior velocidade para producdo do
metano foi devido ao Kiom (rota metanogénica acetoclastica). Vale mencionar que o modelo

cinético foi ajustado de modo adequado aos dados experimentais (Figura 5.71).

Tabela 5.15 - Pardmetros do modelo cinético da rota metabdlica ao longo do ciclo na Etapa Il e

Condicdo B8

Etapa Parémetro
K's 0,84
K]_HAC 0,94
C sy . N KZHPR 0,94
Hidrolise e acidogénese Kaneu 0.43
Kanva 0,60
Kseton 0,00
Kerac 0,42
Karac 0,74
KioHac 2,38
. KsHpr 0,26
Acetogénese Koupr 163
K7Hsu 1,39
Kensu 1,05
KsHva 0,67
R Kiom 0,82
Metanogénese Kin 0.00

Figura 5.71 - Dados experimentais (marcadores) e modelo (linha) do substrato, &cidos intermediarios e
metano na Etapa Il e Condicéo 4
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Fonte: Autora (2017).
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5.2.5 Condicdo B9 (Agua residuaria: vinhaga; 9000 mgDQO.L™!; Batelada)

Os valores nominais de operacdo para a concentracao da matéria organica afluente na
forma de DQO foi de 9000 mgDQO.L™, com carga organica volumétrica aplicada de 12,34
gDQO.L1.d? e temperatura de 55 °C.

O reator foi operado por 7 dias, a 4gua residuéria foi a base de vinhaga suplementada
com ureia e bicarbonato, a concentragdo média da matéria organica afluente foi de 8947 + 89
mgDQO.L?, COVAmo de 12,3 gDQO.L1.d! e COVAc de 2,3 gCarboidrato.L.d?. A
quantidade de biomassa contida no reator foi de 75,7 g.

5.2.5.1 Monitoramento

O resumo dos valores médios monitorados e os resultados calculados estdo apresentados
na Tabela 5.16. A eficiéncia de remocdo da matéria organica na forma de Carboidrato para
amostras ndo filtradas e filtradas foi de 94 + 1 % e 95 * 1 %, respectivamente e na forma de
DQO para amostras ndo filtradas e filtradas foi de 83 £ 1 % e 86 = 2 %. O pH afluente foi de
5,2 £ 0,3 e 0 efluente foi de 8,3 £ 0,1. As médias da alcalinidade a bicarbonato no afluente e
efluente foram de 0 mgCaCOs.L ! e 2451 + 144 mgCaCOs.L ™, respectivamente. A quantidade
de &cidos volateis totais afluente e efluente foi de 2990 + 177 mgHAc.L? e 486 + 82
mgHAc.L?, respectivamente, o que indica que houve o consumo dos A&cidos
concomitantemente a producdo de alcalinidade a bicarbonato. A quantidade de solidos
volateis totais (SSV) no efluente foi atribuida aos sélidos contidos na vinhaca.

O rendimento de metano gerado por matéria organica removida (RMCRwmo) foi de 16
mmolCH4.gDQO™. A producéo de biogas foi de 3766 mL-CNTP.ciclo™, sendo a fragdo molar

de metano equivalente a 77% e a produtividade molar de metano foi de 162 molCHs.m?3.d™.
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Tabela 5.16 - Resumo dos valores médios obtidos no monitoramento do reator tratando gua
residuaria a base de vinhaca com concentragéo de 9000 mgDQO.L™ na Etapa Il e Condicéo B9

Parametro Afluente Efluente
Cwmot (mgDQO.L?) 8947 + 89 (4) 1534 + 124 (4)
Cwmor (MgDQO.LY) —_ — 1260 + 156 (4)
Emor (%) — — 83 + 1 (4)
Emor (%) — — 86 + 2 (4)
Ccr (mgCarboidrato.Lt) 1646 = 374 (4) 95 * 8 (5)
Ccr (mgCarboidrato.L ™) — —_ 73 + 4 (5)
Ect (%) E— — 94 + 1 (5)
Ecr (%) — — 95 + 1 (5)
pH (u) 52 + 0,3 (4) 8,3 + 0,07 (5)
AVT (mgHAc.L™) 2990 + 177  (4) 486 + 82 (4)
AT (mgCaCOs.L?) 744 + 69 (4) 2796 + 91 (4)
AB (mgCaCOs.LY) 0 + 0 (4) 2451 + 144 (4)
ST (mg.LY) 9925 + 2807 (2) 4454 + 3711 (2)
SVT (mg.LY) 6272 + 1765 (2) 1216 + 178  (2)
SST (mg.L?) 120 + 23 (2) 184 + 31 (2)
SSV (mg.L?) 84 + 3 (2) 159 + 10 (2)
Msvt (9) 75,7 — — e
Cx (g.LY) 31,6 — — —
Cx (g.suporte™) 18 — S —
COVAwo (gDQO.L™.dY) 12,3 — — —
COVRwo (9DQO.L2.d?) — — 10,2 —
COEAwo (gDQO.gSVTL.d%) 0,4 — — —
COERwmo (gDQO.gSVTLdY) — — 0,3 —
COVAC (gCarboidrato.L.d?) 2,3 —_ — —
COVRc (gCarboidrato.L.d?) — — 2,1 —
COEA (gCarboidrato.gSVT1.d?) 0,1 — — o
COERc (gCarboidrato.gSVT1.d?) — — 0,1 —_
Vs (ML-CNTP.ciclo?) —_ S 3766 + 21 (4)
Vcha (ML-CNTP-CHa.ciclo™) —_ —_ 2891 + 17 (4)
Ncra (MOICH,.dY) —_ —_ 0,39 —
Xcha (%) o —_ 77 —
PrM (molCH4.m3.d?) — — 162 —_
PrME (molCH4.kgSVT1.d?) —_ —_ 51 —
PrV (mL-CNTP CHa.Lt.d?) — — 3622 —
PrVE (mL-CNTP CH4.gSVTLd?) — — 115 —
RMCAMo (mmolCH4.gDQO™) — —_ 13 —
RMCRwmo (mmolCH,.gDQO™?) —_ —_ 16 —
RMCA: (mmolCH,.gCarboidrato™) — — 72 —
RMCRc (mmolCHg.gCarboidrato™) — —_ 76 —
Va (mL.ciclo?) 1095 + 10 (4) — —
Vges (ML) 1300 — — —

*QO numero de amostras consideradas para o calculo da média esta entre parénteses.
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5.2.5.2 Perfis ao longo do ciclo

Durante o perfil, a concentracdo de matéria organica afluente na forma de DQO e de
Carboidrato foi de 8937 mgDQO.L? e de 1961 mgCarboidrato.L?, respectivamente. O
volume afluente foi diluido no volume residual que permanece no reator apos a descarga, por
isso no inicio do ciclo essas concentragbes foram de 4179 mgDQO.L*' e 488
mgCarboidrato.L™. Observa-se na Figura 5.72 que a varia¢io do pH ao longo do ciclo foi de

7,5 a 8,2 no efluente.

Figura 5.72 - Perfil de pH ao longo do ciclo na Etapa Il e Condigéo B9
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Fonte: Autora (2017).

E possivel acompanhar a variagdo da alcalinidade a bicarbonato e acidos volateis totais
durante o ciclo pela Figura 5.73. Os &cidos volateis totais tem o pico de producdo (1523

mgHAc.L 1) em 1,5 hora de ciclo.

Figura 5.73 - Perfis da alcalinidade a bicarbonato e &cidos volateis totais ao longo do ciclo na Etapa Il
e Condicdo B9
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O consumo da matéria organica nas formas de DQO e Carboidrato ao longo do ciclo
pode ser analisado através da Figura 5.74. Observa-se que 92 % da matéria organica na forma
de Carboidrato foi consumida em até 1,5 hora de ciclo. A a remocdo da DQO foi de 77 % em
4 horas de ciclo, sendo de 84 % no efluente. A diferenca na velocidade de consumo entre as
formas de Carboidrato e DQO se deve a maior proporcao de vinhaga na composicéo da agua

residuaria e, assim, o0 aumento da matéria organica pouco biodegradavel.

Figura 5.74 - Perfis das concentracdes da matéria organica na forma de DQO e Carboidrato ao longo
do ciclo na Etapa Il e Condicao B9
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Fonte: Autora (2017).

A variacgdo da producdo e consumo dos compostos metabdlicos intermediarios ao longo
do ciclo pode ser observada pela Figura 5.75. Nota-se que todo o &cido acético produzido
durante o ciclo foi consumido. Houve um aumento na concentracdo de acido propidnico em 2
horas de ciclo. No final foi detectado concentragio de &cido acético (448,4 mg.L™?) e acido
propidnico (87,3 mg.L:, valor correspondente ao dobro do inicio do ciclo).

Figura 5.75 - Perfis das concentragdes dos compostos intermediarios ao longo do ciclo na Etapa Il e

Condicéo B9
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96

A producéo volumétrica de metano (CH4) e didxido de carbono (CO2) ao longo do ciclo
pode ser observada através da Figura 5.76. Nota-se que a producdo volumétrica de metano foi
predominante por todo o ciclo.

Figura 5.76 - Perfis dos volumes na CNTP de metano e didxido de carbono ao longo do ciclo na
Etapa Il e Condicdo B9
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Fonte: Autora (2017).

A evolucdo das concentracfes de metano e dioxido de carbono presente no biogas e a
vazdo molar de metano ao longo do ciclo podem ser analisadas na Figura 5.77. As
concentracdes no final do ciclo de CO, e CH4 foram de 6,5 mmol.Lt e 21,05 mmol.L?,
correspondendo a 76% da fragdo molar do biogas.

Figura 5.77 - Perfis das concentragdes de metano e didxido de carbono e vazdo molar de metano ao
longo do ciclo na Etapa Il e Condicéo B9
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Fonte: Autora (2017).

5.2.5.3 Ajuste cinético da rota metabdlica

Os parametros cinéticos aparentes foram calculados (Tabela 5.17) e indicam que a

maior velocidade na formacgdo do acido acético é na acetogénese pelo consumo do etanol
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(K1oHac), @ maior velocidade de formacdo do &cido propidnico foi pelo consumo da matéria
organica (Hznpr). A rota com maior velocidade para produgdo do metano foi devido ao Kiom
(rota metanogénica acetoclastica). Vale mencionar que o modelo cinético foi ajustado de

modo adequado aos dados experimentais (Figura 5.78).

Tabela 5.17 - Pardmetros cinéticos da rota metaboélica ao longo do ciclo na Etapa Il e Condicdo B9

Etapa Parémetro
K'is 1,00
Kinac 0,00
- S Kanpr 1,42
Hidrolise e acidogénese Kangu 0.66
Karva 0,75
KsetoH 0,78
Kshac 1,46
KoHac 0,90
Kionac 3,44
R Kerpr 0,05
Acetogénese Koupr 0.00
K7msu 0,56
KsHsu 0,00
Kshva 0,73
. Kiom 0,73
Metanogénese Kin 0.00

Figura 5.78 - Dados experimentais (marcadores) e modelo (linha) do substrato, cidos intermediarios e
metano na Etapa Il e Condicéo B9
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Fonte: Autora (2017).
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5.2.6 Condicdo B10 (Agua residudria: vinhaca; 10000 mgDQO.L*; Batelada)

Os valores nominais de operacdo para a concentracdo da matéria organica afluente na
forma de DQO foi de 10000 mgDQO.L?, com carga orgénica volumétrica aplicada de 13,71
gDQO.L1.d? e temperatura de 55 °C.

O reator foi operado por 14 dias, a 4gua residuéria foi a base de vinhacga suplementada
com ureia e bicarbonato, a concentragdo media da matéria organica afluente foi de 10345 +
684 mgDQO.L?, COVAmo de 14,2 gDQO.L.d* e COVAc de 2,3 gCarboidrato.L%.d. A

quantidade de biomassa contida no reator foi de 75,7 g.

5.2.6.1 Monitoramento

O resumo dos valores médios monitorados e os resultados calculados estdo apresentados
na Tabela 5.18. A eficiéncia de remoc¢do da matéria organica na forma de Carboidrato para
amostras ndo filtradas e filtradas foi de 93 + 2 % e 95 * 2 %, respectivamente e na forma de
DQO para amostras ndo filtradas e filtradas foi de 79 + 2 % e 82 £ 1 %. O pH afluente foi de
5,8 £ 0,7 e o efluente foi de 8,2 + 0,1. A média da alcalinidade a bicarbonato no efluente foi
de 2284 + 169 mgCaCOs.L . A quantidade de acidos volateis totais afluente e efluente foi de
2138 + 503 mgHAc.L™? e 924 + 207 mgHAc.L™?, respectivamente, o que indica que houve o
consumo dos acidos concomitantemente a producdo de alcalinidade a bicarbonato. Atribuiu-se
a quantidade de solidos volateis totais (SSV) no efluente aos sélidos presente na vinhaca.

O rendimento de metano gerado por matéria organica removida (RMCRwmo) foi de 16,1
mmolCH4.gDQO™. A producéo de biogas foi de 4114 mL-CNTP.ciclo™, sendo a fragdo molar

de metano equivalente a 78% e a produtividade molar de metano foi de 179 molCHs.m?3.d™.



Tabela 5.18 - Resumo dos valores médios obtidos no monitoramento do reator tratando agua
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residuaria a base de vinhaca com concentragéo de 10000 mgDQO.L ™ na Etapa Il e Condigédo B10

Parametro Afluente Efluente
Cwmor (mgDQO.L™Y) 10345 + 684 (9) 2204 + 225 (8)
Cwmor (mgDQO.L?) —_— —_ 1863 + 211 (8)
Evot (%) —_— —_ 79 + 2 (8)
Ewvor (%) — — 82 + 1 (8)
Ccr (mgCarboidrato.L™?) 1703 = 149 (7) 116 + 12 (6)
Ccr (mgCarboidrato.L™?) — — 87 + 1 (6)
&t (%) — — 93 + 0 (5)
Ecr (%) — — 95 + 0 (5)
pH (u) 58 + 07 (9) 8,2 + 008 (9)
AVT (mgHAc.L?) 2138 + 503 (7) 924 + 207 (5)
AT (mgCaCOs.L?) 1058 + 163 (7) 2939 + 101 (5)
AB (mgCaCOs.L?) 66 + 121 (7) 2284 + 169 (5)
ST (mg.L™Y) 9868 + 85 (2) 5631 + 264 (2)
SVT (mg.L™Y) 5825 + 98 (2) 1772 + 110 (2)
SST (mg.L?) 216 + 8 (2) 290 + 6 (2)
SSV (mg.L?) 123 + 27 (2) 204 + 23 (2)
Msvr (9) 75,7 — — —_
Cx (g.Lh 31,6 — — —
Cx (g.suporte™) 18 — S —
COVAwo (gDQO.LL.d?Y) 14,2 — — —
COVRwo (gDQO.LL.d) — — 11,2 —
COEAwo (gDQO.gSVT.d%) 0,4 — — —
COERwmo (gDQO.gSVTL.d?) — — 0,4 —
COVAC (gCarboidrato.L™.d?) 2,3 —_ — —
COVRc (gCarboidrato.L*.d%) — — 2,2 —
COEA (gCarboidrato.gSVT1.d?) 0,1 — — —
COERc (gCarboidrato.gSVT1.d?) — — 0,1 —_
Vg (ML-CNTP.ciclo?) —_ —_ 4114 + 109 (6)
Vcha (ML-CNTP-CHa.ciclo?) —_ —_ 3204 + 73 (6)
Ncha (MOICH..dY) —_ —_ 0,43 —
XCH4 (%) _— e 78 —
PrM (molCH4.m3.d %) — — 179 —_
PrME (molCH4.kgSVT1.d?) —_ —_ 6 —
PrV (mL-CNTP CHa.Lt.d?) — — 4016 —
PrVE (mL-CNTP CH..gSVT-.d%) - - 127 —
RMCAwmo (mmolCH,.gDQO™) — — 12,6 —
RMCRwmo (mmolCH,.gDQO™?) — —_ 16,1 S
RMCA¢ (mmolCH,.gCarboidrato™) — — 77 —
RMCRc (mmolCHa.gCarboidrato™) —_ —_ 82 —
Va (mL.ciclo) 1094 + 12 (8) — —
Vges (ML) 1300 — — —

*QO nlmero de amostras consideradas para o célculo da média esta entre parénteses.
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5.2.6.2 Perfis ao longo do ciclo

Durante o perfil, a concentracdo de matéria organica afluente na forma de DQO e de
Carboidrato foi de 9600 mgDQO.L? e de 1527 mgCarboidrato.L?, respectivamente. O
volume afluente foi diluido no volume residual que permanece no reator apos a descarga, por
isso no inicio do ciclo essas concentragdes foram de 4618 mgDQO.L? e 835
mgCarboidrato.L™. Observa-se na Figura 5.79 que a varia¢io do pH ao longo do ciclo foi de

7,7 a 8,3 no efluente.

Figura 5.79 - Perfil de pH ao longo do ciclo na Etapa Il e Condic¢do B10
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Fonte: Autora (2017).

E possivel acompanhar a variacdo da alcalinidade a bicarbonato e acidos volateis totais
durante o ciclo pela Figura 5.52. Os &cidos volateis totais tem o pico de producdo (1605
mgHAc.LY) em 1 hora de ciclo. O acimulo de &cidos volateis totais no reator ndo
comprometeu a capacidade tamponante do reator, portanto os acidos foram consumidos ao

longo do ciclo concomitantemente a producdo de alcalinidade e geracdo de biogas.

Figura 5.80 - Perfis da alcalinidade a bicarbonato e &cidos volateis totais ao longo do ciclo na Etapa Il
e Condicéo B10
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O consumo da matéria organica nas formas de DQO e Carboidrato ao longo do ciclo
pode ser analisado através da Figura 5.81. Observa-se que 90 % da matéria organica na forma
de Carboidrato e 72 % na forma de DQO foram consumidas em 3 horas de ciclo, alcangando
no final do ciclo a eficiéncia de 94 % e 80 %, respectivamente. A diferenca na velocidade de
consumo entre as formas de Carboidrato e DQO se deve a maior proporcdo de vinhaca na
composi¢do da agua residuaria e, assim, 0 aumento da matéria organica pouco biodegradavel.

Figura 5.81 - Perfis das concentra¢fes da matéria organica na forma de DQO e Carboidrato ao longo
do ciclo na Etapa Il e Condi¢do B10
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Fonte: Autora (2017).

A variacao da producdo e consumo dos compostos metabolicos intermediarios ao longo
do ciclo pode ser observada pela Figura 5.82, Nota-se que todo o &cido acético produzido
durante o ciclo foi consumido. Houve um aumento na concentragdo de acido propiénico em 3
horas de ciclo (65,5 mgHPR.L™? a 225,3 mgHPR.L). No final foi detectada concentragdo
somente de acido acético (541 mg.L™) e 4cido propidnico (98,7 mg.L ™). A concentragdo do

etanol de 295 mg.L™* é consumida ao longo do ciclo.

Figura 5.82 - Perfis das concentragdes dos compostos intermediarios ao longo do ciclo na Etapa Il e
Condicéo B10
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A producéo volumétrica de metano (CH4) e didxido de carbono (CO2) ao longo do ciclo
pode ser observada através da Figura 5.83. Nota-se que a producdo volumétrica de metano foi

predominante por todo o ciclo.

Figura 5.83 - Perfis dos volumes na CNTP de metano e didxido de carbono ao longo do ciclo na
Etapa Il e Condicdo B10
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Fonte: Autora (2017).

A evolucdo das concentracfes de metano e dioxido de carbono presente no biogas e a
vazdo molar de metano ao longo do ciclo podem ser analisadas na Figura 5.84. As
concentragdes no final do ciclo de CO, e CH4 foram de 6,4 mmol.L e 22,0 mmol.L?,

correspondendo a 78% da fragdo molar do biogas.

Figura 5.84 - Perfis das concentragdes de metano e didxido de carbono e vazdo molar de metano ao
longo do ciclo na Etapa Il e Condicdo B10
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5.2.6.3 Ajuste cinético da rota metabdlica

Os parametros cinéticos aparentes foram calculados (Tabela 5.19) e indicam que a
maior velocidade na formacdo do acido acético € na acidogénese pelo consumo da matéria
organica (Kinac) e do etanol (Kionac) € a formacgdo do acido propidnico foi pelo consumo da
matéria organica (Hznpr). Vale mencionar que o modelo cinético foi ajustado de modo
adequado aos dados experimentais (Figura 5.85).

Tabela 5.19 - Pardmetros cinéticos da rota metabdlica ao longo do ciclo na Etapa Il e Condi¢do B10

Etapa Parémetro
K'is 0,75
KiHac 1,05
T . n KZHPR 0,91
Hidrolise e acidogénese Katisu 0.31
Kanva 0,31
KsetoH 0,04
Kenac 0,61
Konac 0,46
K1oHac 2,74
R Kenpr 0,10
Acetogénese Konpr 0.09
K7Hsu 0,16
KeHsu 0,08
KaHva 0,14
R Kiom 0,59
Metanogénese Kin 0.00

Figura 5.85 - Dados experimentais (marcadores) e modelo (linha) do substrato, &cidos intermediarios e
metano na Etapa Il e Condicéo B10
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5.2.7 Condicdo B12 (Agua residudria: vinhaca; 12000 mgDQO.L*; Batelada)

Os valores nominais de operacdo para a concentracdo da matéria organica afluente na
forma de DQO foi de 12000 mgDQO.L™, com carga organica volumétrica aplicada de 15,9
gDQO.L1.d? e temperatura de 55 °C.

O reator foi operado por 14 dias, a 4gua residuéria foi a base de vinhaca suplementada
com ureia e bicarbonato, a concentragdo media da matéria organica afluente foi de 12270 +
281 mgDQO.L?, COVAwmo de 16,3 gDQO.L.d* e COVAc de 3,6 gCarboidrato.L2.d?. A

quantidade de biomassa contida no reator foi de 86,2 g.

5.2.7.1 Monitoramento

O resumo dos valores médios monitorados e os resultados calculados estdo apresentados
na Tabela 5.20. A eficiéncia de remoc¢do da matéria organica na forma de Carboidrato para
amostras ndo filtradas e filtradas foi de 92 + 2 % e 94 * 2 %, respectivamente e na forma de
DQO para amostras ndo filtradas e filtradas foi de 77 + 4 % e 82 £ 3 %. O pH afluente foi de
6,4 £ 0,5 e o efluente foi de 8,2 + 0,2. A média da alcalinidade a bicarbonato no efluente foi
de 3067 + 141 mgCaCOs.Lt. A quantidade de cidos volateis totais afluente e efluente foi de
2522 + 420 mgHAc.L™? e 713 + 113 mgHAc.L™?, respectivamente, o que indica que houve o
consumo dos acidos concomitantemente a producdo de alcalinidade a bicarbonato. Atribuiu-se
a quantidade de solidos volateis totais (SSV) no efluente aos sélidos presente na vinhaca.

O rendimento de metano gerado por matéria organica removida (RCMRwmo) foi de 15,1
mmolCH4.gDQO™. A producéo de biogas foi de 4253 mL-CNTP.ciclo™, sendo a fragdo molar

de metano equivalente a 78 % e a produtividade molar de metano foi de 188 molCH4.m3.d™%.



Tabela 5.20 - Resumo dos valores médios obtidos no monitoramento do reator tratando agua

105

residuaria a base de vinhaca com concentragéo de 12000 mgDQO.L ™ na Etapa Il e Condigédo B12

Parametro Afluente Efluente
Cmor (MgDQO.LY) 12270 + 281 (7) 2866 + 473 (7)
Cmor (MgDQO.L™) — — 2235 + 357  (7)
Evor (%) o — 77 + 4 (7)
Evor (%) — — 82 * 3 (7)
Ccr (mgCarboidrato.L?) 2700 + 713 (7) 217 + 39 (7)
Ccr (mgCarboidrato.L™?) — — 158 + 26 (7)
&t (%) — — 92 * 2 (7)
Ecr (%) — — 94 * 2 (7)
pH (u) 639 + 05 (10) 817 + 017 (10)
AVT (mgHAc.L?) 2522 + 420 (10) 713+ 113 (6)
AT (mgCaCOs.L%) 1492 + 229 (10) 3573 + 198 (6)
AB (mgCaCOs.L™) 51 + 63 (10) 3067 + 141 (6)
ST (mg.L?Y) 13886 + 494 (4) 7263 £ 437  (4)
SVT (mg.L?h) 7870 + 350 (4) 2079 + 180 (4)
SST (mg.L%Y) 3715 + 238 (4) 283 = 125 (4)
SSV (mg.L?) 270 + 186 (4) 211 = 91  (4)
Msvt (g) 86,2 _ _ _—
Cx (g.L7) 37,0 — — —
Cx: (g.suporte™?) 1,9 — — —
COVAwo (gDQO.LL.d?) 16,3 — — —
COVRwo (gDQO.L1.d?) — — 12,5 —
COEAwMo (gDQO.gSVT1.d?) 0,4 — — —
COERwmo (gDQO.gSVT1.d?) — — 0,3 —
COVAC (gCarboidrato.L.d?) 3,6 — — —_
COVRc (gCarboidrato.L™.d?) — — 3,3 —
COEA (gCarboidrato.gSVT1.d?) 0,1 — — —
COERc (gCarboidrato.gSVT1.d?) — — 0,1 —
Ve (ML-CNTP.ciclo™) — — 4253 + 18  (6)
Vs (ML-CNTP-CHg.ciclo™) — — 3268 + 82  (6)
NcHa (moICH4.d'1) —_— —_— 0,44 —_—
Xcra (%) — — 78 —
PrM (molCHs.m3.d%) —_ — 188 —_
PrME (molCH,.kgSVT.d%) — — 5 —
PrV (mL-CNTP CHa.LL.d%) — — 4211 —
PrVE (mL-CNTP CH4.gSVT.d%) — — 114 —
RMCAwmo (mmolCH..gDQO™?) — — 11,6 —_
RMCRwo (MmoICH4.gDQO™) — — 15,1 —
RMCAc (mmolCH,.gCarboidrato™) — — 53 —
RMCRc (mmolCHa.gCarboidrato™) — — 57 —
Va (mL.ciclo®) 1028 + 6 (9) — —
Vees (ML) 1300 — — —

*0O namero de amostras consideradas para o cdlculo da média esta entre parénteses.
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5.2.7.2 Perfis ao longo do ciclo

Durante o perfil, a concentracdo de matéria organica afluente na forma de DQO e de
Carboidrato foi de 12593 mgDQO.L™? e de 2638 mgCarboidrato.L™, respectivamente. O
volume afluente foi diluido no volume residual que permanece no reator apos a descarga, por
isso no inicio do ciclo essas concentragdes foram de 5393 mgDQO.L! e 926
mgCarboidrato.L™. Observa-se na Figura 5.86 que a varia¢io do pH ao longo do ciclo foi de

8,2 a 8,5 no efluente.

Figura 5.86 - Perfil de pH ao longo do ciclo na Etapa Il e Condicdo B12
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E possivel acompanhar a variagdo da alcalinidade a bicarbonato e acidos volateis totais
durante o ciclo pela Figura 5.87. Os &cidos volateis totais alcancaram o valor méaximo (1902
mgHAc.L™?) a 1 h de ciclo. O acimulo de &cidos volateis totais no reator ndo comprometeu a
capacidade tamponante do reator, portanto os acidos foram consumidos ao longo do ciclo

concomitantemente a producdo de alcalinidade a bicarbonato e geracdo de biogas.

Figura 5.87 - Perfis da alcalinidade a bicarbonato e &cidos volateis totais ao longo do ciclo na Etapa Il

e Condicdo B12
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O consumo da matéria organica nas formas de DQO e Carboidrato ao longo do ciclo
pode ser analisado através da Figura 5.88. Observa-se que 93 % da matéria organica na forma
de Carboidrato e 76 % na forma de DQO foram consumidas em 3 horas de ciclo, alcangando
no final do ciclo a eficiéncia de 95 % e 86 %, respectivamente. A diferenca na velocidade de
consumo entre as formas de Carboidrato e DQO se deve a maior proporcdo de vinhaca na

composi¢do da agua residuaria e, assim, 0 aumento da matéria organica pouco biodegradavel.

Figura 5.88 - Perfis das concentra¢cdes da matéria organica na forma de DQO e Carboidrato ao longo
do ciclo na Etapa Il e Condigdo B12
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A variagdo da producgdo e consumo dos compostos metabdlicos intermediérios ao longo
do ciclo pode ser observada pela Figura 5.89. Nota-se que todo o acido acético produzido
durante o ciclo foi consumido, possuindo maior concentragdo em 2 horas de ciclo (1256
mg.L™?), nesse periodo percebe-se 0 acimulo dos acidos propionico (251,4 mg.L™), butirico
(65 mg.L 1) e valérico (68,2 mg.L ™). No final foi detectada concentragdo somente de acido
acético (569 mg.L?) e acido propidnico (119 mg.L). A concentragdo inicial do etanol de 319
mg.L* é consumida ao longo do ciclo.

Figura 5.89 - Perfis das concentra¢cdes dos compostos intermediarios ao longo do ciclo na Etapa Il e
Condicéo B12
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A producéo volumétrica de metano (CH4) e didxido de carbono (CO2) ao longo do ciclo

pode ser observada através da Figura 5.90. Nota-se que a producdo volumétrica de metano foi

predominante por todo o ciclo.

Figura 5.90 - Perfis dos volumes na CNTP de metano e didxido de carbono ao longo do ciclo na Etapa
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Fonte: Autora (2017).

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

vazdo molar de metano ao longo do ciclo podem ser analisadas na Figura 5.91. As
concentragdes no final do ciclo de CO, e CH4 foram de 6,4 mmol.L! e 22,4 mmol.L?,

correspondendo a 78 % da fracdo molar do biogas.

Figura 5.91 - Perfis das concentracdes de metano e didxido de carbono e vazdo molar diaria de metano

ao longo do ciclo na Etapa Il e Condicdo B12
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5.2.7.3 Ajuste cinético da rota metabdlica
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Os parametros cineticos aparentes foram calculados (Tabela 5.21). Na acidogénese a

maior velocidade na formacéo do acido acético é pelo consumo do etanol, matéria orgénica e
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acido propibnico (Kionac, Kinac € Kenac). Na acetogénese a maior velocidade de formagao
do é&cido propidnico foi pela rota do consumo do &cido butirico (H7nsu). A rota com maior
velocidade para producdo do metano foi a metanogénica acetoclastica Kiom. Vale mencionar

que o modelo cinético foi ajustado de modo adequado aos dados experimentais (Figura 5.92).

Tabela 5.21 - Parametros do modelo cinético da rota metabdlica ao longo do ciclo na Etapa Il e
Condigédo B12

Etapa Parémetro
K'is 1,12
Kinac 1,55
T R n KszR 0,89
Hidrolise e acidogénese Kaneu 0.10
Kanva 0,41
KseTon 0,16
KsHac 1,41
KoHac 0,83
K1oHac 3,50
R KeHpr 0,06
Acetogénese Konpr 0.34
K7Hsu 1,29
K8HBU 1,32
KaHva 0,41
R Kiom 0,82
Metanogénese Kin 0.00

Figura 5.92 - Dados experimentais (marcadores) e modelo (linha) do substrato, 4cidos intermediarios e
metano na Etapa Il e Condicéo B12
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5.2.8 Condicdo B14 (Agua residudria: vinhaca; 14000 mgDQO.L*; Batelada)

Os valores nominais de operacdo para a concentracao da matéria organica afluente na
forma de DQO foi de 14000 mgDQO.L™?, com carga orgénica volumétrica aplicada de 18,26
gDQO.L1.d? e temperatura de 55 °C.

O reator foi operado por 14 dias, a 4gua residuéria foi a base de vinhacga suplementada
com ureia e bicarbonato, a concentragdo media da matéria organica afluente foi de 13632 +
459 mgDQO.L?, COVAwmo de 17,8 gDQO.L1.d? e COVAc de 3,4 gCarboidrato.L.d?. A

quantidade de biomassa contida no reator foi de 86,2 g.

5.2.8.1 Monitoramento

O resumo dos valores médios monitorados e os resultados calculados estdo apresentados
na Tabela 5.22. A eficiéncia de remocdo da matéria organica na forma de Carboidrato para
amostras ndo filtradas e filtradas foi de 92 + 1 % e 95 *+ 1 %, respectivamente e na forma de
DQO para amostras ndo filtradas e filtradas foi de 80 £ 2 % e 84 = 1 %. O pH afluente foi de
6,7 £ 0,6 e o efluente foi de 8,5 £ 0,1. As médias da alcalinidade a bicarbonato no afluente e
efluente foram de 25 + 66 mgCaCOs.L'1 e 3964 + 183 mgCaCOs.L?, respectivamente. A
quantidade de acidos volateis totais afluente e efluente foi de 3269 + 568 mgHAc.L™ e 727 +
61 mgHAc.L?, respectivamente, o que indica que houve o consumo dos Aacidos
concomitantemente a producdo de alcalinidade a bicarbonato. Atribuiu-se a quantidade de
solidos volateis totais (SSV) no efluente aos sélidos presente na vinhaga.

O rendimento de metano gerado por matéria organica removida (RMCRwmo) foi de 16,3
mmolCH4.gDQO™. A producéo de biogas foi de 5152 mL-CNTP.ciclo™, sendo a fragdo molar

de metano equivalente a 77% e a produtividade molar de metano foi de 231 molCHs.m?3.d™.



Tabela 5.22 - Resumo dos valores médios obtidos no monitoramento do reator tratando agua
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residuaria a base de vinhaca com concentracéo de 14000 mgDQO.L ™ na Etapa Il e Condicdo B14

Parametro Afluente Efluente
Cwmot (mgDQO.L?) 13632 + 459 (3) 2792 + 263 (5)
Cwmor (MgDQO.LY) —_ — 2156 + 135 (5)
Emor (%) — — 80 + 2 (5)
Emor (%) — — 84 + 1 (5)
Ccr (mgCarboidrato.Lt) 2623 + 651 (8) 203 + 11 (6)
Ccr (mgCarboidrato.L ™) — —_ 141 + 17 (6)
Ecr (%) — — 92 + 1 (6)
Ecr (%) — — 95 + 1 (6)
pH (u) 6,75 = 06 (10) 8,45 + 014 (11)
AVT (mgHAc.L™Y) 3269 + 568 (8) 727 + 61 (5)
AT (mgCaCOs.L?) 1964 + 369 (8) 4479 + 141 (5)
AB (mgCaCOs.LY) 25 + 66 (8) 3964 + 183 (5)
ST (mg.LY) 15426 + 829 (4) 7992 + 258 (4)
SVT (mg.LY) 8964 + 395 (4) 2413 + 448 (4)
SST (mg.L?) 3%4 + 309 (4) 836 + 329 (4)
SSV (mg.L?) 245 £ 242  (4) 626 + 263 (4)
Msvt (9) 86,2 S — e
Cx (g.LY) 37,5 — — —
Cx (g.suporte™) 19 —_ — —
COVAwo (gDQO.LL.dY) 17,8 — — —
COVRwo (9DQO.L2.d?) — — 14,1 —
COEAwo (gDQO.gSVTL.d%) 05 — — —
COERwmo (9DQO.gSVT™.d?) — — 0,4 —
COVAC (gCarboidrato.L.d?) 3,4 —_ — —
COVRc (gCarboidrato.L.d?) — — 3,2 —
COEA (gCarboidrato.gSVT1.d?) 0,1 — — o
COERc (gCarboidrato.gSVT1.d?) — — 0,1 —_
Ve (ML-CNTP.ciclo?) — — 5152 + 225 (5)
Vcha (ML-CNTP-CHa.ciclo?) — — 3967 + 163 (6)
Ncra (MOICH,.d2) —_ —_ 0,53 —
Xcha (%) o —_ 77 —
PrM (molCH4.m3.d?) — — 231 —_
PrME (molCH4.kgSVT1.d?) —_ —_ 6,0 —
PrV (mL-CNTP CHa.Lt.d?) — — 5175 —
PrVE (mL-CNTP CH4.gSVTLd?) — - 138 —
RMCAMo (mmolCH4.gDQO™) — —_ 13,0 —
RMCRwmo (mmolCH,.gDQO™?) —_ —_ 16,3 —
RMCA: (mmolCH,.gCarboidrato™) — — 67 —
RMCRc (mmolCHg.gCarboidrato™) — —_ 73 —
Va (mL.ciclo?) 1000 +* 11 (11) — —
Vges (ML) 1300 — — —

*QO numero de amostras consideradas para o calculo da média esta entre parénteses.
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5.2.8.2 Perfis ao longo do ciclo

Durante o perfil, a concentracdo de matéria organica afluente na forma de DQO e de
Carboidrato foi de 13270 mgDQO.L™? e de 2102 mgCarboidrato.L?, respectivamente. O
volume afluente foi diluido no volume residual que permanece no reator apos a descarga, por
isso no inicio do ciclo essas concentragbes foram de 6479 mgDQO.L! e 883
mgCarboidrato.L™. Observa-se na Figura 5.93 que a varia¢io do pH ao longo do ciclo foi de
7,7 a 8,2 no efluente.

Figura 5.93 - Perfil de pH ao longo do ciclo na Etapa Il e Condicdo B14
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Fonte: Autora (2017).

E possivel acompanhar a variagio da alcalinidade a bicarbonato e acidos volateis totais
durante o ciclo pela Figura 5.94. Os &cidos volateis totais alcancaram o valor maximo (2118
mgHAc.L™?) a 1,5 h de ciclo. O acimulo de acidos voléateis totais no reator ndo comprometeu
a capacidade tamponante do reator, portanto os acidos foram consumidos ao longo do ciclo

concomitantemente a producdo de alcalinidade a bicarbonato e geragéo de biogas.

Figura 5.94 - Perfis da alcalinidade a bicarbonato e acidos volateis totais ao longo do ciclo na Etapa Il
e Condicdo B14
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O consumo da matéria organica nas formas de DQO e Carboidrato ao longo do ciclo
pode ser analisado através da Figura 5.95. Observa-se que 90 % da matéria organica na forma
de Carboidrato e 74 % na forma de DQO foram consumidas em 3 horas de ciclo, alcangando
no final do ciclo a eficiéncia de 94 % e 83 %, respectivamente. A diferenca na velocidade de
consumo entre as formas de Carboidrato e DQO se deve a maior proporcdo de vinhaca na

composi¢do da agua residuaria e, assim, 0 aumento da matéria organica pouco biodegradavel.

Figura 5.95 - Perfis das concentracdes da matéria organica na forma de DQO e Carboidrato ao longo
do ciclo na Etapa Il e Condicdo B14
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Fonte: Autora (2017).

A variacao da producao e consumo dos compostos metabolicos intermediarios ao longo
do ciclo pode ser observada pela Figura 5.96. Nota-se que todo o acido acético produzido
durante o ciclo foi consumido, possuindo maior concentragdo em 2 horas de ciclo (1346
mg.L™?), nesse periodo percebe-se 0 acimulo dos acidos propionico (278,2 mg.L™), butirico
(73 mg.L™?) e valérico (80,2 mg.L ). No final foi detectada concentragio somente de &cido
acético (394 mg.L) e cido propidnico (130 mg.L™). A concentragdo inicial do etanol de 328
mg.L* é consumida ao longo do ciclo.

Figura 5.96 - Perfis das concentragdes dos compostos intermediarios ao longo do ciclo na Etapa Il e
Condicéo B14
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A producéo volumétrica de metano (CH4) e didxido de carbono (CO2) ao longo do ciclo
pode ser observada através da Figura 5.97. Nota-se que a producdo volumétrica de metano foi

predominante por todo o ci

clo.

Figura 5.97 - Perfis dos volumes na CNTP de metano e didxido de carbono ao longo do ciclo na
Etapa Il e Condicdo B14
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A evolucdo das concentracfes de metano e dioxido de carbono presente no biogas e a

vazdo molar de metano ao longo do ciclo podem ser analisadas na Figura 5.98. As
concentragdes no final do ciclo de CO, e CH4 foram de 6,6 mmol.L™t e 22,7 mmol.L?,
correspondendo a 77 % da fracdo molar do biogas.

Figura 5.98 - Perfis das concentragdes de metano e didxido de carbono e vazdo molar de metano ao
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4.1.1.2 Ajuste cinético da rota metabdlica
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Os parametros cinéticos aparentes foram calculados (Tabela 5.23), na etapa da

acidogénese a maior velocidade na formacdo do acido acético foi pelo consumo do etanol
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(K1oHac), na acetogénese a maior velocidade de formacgdo do &cido propidnico foi pelo
consumo do &cido butirico (H7upr). O metano produzido foi prioritariamente pela rota
metanogénica acetoclastica (Kiom). Vale mencionar que o modelo cinético foi ajustado de

modo adequado aos dados experimentais (Figura 5.99).

Tabela 5.23 - Parametros cinéticos da rota metabolica ao longo do ciclo na Etapa Il e Condi¢édo B14

Etapa Parémetro
K'is 0,93
Ki1Hac 0,00
- S Kanpr 0, 98
Hidrolise e acidogénese Kangu 0.56
Karva 0,59
KsetoH 1,19
KeHac 1,75
KoHac 1,16
K1oHac 5,19
R Kenpr 0,07
Acetogénese Koupr 0.00
K7nsu 1,29
Ksnsu 0,78
KaHva 0,60

. Kiom 0,81
Metanogénese Kuan 0.00

Figura 5.99 - Dados experimentais (marcadores) e modelo (linha) do substrato, cidos intermediarios e
metano na Etapa Il e Condicéo B14
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Fonte: Autora (2017).
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5.2.9 Condicdo B17 (Agua residudria: vinhaca; 17000 mgDQO.L*; Batelada)

Os valores nominais de operacdo para a concentracao da matéria organica afluente na
forma de DQO foi de 17000 mgDQO.L?, com carga orgénica volumétrica aplicada de 22,19
gDQO.L1.d? e temperatura de 55 °C.

O reator foi operado por 14 dias, a 4gua residuéria foi a base de vinhacga suplementada
com ureia e bicarbonato, a concentragdo media da matéria organica afluente foi de 17068 +
430 mgDQO.L?, COVAwmo de 22,3 gDQO.L1.d? e COVAC de 4,2 gCarboidrato.L.d?. A
quantidade de biomassa contida no reator foi de 106,1 g. Devido a alta quantidade AB
produzida nas condicOes anteriores, foi possivel reduzir a relagdo de bicarbonato 0,1 g por

1000 mgDQO.L* adicionada a agua residuaria.

5.2.9.1 Monitoramento

O resumo dos valores médios monitorados e os resultados calculados estdo apresentados
na Tabela 5.18. A eficiéncia de remocdo da matéria organica na forma de Carboidrato para
amostras néo filtradas e filtradas foi de 91 + 2 % e 93 * 2 %, respectivamente e na forma de
DQO para amostras néo filtradas e filtradas foi de 75 + 1 % e 80 £ 1 %. O pH afluente foi de
5,7 £ 0,3 e o efluente foi de 8,3 + 0,1. A média da alcalinidade a bicarbonato no efluente foi
de 3570 + 312 mgCaCOs.LL. A quantidade de acidos volateis totais afluente e efluente foi de
4280 + 617 mgHAc.L™ e 1284 + 259 mgHAc.L™, respectivamente, o que indica que houve o
consumo dos acidos concomitantemente a producdo de alcalinidade a bicarbonato. Atribuiu-se
a quantidade de sélidos volateis totais (SSV) no efluente aos sélidos presente na vinhaca.

O rendimento de metano gerado por matéria organica removida (RMCRwmo) foi de 15,4
mmolCH4.gDQO™. A producéo de biogas foi de 5842 mL-CNTP.ciclo™, sendo a fragdo molar
de metano equivalente a 77% e a produtividade molar de metano foi de 257 molCHs.m3.d™.
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Tabela 5.24 - Resumo dos valores médios obtidos no monitoramento do reator tratando agua
residuaria a base de vinhaca com concentragéo de 17000 mgDQO.L ™ na Etapa Il e Condigédo B17

Parametro Afluente Efluente
Cwmot (mgDQO.L™) 17068 + 430 (10) 4240 + 210 (5)
Cwmor (mgDQO.L?) — — 3386 + 234 (5)
Emor (%) — — 75 + 1 (5)
Evor (%) — — 8 + 1 (5)
Ccr (mgCarboidrato.L?) 32125 + 572  (9) 310 + 79 (6)
Ccr (mgCarboidrato.L ™) — — 224 + 46 (6)
Ect (%) — — 91 + 2 (6)
Ecr (%) — — 93 + 2 (6)
pH (u) 57 + 03 (10) 8,3 + 01 (6)
AVT (mgHAc.L™) 4280 + 617 (10) 1284 + 259 (6)
AT (mgCaCOs.LY) 1663 + 239 (10) 4482 + 213 (6)
AB (mgCaCOs.L?) 0 + 0 (10) 3570 + 312 (6)
ST (mg.LY) 18964 + 1485 (4) 9476 + 862 (4)
SVT (mg.LY) 11672 + 928 (4) 2832 + 280 (4)
SST (mg.L?) 655 £+ 465 (4) 524 + 127 (4)
SSV (mg.L?) 530 £ 413 (4) 367 + 098 (4)
Msvt (9) 106,1 —_— S -
Cx (gL 46,1 — — —
Cx (g.suporte™) 2,6 — —_ —_
COVAwmMo (gDQO.L'l.d'l) 22,3 — —_— _—
COVRwo (gDQO.LL.d) — — 16,7 —
COEAwo (gDQO.gSVTL.d™) 0,5 — — —
COERwo (gDQO.gSVTL.d?) — — 0,4 —
COVAC (gCarboidrato.L.d?) 4,2 —_ — —_—
COVRc (gCarboidrato.L.d?) — — 3,8 —_
COEA (gCarboidrato.gSVT1.d?) 0,1 —_ — —
COERc (gCarboidrato.gSVT1.d?) — — 0,1 —_
Vg (ML-CNTP.ciclo?) — — 5842 + 212 (5)
Vena (ML-CNTP-CHg.ciclo) — — 4422 £ 93 (5)
Ncra (MOICH,.dY) — S 0,59 —_
Xcha (%) — - 77 —
PrM (molCH4.m?3.d?) — — 257 —_
PrME (molCH4.kgSVT1.d?) — — 5,6 —_
PrV (mL-CNTP CH,.L1.d?) — — 5765 e
PrVE (ML-CNTP CH,.gSVT1d?) — — 125 —
RMCAMo (mmolCH4.gDQO™) — — 115 —
RMCRwmo (mmolCH,.gDQO™?) — — 15,4 —
RMCAc (mmolCHa.gCarboidrato™) — — 61 —
RMCRc (mmolCHg.gCarboidrato™) — — 68 —
Va (mL.ciclo?) 1001 + 17 (10) —_ —
Vges (ML) 1300 e — —_

*QO numero de amostras consideradas para o calculo da média esta entre parénteses.
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5.2.9.2 Perfis ao longo do ciclo

Durante o perfil, a concentracdo de matéria organica afluente na forma de DQO e de
Carboidrato foi de 16569 mgDQO.L™? e de 4666 mgCarboidrato.L?, respectivamente. O
volume afluente foi diluido no volume residual que permanece no reator apos a descarga, por
isso no inicio do ciclo essas concentragdes foram de 7359 mgDQO.L?! e 829
mgCarboidrato.L™. Observa-se na Figura 5.100 que a varia¢do do pH ao longo do ciclo foi de

7,9 a 8,1 no efluente.

Figura 5.100 - Perfil de pH ao longo do ciclo na Etapa Il e Condigdo B17
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Fonte: Autora (2017).

E possivel acompanhar a variacdo da alcalinidade a bicarbonato a bicarbonato e acidos
volateis totais durante o ciclo pela Figura 5.101. Os acidos volateis totais alcancaram o valor
maximo (2582 mgHAc.L ™) a 1,5 h de ciclo. O acimulo de 4cidos volateis totais no reator ndo
comprometeu a capacidade tamponante, sendo que a producdo de alcalinidade a bicarbonato
foi crescente até o final do ciclo (3997 mgCaCOs.L™?).

Figura 5.101 - Perfis da alcalinidade a bicarbonato e &cidos volateis totais ao longo do ciclo na Etapa
Il e Condicgdo B17
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O consumo da matéria organica nas formas de DQO e Carboidrato ao longo do ciclo
pode ser analisado através da Figura 5.102. Observa-se que 93 % da matéria organica na
forma de Carboidrato e 70 % na forma de DQO foram consumidas em 3 horas de ciclo,
alcancando no final do ciclo a eficiéncia de 96 % e 81 %, respectivamente. A diferenca na
velocidade de consumo da matéria organica nas formas de Carboidrato e DQO se deve a
maior propor¢do de vinhaga na composi¢do do afluente, havendo um aumento da matéria

organica pouco biodegradavel.

Figura 5.102 - Perfis das concentra¢fes da matéria organica na forma de DQO e Carboidrato ao longo
do ciclo na Etapa Il e Condicéo B17
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Fonte: Autora (2017).

A variacao da producao e consumo dos compostos metabolicos intermediarios ao longo
do ciclo pode ser observada pela Figura 5.103. Nota-se que todo o &cido acético produzido
durante o ciclo foi consumido, possuindo maior concentragdo em 1,5 hora de ciclo (1368
mg.L™?) e em 2 horas de ciclo percebe-se o acimulo dos acidos propidnico (307,4 mg.L™),
butirico (95 mg.L™) e valérico (91 mg.L™). No final foi detectada concentragdo somente de

acido acético (420 mg.L™) e &cido propi6nico (152 mg.L™).

Figura 5.103 - Perfis das concentragfes dos compostos intermediarios ao longo do ciclo na Etapa Il e
Condicéo B17
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A producédo volumétrica de metano (CH4) e didxido de carbono (CO2) ao longo do ciclo

pode ser observada atraves da Figura 5.104. Nota-se que a producdo volumétrica de metano

foi predominante por todo o ciclo.

Figura 5.104 - Perfis dos volumes na CNTP de metano e dioxido de carbono ao longo do ciclo na

Etapa Il e Condicdo B17
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Fonte: Autora (2017).

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

vazdo molar de metano ao longo do ciclo podem ser analisadas na Figura 5.105. As

concentragdes no final do ciclo de CO, e CH4 foram de 6,8 mmol.L! e 22,8 mmol.L?,

correspondendo a 77 % da fracdo molar do biogas.

Figura 5.105 - Perfis das concentracfes de metano e dioxido de carbono e vazdo molar de metano ao

longo do ciclo na Etapa Il e Condicéo B17
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Fonte: Autora (2017).

4.1.1.3 Ajuste cinético da rota metabolica

250

o a1 = o N
o o a o

o o o

Ncpa (Mmol.dt)

Os parametros cinéticos aparentes foram calculados (Tabela 5.25). Na etapa da

acidogénese a maior velocidade na formacdo do acido acético foi pelo consumo do etanol
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(K1oHac), na acetogénese a maior velocidade de formacdo foi do &cido acético (Kenac) € do
acido propionico foi pelo consumo do acido butirico (Hzxpr) € a formacgéo do &cido butirico
foi pela rota de consumo do acido valérico (HsHsu). O metano produzido foi prioritariamente
pela rota metanogénica acetoclastica (Kom). Portanto a adequacgéo da rota metabolica proposta

(Figura 5.106) é comprovada pelos resultados obtidos nos experimentos.

Tabela 5.25 - Pardmetros do modelo cinético da rota metabolica ao longo do ciclo na Etapa Il e
Condigédo B17

Etapa Parémetro
K'is 0,70
Ki1Hac 1,35
- A K2Hpr 0,97
Hidrolise e acidogénese Katisu 0,50
Karva 0,65
KsetoH 2,14
KsHac 2,21
KoHac 1,37
K1oHac 5,38
. KeHpr 0,09
Acetogénese Kopr 0.00
K7Hsu 4,53
KsHsu 4,62
Karva 0,68
. Kiom 0,87
Metanogénese Kuan 0.00

Figura 5.106 - Dados experimentais (marcadores) e modelo (linha) do substrato, acidos intermediarios
e metano na Etapa Il e Condigédo B17
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5.2.10 Condicdo B20 (Agua residudria: vinhaca; 20000 mgDQO.L*; Batelada)

Os valores nominais de operacdo para a concentracdo da matéria organica afluente na
forma de DQO foi de 20000 mgDQO.L?, carga organica volumétrica aplicada de 25,83
gDQO.L1.d? e temperatura de 55 °C.

O reator foi operado por 14 dias, a 4gua residuéria foi a base de vinhacga suplementada
com ureia e bicarbonato, a concentragdo media da matéria organica afluente foi de 20084 +
630 mgDQO.L?, COVAmo de 25,9 gDQO.L.d* e COVAc de 5,8 gCarboidrato.L2.d?. A

quantidade de biomassa contida no reator foi de 120,6 g.

5.2.10.1 Monitoramento

O resumo dos valores médios monitorados e os resultados calculados estdo apresentados
na Tabela 5.26. A eficiéncia de remoc¢do da matéria organica na forma de Carboidrato para
amostras ndo filtradas e filtradas foi de 94 £ 1 % e 91 + 2 %, respectivamente e na forma de
DQO para amostras ndo filtradas e filtradas foi de 79 + 2 % e 85 £+ 2 %. O pH afluente foi de
5,5+ 0,5 e o efluente foi de 8,5 + 0,1. A média da alcalinidade a bicarbonato no efluente foi
de 3991 + 116 mgCaCOs.Lt. A quantidade de acidos volateis totais afluente e efluente foi de
4884 + 560 mgHAC.L™? e 1210 + 411 mgHAc.L™, respectivamente, o que indica que houve o
consumo dos acidos concomitantemente a producdo de alcalinidade a bicarbonato. Atribuiu-se
a quantidade de solidos volateis totais (SSV) no efluente aos sélidos presente na vinhaca.

O rendimento de metano gerado por carga organica aplicada (RMCAwmo) foi de 11,7
mmolCH4.gDQO™ e o rendimento de metano gerado por carga organica removida (RMCRwmo)
foi de 14,8 mmolCH4.gDQO™. A producio de biogas foi de 6718 mL-CNTP.ciclo?, sendo a
fracdo molar de metano equivalente a 78% e a produtividade molar de metano foi de 305

molCHa4.m=.d2.



Tabela 5.26 - Resumo dos valores médios obtidos no monitoramento do reator tratando agua
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residuaria a base de vinhaca com concentragéo de 20000 mgDQO.L ™ na Etapa Il e Condigédo B20

Parametro Afluente Efluente
Cwmot (mgDQO.L?) 20084 *+ 630 (7) 4103 + 307 (4)
Cwor (MgDQO.LY) — — 2875 = 413 (4)
Evot (%) — — 79 t 2 (4)
Emor (%) — — 85 + 2 (4)
Ccr (mgCarboidrato.L™?) 4504 + 1124 (10) 380 + 71 (6)
Ccr (mgCarboidrato.L?) — — 263 + 59 (6)
Ect (%) — — 91 + 2 (6)
Ecr (%) — — 94 + 1 (6)
pH (u) 56+ 05 (10) 8,5 + 012 (6)
AVT (mgHAc.L?) 4884 + 560 (10) 1210 + 411 (6)
AT (mgCaCOs.L?) 1542 + 379 (10) 4850 + 215 (6)
AB (mgCaCOs.L%) 0 + 0 (10) 3991  + 116  (6)
ST (mg.L™Y) 22203 *+ 1808 (3) 11038 + 1327 (3)
SVT (mg.L™Y) 13635 + 860 (3) 3442 + 405 (3)
SST (mg.L?) 510 £ 236 (3) 1125 + 403 (3)
SSV (mg.L?) 360 + 226 (3) 836 + 382 (3)
Msvt (9) 120,6 — — —
Cx (g.Lh 52,8 —_ — —
Cx (g.suporte™) 2,9 — S —
COVAwo (gDQO.LL.d?Y) 25,9 — — —
COVRwo (gDQO.LL.d) — — 20,6 —
COEAwo (gDQO.gSVT1.d%) 05 — — —
COERwmo (gDQO.gSVTLd?) —_ — 0,4 —
COVAC (gCarboidrato.L™.d?) 58 — — —_—
COVRc (gCarboidrato.L*.d) — — 5,3 —
COEA (gCarboidrato.gSVT1.d?) 0,1 — — —
COERc (gCarboidrato.gSVT1.d?) — — 0,1 —_
Vs (ML-CNTP.ciclo™) — — 6718 + 118 (7)
Vcha (ML-CNTP-CHg.ciclo?) — —_ 5196 + 89 (6)
Ncra (MOICH,.dY) —_ —_ 0,70 —
XCH4 (%) _— e 78 —
PrM (molCH4.m3.d %) — —_ 305 —
PrME (molCH4.kgSVT1.d?) —_ —_ 6 —
PrV (mL-CNTP CHa.Lt.d?) — — 6828 —
PrVE (mL-CNTP CH..gSVT-.d%) - — 129 —
RMCAwmo (mmolCH..gDQO™Y) —_ —_ 11,7 —
RMCRwmo (mmolCH4.gDQO™) — — 14,8 —
RMCA¢ (mmolCH,.gCarboidrato™) — — 52 —
RMCRc (mmolCHa.gCarboidrato™) —_ —_ 57 —
Va (mL.ciclo™) 983 + 18 (10) —_ —_
Vges (ML) 1300 —_ — —

*QO numero de amostras consideradas para o calculo da média esta entre parénteses.
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5.2.10.2 Perfis ao

Durante o perfil, a concentracdo de matéria organica afluente na forma de DQO e de
Carboidrato foi de 20011 mgDQO.L? e de 4994 mgCarboidrato.L?, respectivamente. O
volume afluente foi diluido no volume residual que permanece no reator apos a descarga, por
isso no inicio do ciclo essas concentragdes foram de 7199 mgDQO.L?! e 1575

mgCarboidrato.L™. Observa-se na Figura 5.108 que a varia¢do do pH ao longo do ciclo foi de

longo do ciclo

7,4 a 8,5 no efluente.

Figura 5.107 - Perfil de pH ao longo do ciclo na Etapa Il e Condic¢éo B20
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Fonte: Autora (2017).

E possivel acompanhar a variacdo da alcalinidade a bicarbonato a bicarbonato e acidos
volateis totais durante o ciclo pela Figura 5.108. Os &cidos volateis totais alcancaram o valor
maximo (3401 mgHAc.LY) em 1,5 hora de ciclo. O acimulo dos &cidos no reator n&o
comprometeu a capacidade tamponante do sistema, portanto os acidos foram consumidos ao

longo do ciclo concomitantemente a producdo de alcalinidade e geracdo de biogas.

Figura 5.108 - Perfis da alcalinidade a bicarbonato e acidos volateis totais ao longo do ciclo na Etapa

Il e Condicdo B20
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O consumo da matéria organica nas formas de DQO e Carboidrato ao longo do ciclo
pode ser analisado através da Figura 5.109. Observa-se que 92 % da matéria organica na
forma de Carboidrato e 77 % na forma de DQO foram consumidas em 3 horas de ciclo,
alcancando no final do ciclo a eficiéncia de 96 % e 84 %, respectivamente. A diferenca na
velocidade de consumo entre as formas de Carboidrato e DQO se deve a maior proporcao de

vinhaga na composicdo do afluente e 0 aumento da matéria organica pouco biodegradavel.

Figura 5.109 - Perfis das concentragcdes da matéria organica na forma de DQO e Carboidrato ao longo
do ciclo na Etapa Il e Condi¢do B20

= 8000 —o— Carboidrato - 1800 &
7 - 1500 S
! 6000 - &
S - 1200 2
S 4000 | ) 900 £
= [ * 600 D
S 2000 - £
S) o ol 300 Ll)é
0 T T T T T T T O

Tempo (hora)
Fonte: Autora (2017).

A variacao da producao e consumo dos compostos metabolicos intermediarios ao longo
do ciclo pode ser observada pela Figura 5.110. Nota-se que todo o acido acético produzido
durante o ciclo foi consumido, possuindo maior concentragdo em 2 horas de ciclo (2003
mg.L ™), assim como as concentragdes dos acidos butirico (102 mg.L™?) e valérico (118,4
mg.L™?). O acimulo méaximo do &cido propidnico (430 mg.L™) foi em 3 horas de ciclo. No
final foi detectada concentracio somente de acido acético (720 mg.L™) e 4cido propiodnico

(257 mg.L ™). A concentraco inicial do etanol de 352 mg.L™ é consumida ao longo do ciclo.

Figura 5.110 - Perfis das concentragfes dos compostos intermediarios ao longo do ciclo na Etapa Il e
Condicéo B20

2100 —3—HACc - HPr

< 1800 / _ \ ~e-HBUt --0--Hva

£ 1500 I ——e-- EOH

2 1200

% L --\-‘

£ 900 / o—

3 600 -

8 """""""""" AT S S W

8 300 * "
0 Q _____ @ T T *—

4 5 6 7 8

Tempo (hora)
Fonte: Autora (2017).



126

A producéo volumétrica de metano (CH4) e didxido de carbono (CO2) ao longo do ciclo
pode ser observada atraves da Figura 5.111. Nota-se que a producdo volumétrica de metano

foi predominante por todo o ciclo.

Figura 5.111 - Perfis dos volumes na CNTP de metano e dioxido de carbono ao longo do ciclo na

Etapa Il e Condicdo B20

5000 1w vena s
—~ .
T 4000 { —xVCO2 L
o //

'S 3000
|
£ 2000

ool )

0 | | I I I
4 c . 7 8
Tempo (hora)

Fonte: Autora (2017).

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

vazdo molar de metano ao longo do ciclo podem ser analisadas na Figura 5.112. As
concentragdes no final do ciclo de CO, e CH4 foram de 6,64 mmol.L? e 23 mmol.L?,

correspondendo a 78 % da fracdo molar do biogas.

Figura 5.112 - Perfis das concentracfes de metano e dioxido de carbono e vazdo molar de metano ao
longo do ciclo na Etapa Il e Condicdo B20
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5.2.10.3 Ajuste cinético da rota metabdlica
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Os parametros cinéticos aparentes foram calculados Tabela 5.27. Na etapa acidogénica

a maior velocidade na formagéo do acido acético foi pelo consumo do etanol (Kionac) . Na
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etapa acetogénica o acido acético apresentou maior velocidade de formacao pelo consumo do
acido propibnico (Hsxrr). O metano produzido nessa condicao foi devido a rota metanogénica
acetoclastica (Kiom). Portanto a adequagdo da rota metabdlica proposta (Figura 5.113) é

comprovada pelos resultados obtidos nos experimentos.

Tabela 5.27 - Parametros cinéticos da rota metaboélica ao longo do ciclo na Etapa Il e Condi¢do B20

Etapa Parametro
K'is 0,98
Kinac 0,00
o o Kanpr 0,61
Hidrolise e acidogénese Ksteu 0,43
Kshva 0,44
KseToH 118
KeHac 1,15
Konac 0,89
Kionac 5,47
A Kerpr 0,03
Acetogénese K7npr 0,00
K7hsu 0,43
Ksrsu 0,00
KsHva 0,45
- Kiom 0,73
Metanogénese Kum 0,00

Figura 5.113 - Dados experimentais (marcadores) e modelo (linha) do substrato, acidos intermediarios
e metano na Etapa Il e Condigéo B20
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53 ETAPA Il - ESTRATEGIA DE ALIMENTACAO

Nesta etapa foi avaliada a influéncia da estratégia de alimentacdo na producdo de

metano e remoc¢do da matéria organica.

5.3.1 Condigio BA20 (Agua residuéria: vinhaca; 20000 mgDQO.L*; Batelada alimentada)

Os valores nominais de operacdo para a concentracao da matéria organica afluente na
forma de DQO foi de 20000 mgDQO.L?, com carga orgénica volumétrica aplicada de 25,79
gDQO.L1.d? e temperatura de 55 °C.

O reator foi operado por 14 dias, a 4gua residuaria foi a base de vinhaca suplementada
com ureia e bicarbonato, o tempo de alimentacdo foi de 4h, a concentracdo média da matéria
organica afluente foi de 19440 + 630 mgDQO.L?, COVAwo de 25,1 gDQO.L1.d? e COVAC
de 4,3 gCarboidrato.L™.dt. A quantidade de biomassa contida no reator foi de 120,6 g.

5.3.1.1 Monitoramento

O resumo dos valores médios monitorados e os resultados calculados estdo apresentados
na Tabela 5.28. A eficiéncia de remocdo da matéria organica na forma de Carboidrato para
amostras ndo filtradas e filtradas foi de 90 + 1 % e 93 + 1 %, respectivamente e na forma de
DQO para amostras néo filtradas e filtradas foi de 77 + 1 % e 82 £ 1 %. O pH afluente foi de
4,9 + 0,1 e o efluente foi de 8,5 £ 0,1. A média da alcalinidade a bicarbonato no efluente foi
de 3643 + 90 mgCaCOs.L . A quantidade de acidos volateis totais afluente e efluente foi de
5653 + 358 mgHAc.L? e 1526 + 171 mgHAc.L?, respectivamente, o que indica que houve o
consumo dos acidos concomitantemente a producao de alcalinidade a bicarbonato. Atribuiu-se
a quantidade de solidos volateis totais (SSV) no efluente aos sélidos presente na vinhagca.

O rendimento de metano gerado por carga organica aplicada (RMCAwmo) foi de 14,4
mmolCH4.gDQO™ e o rendimento de metano gerado por carga organica removida (RMCRwmo)
foi de 18,1 mmolCH4.gDQO™. A producio de biogas foi de 7799 mL-CNTP.ciclo?, sendo a
fracdo molar de metano equivalente a 77% e a produtividade molar de metano foi de 351,9

molCHa4.m=.d1.
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Tabela 5.28 - Resumo dos valores médios obtidos no monitoramento do reator tratando agua
residudria a base de vinhaca com concentracdo de 20000 mgDQO.L ™ operado em batelada alimentada

Parametro Afluente Efluente
Cwmor (MgDQO.L™) 19440 + 1075 (5) 4391 = 284 (5)
Cmor (MgDQO.L™) — — 3435 + 179  (5)
Evor (%) — o 77 + 1 (5)
Evor (%) — — 82 * 1 (5)
Ccr (mgCarboidrato.L?) 3292 + 295 (5) 313 + 46 (5)
Ccr (mgCarboidrato.L™?) — — 216 + 1 (5)
&t (%) — — 90 + 2 (5)
Ecr (%) — — 93 * 1 (4)
pH (u) 489 + 01 (6) 848 + 007 (6)
AVT (mgHAc.L?) 5653 + 358 (6) 1526 + 171 (4)
AT (mgCaCOs.L?) 1053 + 144 (6) 4727+ 110 (4)
AB (mgCaCOs.L%) 0 + 0 (6) 3643 = 90  (4)
ST (mg.L?Y) 18683 + 465 (2) 9373  + 496 (2)
SVT (mg.L?h) 11503 + 250 (2) 3077 £ 146 (2)
SST (mg.L?) 806,667 + 424 (2) 792 £ 97 (2)
SSV (mg.L?) 641,667 + 252 (2) 605 = 21 (2)
Msvt (g) 120,6 _ _— _—
Cx (g.LY) 52,9 — — —
Cx: (g.suporte™?) 2,9 — — —
COVAwo (gDQO.LL.d) 25,1 — — —
COVRwo (gDQO.L1.d?) — — 19,4 —
COEAwMo (gDQO.gSVT1.d?) 0,5 — — —
COERwmo (gDQO.gSVT1.d?) — — 0,4 —
COVAC (gCarboidrato.L.d?) 4,2 — — —
COVRc (gCarboidrato.L™.d?) — — 3,8 —
COEA (gCarboidrato.gSVT1.d?) 0,1 — — —
COERc (gCarboidrato.gSVT1.d?) — — 0,1 —
Ve (ML-CNTP.ciclo™) — — 7799 = 88  (4)
Vs (ML-CNTP-CHg.ciclo™) — — 5995 £ 75  (4)
NcHa (moICH4.d'1) —_— —_— 0,80 —_—
Xena (%) — — 77 —
PrM (molCHs.m3.d%) —_ — 351,9 —_
PrME (molCH4.kgSVT.d™) — — 6,65 —
PrV (mL-CNTP CHa.LL.d%) — — 7888 —
PrVE (mL-CNTP CH4.gSVT.d%) — — 149,2 —
RMCAwmo (mmolCH..gDQO™?) —_ — 14,0 —_
RMCRwo (MmoICH4.gDQO™) — — 18,1 —
RMCAc (mmolCH,.gCarboidrato™) — — 82,9 —
RMCRc (mmolCHa.gCarboidrato™) — — 91,62 —
Va (mL.ciclo®) 980 + 42 (5) e —
Vees (ML) 1300 — — —

*0O numero de amostras consideradas para o célculo da média esta entre parénteses.
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5.3.1.2 Perfis ao longo do ciclo

Durante o perfil, a concentracdo de matéria organica afluente na forma de DQO e de
Carboidrato foi de 18686 mgDQO.L! e de 3599 mgCarboidrato.L?, respectivamente. O
volume afluente foi diluido no volume residual que permanece no reator apés a descarga.
Observa-se na Figura 5.114 que a variacao do pH ao longo do ciclo foi de 7,9 a 8,5, sendo de

8,3 no efluente.

Figura 5.114 - Perfil de pH ao longo do ciclo (BA) na Etapa Ill e Condi¢cdo BA20
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Fonte: Autora (2017).

E possivel acompanhar a variacdo da alcalinidade a bicarbonato a bicarbonato e acidos
volateis totais durante o ciclo pela Figura 5.115. Os acidos volateis totais alcancaram o valor
maximo (3566 mgHAc.L™?) a 4 h de ciclo. O actimulo de 4cidos volateis totais no reator ndo
comprometeu a capacidade tamponante do reator, que foi crescente até o final do ciclo.

Figura 5.115 - Perfis da alcalinidade a bicarbonato e acidos volateis totais ao longo do ciclo (BA) na
Etapa I11 e Condicdo BA20
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O consumo da matéria organica nas formas de DQO e Carboidrato ao longo do ciclo
pode ser analisado através da Figura 5.116. Observa-se que em 4 horas de ciclo foi alcancada
a concentracdo maxima de DQO no interior do reator devido a estratégia de alimentacéo,
sendo que a eficiéncia de remocéo de Carboidrato no final do ciclo foi de 94 % e de DQO foi
de 81 %. A diferenca na velocidade de consumo entre as formas de Carboidrato e DQO se
deve a maior proporgdo de vinhaga na composicdo da agua residuaria e, assim, o aumento da

matéria organica pouco biodegradavel.

Figura 5.116 - Perfis das concentracfes da matéria organica na forma de DQO e Carboidrato ao longo
do ciclo (BA) na Etapa Il e Condi¢do BA20
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Fonte: Autora (2017).

A producdo e consumo dos compostos metabolicos intermediarios ao longo do ciclo
pode ser observada pela Figura 5.117. Nota-se que quando finalizada a alimentacdo (4 horas
de ciclo) foram alcancados valores maximos dos &cidos acético (1988 mg.L™?), propi6nico
(478 mg.L™Y), butirico (100 mg.L™), valérico (106 mg.L ™) e etanol (173 mg.L™). No final foi

detectada concentragéo dos acidos acético (819 mg.L™) e propi6nico (280 mg.L ™).

Figura 5.117 - Perfis das concentracfes dos compostos intermediarios ao longo do ciclo (BA) na Etapa
I11 e Condi¢do BA20
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A producéo volumétrica de metano (CH4) e didxido de carbono (CO2) ao longo do ciclo
pode ser observada através da Figura 5.118. Nota-se que a producdo volumétrica de metano e
dioxido de carbono foi a mesma em 30 minutos de ciclo, posteriormente houve o predominio

de metano até o fim do ciclo.

Figura 5.118 - Perfis dos volumes na CNTP de metano e dioxido de carbono ao longo do ciclo na
Etapa I1l e Condicdo BA20
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Fonte: Autora (2017).

A evolucdo das concentracfes de metano e didxido de carbono presente no biogas e a
vazdo molar de metano ao longo do ciclo podem ser analisadas na Figura 5.119. As
concentragdes no final do ciclo de CO, e CH4 foram de 6,5 mmol.Lt e 22,1 mmol.L?,

correspondendo a 78 % da fracdo molar do biogas.

Figura 5.119 - Perfis das concentra¢fes de metano e didxido de carbono e vazao molar de metano ao
longo do ciclo (BA) na Etapa Il e Condicdo BA20

257 | m CCH4 | o
.| T -
5 ~-A-- nCH4 . e =
. ) A g
E . - - 150 £
E 10 1 - :
69 B - 100 %
: W S — y X :

> e o * - 50

0 .L I I I T T T T 0

0 1 7 |

3 4 5
Tempo (hora)
Fonte: Autora (2017).

5.3.1.3 Ajuste cinético da rota metabdlica
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Os parametros cinéticos aparentes foram calculados (Tabela 5.29), na etapa acidogénica
a maior velocidade na formagdo do &cido acético (Kinac) e do propidnico (Kanpr) foi pelo
consumo da matéria organica, na etapa da acetogénese o acido acético foi o que apresentou
maior velocidade de formacgéo (Kenac € Konac). O metano produzido nessa condicéo foi
devido a rota metanogénica hidrogenotréfica (Kiiv). Portanto a adequacgéo da rota metabolica

proposta (Figura 5.120) é comprovada pelos resultados obtidos nos experimentos.

Tabela 5.29 - Pardmetros cinéticos da rota metabolica ao longo do ciclo (BA) na Etapa Il e Condigdo

1

Etapa Parametro
K'is 4,52
Kinac 41,50
. o Karprr 4,77
Hidrolise e acidogénese Ksngu 2,29
Kanva 1,08
KseToH 1,46
Kehac 8,54
Konac 3,81
KioHac 21,43
. KéHpr 0,07
Acetogénese K7mpR 0,00
K7hBu 0,56
Kensu 0,00
Kshva 0,27
- Kiom 0,00
Metanogénese Kiim 1,90

Figura 5.120 - Dados experimentais (marcadores) e modelo (linha) do substrato, acidos intermediarios
e metano na Etapa 111 e Condicédo 1
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5.4 ANALISE COMPARATIVA DOS RESULTADOS

5.4.1 Analise dos resultados da Etapa Il - Otimizacédo

O objetivo dessa analise comparativa é verificar a influéncia do aumento da carga
organica aplicada sobre a estabilidade do reator, remocao de matéria organica e producéo de
metano.

Os valores medios referentes as condi¢fes experimentais nas quais houve aumento da
concentracdo de matéria organica afluente com o reator operado em batelada sequencial estéo
apresentados na

Tabela 5.30 de forma que facilite a comparacéo entre as condic¢des realizadas no reator.



Tabela 5.30 — Valores médios dos principais parametros monitorados das condi¢6es de aumento de carga (B5 a B20)

Parametro B5 B6 B7 B8 B9 B10 B12 B14 B17 B20
Cwmor (mgDQO.L%) 718 890 1458 1273 1534 2204 2866 2792 4240 4103
Cwior (mgDQO.L%) 632 771 1285 1046 1260 1863 2235 2156 3386 2875
Emot (%) 85 86 80 85 83 79 77 80 75 79
EmoF (%) 87 88 82 87 86 82 82 84 80 85
Cer (Carboidrato.L) 67 88 110 98 95 116 217 203 310 380
Cer (Carboidrato.L) 62 74 99 76 73 87 158 141 224 263

Ect (%) 93 92 93 92 94 93 92 92 91 91
Ect (%) 94 94 94 94 95 95 94 95 93 94
pH (u) 8,0 8,2 8,1 8,2 8,3 8,2 8,2 8,4 8,3 8,5
AVT (mgHAc.L™) 76 92 276 172 486 924 713 727 1284 1210
AT (mgCaCOs.LY) 1658 1943 2335 2508 2796 2939 3573 4479 4482 4850
AB (mgCaCOs.LY) 1605 1878 2139 2386 2451 2284 3067 3964 3570 3991
ST (mg.LY) 3240 3979 4763 4516 4454 5631 7263 7992 9476 11038
SVT (mg.LY) 1165 1638 2540 1491 1216 1772 2079 2413 2832 3442
SST (mg.L) 89 128 155 187 184 290 283 836 524 1125
SSV (mg.L?) 62 101 119 148 159 204 211 626 367 836
Msvr (@) 64,3 75,7 75,7 75,7 75,7 75,7 86,2 86,2 106,1 1206
Cx (gL 27,1 31,9 32,7 32,2 31,6 31,6 37,0 375 46,1 52,8
Cx™ (g.suporte™?) 1,0 18 18 18 18 18 1,9 1,9 2,6 2,9
HAC erLuente (mmol.L?) 10 22 31 98 448 541 469 394 420 720
HPreruente (mmol.L?) 0 0 0 72 87 99 119 131 152 257

GET
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5.4.1.1 Indicadores de desempenho relacionados a estabilidade

A variacdo temporal dos parametros de pH pode ser melhor visualizada pela Figura
5.121. O aumento da concentracdo afluente e consequentemente a queda no pH afluente (8,2 -
5,8) pouco influenciaram no valor do pH efluente para todas as condicgdes, que variou de 8,0
na condicdo B1 (5000 mgDQO.L™) para 8,5 (20000 mgDQO.L™?). Mesmo com reducéo pela
metade na suplementacdo de bicarbonato na agua residuéria a partir da condi¢do B9 (17000
mgDQO.L?) o pH apresentou valores maiores que 8,3, acima da faixa Gtima para os
microrganismos metanogénico termofilicos de 6,5 a 8,0 (PAULO, 2003). Esse
comportamento também foi observado por SONG (2004) e RIBAS (2010).

Figura 5.121 — Valor do pH das amostras de afluente (©) e efluente (A) durante as condi¢Ges de
aumento de carga (B5 a B20)
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Fonte: Autora (2017).

A variacdo da alcalinidade a bicarbonato (AB) e acidos voléateis totais (AVT) nas
amostras do afluente e efluente podem ser melhor visualizadas pela Figura 5.122 e pela Figura
5.123, respectivamente. Pode-se observar que a alcalinidade a bicarbonato decresce até a
margem de zero conforme aumenta a fracdo de vinhaca adicionado ao meio e por outro lado
isso contribui com o aumento da concentracdo de acidos volateis totais no afluente, sendo
detectados predominio de &cido acético, havendo pouca variacdo da concentragdo do etanol
nas ultimas condi¢6es (Figura 5.124).

A quantidade de alcalinidade a bicarbonato (AB) produzida no efluente atinge o valor
maximo de 4200 mgCaCOs.L™ no final da Condigdo B8 (14000mgDQO.L 1), mantendo valor
médio acima de 3500 mgCaCOs.L™ nas demais condicGes. Nota-se também que logo apds a
mudanca de condi¢do hd um decréscimo abrupto nesses valores devido ao aumento da carga,

mas logo o sistema se recupera. Comportamento similar em relagéo aos 4cidos volateis totais
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(AVT), que apresentaram picos logo quando mudada a condi¢do, sendo que os valores
inferiores no efluente em relagdo ao afluente comprovam a eficiéncia do reator no consumo
desses &cidos. A partir da Condicdo B5 (8000 mgDQO.L™) houve maior acimulo de &cido
acetico, pois o acido propidnico foi gerado ao longo do ciclo, ndo sendo totalmente

consumido no efluente (Figura 5.125).

Figura 5.122 — Alcalinidade a bicarbonato afluente (o) e efluente (A ) durante as condigdes de
aumento de carga (B5 a B20)
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Fonte: Autora (2017).

Figura 5.123 — Acidos volateis totais do afluente (0) e efluente (A ) durante as condi¢des de aumento

de carga (B5 a B20)
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Fonte: Autora (2017).
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Figura 5.124 — Concentracéo dos acidos nas amostras afluente por condigdo, sendo 1 a 10 referente as
condicBes de aumento de carga (B5 a B20)
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Fonte: Autora (2017).

Figura 5.125 - Concentracdes dos &cidos nas amostras efluente por condicdo, sendo 1 a 10 referente as
condigdes de aumento de carga (B5 a B20)
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Fonte: Autora (2017).

5.4.1.2 Indicadores de desempenho relacionados a remocao de matéria organica

A variacdo na concentracdo da matéria organica na forma de DQO no afluente e
efluente (amostras ndo filtradas e filtradas) ao longo das condicdes realizadas pode ser
verificada pela Figura 5.126 e as respectivas eficiéncias de remocdo pela Figura 5.127.
Embora houvesse variacdo na concentracdo da matéria organica na forma de DQO no efluente
devido ao aumento da carga organica de cada condigdo, o reator apresentou eficiéncia de
remogao de DQO (Ecmo) acima de 75 % para amostras nédo filtradas e acima de 80 % para
amostras filtradas em todas as condi¢des, havendo um decaimento no periodo inicial da
mudanca de condicdo, sendo tal comportamento também verificado por Carmo (2004) e Ribas
(2007). Observou-se tambem que a concentracdo da matéria orgéanica na forma de DQO

efluente esta diretamente relacionada com a de acidos volateis totais.
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Figura 5.126 — ConcentracBes de matéria organica na forma de DQO das amostras de afluente (o) e de
efluente néo filtrado (A) e filtrado ( %) durante as condi¢es de aumento de carga (B5 a B20)
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Figura 5.127 — Eficiéncia de remogao da matéria organica na forma de DQO do efluente de amostras
nao filtrado (A) e filtrado ( % ) durante as condi¢Bes de aumento de carga (B5 a B20)
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Fonte: Autora (2017).

A variacdo na concentracdo da matéria organica na forma de Carboidrato no afluente e
efluente (amostras ndo filtradas e filtradas) ao longo das condicdes realizadas pode ser
verificada pela Figura 5.128 e as respectivas eficiéncias de remog&o pela Figura 5.129. Assim
como a materia organica na forma de DQO, houve uma ligeira queda na eficiéncia de
remogdo (Ec) imediatamente ap6s 0 aumento da carga organica, com posterior recuperacao do
sistema em todas as condigdes estudadas, mantendo-se a eficiéncia de remocao acima de 90 %
para amostras nao filtradas e acima de 93 % para amostras filtradas. A diferenca na eficiéncia
de remocao da matéria organica na forma de DQO para a forma de Carboidrato se deve a
presenca de compostos pouco biodegradaveis presente na vinhaga, 0 que indica o adequado

funcionamento do reator para tratar efluentes com alta concentracdo de matéria organica.
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Figura 5.128 - ConcentracOes de matéria organica na forma de Carboidrato das amostras de afluente
(o) e de efluente ndo filtrado (A) e filtrado ( % ) durante as condi¢des de aumento de carga (B5 a B20)
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Figura 5.129 - Eficiéncia de remogao da matéria organica na forma de Carboidrato do efluente de
amostras ndo filtrado (A) e de filtrado ( % ) durante as condi¢fes de aumento de carga (B5 a B20)
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Fonte: Autora (2017).

Os resultados dos solidos totais e volateis totais presente no afluente e efluente podem
ser observados na Figura 5.130. O aumento na quantidade de s6lidos presente no reator se
deve ao aumento do volume de vinhaca na composi¢cdo da &gua residuaria, consequente do
aumento da carga organica. Apesar disso, houve pouca variacdo da fragdo organica dos

solidos.

Figura 5.130 — Concentragdes de sélidos totais do afluente ( m ) e efluente ( % ) e s6lidos volateis
totais afluente (0) e efluente (A) durante as condi¢des de aumento de carga (B5 a B20)
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Fonte: Autora (2017).
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5.4.1.3 Indicadores de desempenho relacionados a gera¢@o de metano

Os indicadores de desempenho calculados para as condi¢cfes experimentais da Etapa Il

estéo apresentados na

Tabela 5.31, assim como os resultados médios de producdo de metano. No ensaio B10
(20000 mgDQO.L™?) foram obtidos maiores resultados de produtividades molar (304,6
mmolCH4.m=.d?) e volumétrica (6828 mL-CNTP CHa4.L™.d?) de metano e de vazdo molar
de metano (0,7 mmolCH4.d?). O ensaio B8 (14000 mgDQO.L™Y) apresentou melhores
resultados para as produtividades molar especifica (6,2 molCH4.kgSVT2.d?) e volumétrica
especifica (138 mL-CNTP CHa4.gSVT1.d?), sendo esse desempenho atribuido a retirada da
biomassa no aderida e sélidos no final da condi¢do B 6 (12000 mgDQO.L™Y).

Pode-se observar, através da Figura 5.131, que a producdo volumétrica de biogas
acompanha o0 aumento da carga organica aplicada, sendo na condi¢cdo B10 o volume méaximo
produzido de biogas (6718 mL-CNTP.ciclo?) e de metano (5196 mL-CNTP CHa.ciclo?). Na
Figura 5.132 é mostrado a variacdo na concentracdo molar do biogas. A partir da Condicéo
B8 (14000 mgDQO.L?), houve uma oscilagdo na concentragdo de metano imediatamente
apo6s 0 aumento da carga organica, mantendo no restante das condi¢fes valores proximos a 22
mmol.L. A fragcdo molar de metano na composicdo do biogas variou muito pouco durante
toda a Etapa Il (73% em B1 a 78% em B10). Portanto o volume de biogas esta relacionado ao

aumento da carga organica aplicada, tendo pouca influéncia na composicao do biogas.



44

Tabela 5.31 — Valores médios dos indicadores de desempenho calculados para as condi¢fes de aumento de carga (B5 a B20)

Parametro B5 B6 B7 B8 B9 B10 B12 B14 B17 B20
COVAwmo (gDQO.L1.d?) 6,52 8,4 9,5 111 12,3 14,2 16,3 17,8 22,3 25,9
COVRwmo (gDQO.L1.d?) 5,54 7,2 7,5 9,4 10,2 11,2 12,5 14,1 16,7 20,6
COVAc (gCarboidrato.L™.d?) 1,32 1,6 2,2 1,7 2,3 2,3 3,6 3,4 4,2 5,8
COVRc (gCarboidrato.L*.d™) 1,20 15 2 1,6 2,1 2,2 3,3 3,2 3,8 53
Vo (ML-CNTP.ciclo™) 1701 2407 2435 3264 3766 4114 4253 5152 5842 6718
Veha (ML-CNTP-CHa.ciclo) 1152 1819 1827 2477 2891 3204 3268 3967 4422 5196
Ncha (molCH4.d%) 0,15 0,24 0,24 0,33 0,39 0,43 0,44 0,53 0,59 0,70
PrM (MoICH4.m?3.d) 65 102,4 1055 1411 1616 1792 1879 2309 2572 3046
PrME (MOICH4.kgSVT1.d?) 2,4 3,2 3,2 4,4 51 5,7 51 6,2 5,6 5,8
Prv (ML-CNTP CHa.L.d%) 1458 2296 2365 3163 3622 4016 4211 5175 5765 6828
PrVE (ML-CNTP CH..gSVTLd?) 54 72,1 72,4 98,1 114,5 127 113,7 138,0 1250 1293
RMCAwo (mmolCH4.gDQOY) 10 12,2 11,2 12,7 13,2 12,6 11,6 13,0 11,5 11,7
RMCRwmo (mmoICH4.gDQO™Y) 12 14,2 14 15,1 15,9 16,1 15,1 16,3 15,4 14,8
RMCAC (mmolCH,.gCarboidrato™) 49 64,2 48,4 82,4 71,6 76,8 52,5 67,5 61,3 52,4
RMCRc (mmolCH,.gCarboidrato™) 53 69,4 51,8 89,3 76 82,4 57,1 73,2 67,9 57,2
Xcha (%) 73 76 75 76 77 78 78 77 77 78
Xcoz (%) 27 24 25 24 23 22 22 23 23 22

Fonte: Autora (2017).
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Figura 5.131 — Volume produzido de biogas (©) e metano ( A) durante as condigdes de aumento de

carga (B5 a B20)
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Figura 5.132 - Concentragédo molar de CHs (A) e CO; ( % ) durante as condi¢des de aumento de carga

(B5aB20)
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Fonte: Autora (2017).

A relacdo entre as cargas organicas volumétricas removida pela aplicada (Figura 5.133)

alcancou um valor médio de eficiéncia de remocdo de DQO de 79%, analisando os dados

obtidos, foi tracada uma linha de tendéncia para confirmar a qualidade dos dados e esta teve

um comportamento linear, indicando que o reator ndo atingiu sua capacidade méaxima de

carga organica, permitindo que seja elevada a concentracdo da matéria organica. Além disso,

na Figura 5.134 é possivel verificar a relacdo entre a produtividade molar de metano e a carga

organica volumétrica removida durante os ensaios, que demonstra que a produtividade de

metano tem relacdo direta com o aumento de carga. A linha de tendéncia tracada com

comportamento linear indica que ndo houve inibicdo de geracdo de biogas pela carga orgénica

utilizada.
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A Figura 5.135 mostra a variagdo do rendimento molar de metano produzido por
matéria organica na forma de DQO consumida pela carga orgénica volumétrica removida
durante a etapa. A partir da condicdo B 8 (8000 mgDQO.L™?) o fator de rendimento foi
proximo ao tedrico (15,6 mmolCH4.gDQO™). Isso demonstra o equilibrio da comunidade

microbioldgica termofilica atuante no sistema.

Figura 5.133 — Eficiéncia de remocao de matéria organica na forma de DQO nas condi¢6es de
aumento de carga (B5 a B20)
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Figura 5.134 - Produtividade molar de metano nas condi¢fes de aumento de carga (B5 a B20)
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Figura 5.135 - Rendimento de metano produzido por matéria organica removida nas condicGes de
aumento de carga (B5 a B20)
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5.4.1.4 Ajuste cinético da rota metabdlica

Os parametros do ajuste cinético da rota metabolica referente a mudanca da estratégia
de alimentagdo podem ser verificados pela Tabela 5.32, em que os pardmetros especificos
estdo representados por k’10m para a rota acetoclastica e k’11m para a rota hidrogenotrofica. E
importante mencionar que o modelo cinético ajustou de modo adequado os dados
experimentais. Na etapa da hidrélise e acidogénese, a Condigdo B 14 (14000 mgDQO.L™?)
apresentou maior velocidade especifica do consumo da matéria orgénica. Na etapa da
acetogénese, a rota prioritaria de producdo do acido acético a partir do consumo do &cido
propiénico foi maior nas Condicbes B 9, B 10, B 12, B 17 e B 20. Vale destacar que a
Condicédo B 5 apresentou maior valor na producdo de acidos organicos, que € justificado pelo
valor de &cidos volateis totais obtidos no monitoramento. Na etapa da metanogénese, a
producdo de metano foi predominante pela rota metanogénica acetoclastica para as todas as
condicdes e houve producdo de metano pela rota metanogénica hidrogenotréfica nas

condicbesB6e B 7.
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Tabela 5.32 — Comparagdo entre os parametros referentes ao ajuste cinético referente condigdes de
aumento de carga (B5 a B20), sendo k’10m € k’11m equivalente ao pardmetro especifico por g de
microrganismo

Etapa Parg]rﬂf”o B5 B6 B7 BS B9 B0 BI2 Bl4 B17 B20
K'ss 075 091 069 084 100 075 112 093 070 098

Kitac 076 0,70 086 094 000 105 155 000 135 0,00
Hidrolisee  Kener 1,16 083 1,31 094 142 091 089 0,98 097 0,61
acidogénese kg 1,32 040 075 043 066 031 010 056 050 043
Karva 063 022 031 060 075 031 041 059 065 044
ksetow 0,10 0,02 003 000 078 004 016 1,19 214 118

Kerac 000 000 018 042 146 061 141 175 221 115
Korac 115 o084 118 0,74 09 046 083 116 137 0,89
K1omac 199 136 180 238 344 274 350 519 538 547
KeHpr 0,71 043 064 026 005 010 006 0,07 0,09 0,03

Acetogénese
kmer 145 016 038 163 000 009 034 000 000 0,00
kweu 695 096 297 139 056 016 129 129 453 043
kewsu 421 007 103 105 000 008 132 078 462 0,00
Kea 1,00 037 055 067 073 014 041 060 068 045
Kiom 133 159 144 082 073 059 082 081 087 073
Kim 000 061 017 000 000 000 000 000 000 0,00

Metanogénese , 005 005 004 003 002 002 002 002 002 001

0,00 002 o001 000 000 000 000 000 0,00 0,00

k1w

5.4.2 Andlise dos resultados da Etapa Il — Estratégia de alimentagédo

O objetivo dessa andlise é verificar a influéncia da estratégia de alimentagdo sobre a
estabilidade do reator, remocdo de matéria organica e producdo de metano. Os valores
médios referentes Condicdo B20 da Etapa 11 (20000 mgDQO.L* — em batelada) e a Condicéo

em batelada alimentada (BA) estdo apresentados na Tabela 5.33.
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Tabela 5.33 - VValores medios dos pardmetros monitorados referente as condigdes com COVA de 25

g.DQO™.d* operadas em batelada (B20) e batelada alimentada (BA20)

Batelada Batelada Alimentada
Parametro
Afluente Efluente Afluente Efluente
Cwvot (mgDQO.LY) 20084 4103 19440 4391
Cwmor (mgDQO.LY) - 2875 - 3435
Emor (%) - 79 - 77
Emor (%) - 85 - 82
Cer (Carboidrato.L %) 4504 380 3292 313
Cer (Carboidrato.L?) - 263 - 216
Ecr (%) - 91 - 90
Ecr (%) - 9 - 93
pH (u) 55 8,5 4,9 8,5
AVT (mgHAc.L?) 4884 1210 5653 1526
AT (mgCaCOs.LY) 1542 4850 1053 4727
AB (mgCaCOs.LY) 0 3991 0 3643
ST (mg.LY) 22203 11038 18683 9373
SVT (mg.L?) 13635 3442 11503 3077
SST (mg.Lh) 510 1125 807 792
SsvV (mg.L?) 360 836 642 605
Msvt (9) 120,6 120,6 120,6 120,6
Cx (gL 52,8 52,8 52,9 52,9
Cx™ (g.suporte™?) 2,9 29 2,9 2,9
HAC (mg.L™) 594 720 608 819
EtOH (mg.L?) 610 0 615 0
HPr (mg.L?) 0 257 0 280

5.4.2.1 Indicadores de desempenho relacionados a estabilidade

A estratégia de alimentacdo ndo afetou a estabilidade em relacdo ao pH (Figura 5.136),

que se manteve proximo a 8,5 nas duas condi¢Oes impostas. A variacdo da alcalinidade a

bicarbonato (AB) e acidos volateis totais (AVT) nas amostras do afluente e efluente podem

ser melhor visualizadas pela Figura 5.137 e pela Figura 5.138, respectivamente. Pode-se

observar que ndo se detectou alcalinidade no afluente, mesmo que suplementada com

bicarbonato devido aos &cidos presentes na vinhaca. Na condi¢do em que o reator foi operado

em batelada alimentada apresentou valores de alcalinidade a bicarbonato menores e acidos
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volateis totais maiores, isso se deve ao fato de que o consumo/produgdo aconteciam
concomitantemente a entrada da matéria orgénica, ja& que o tempo de alimentagdo foi de
metade do tempo de ciclo. Apesar disso, as duas estratégias de alimentacdo se mostraram

eficientes para neutralizar os acidos produzidos pelo sistema.

Figura 5.136 - Variacdo temporal do pH das amostras de afluente (o) e efluente (A ) durante as
condicdes operadas em batelada (B20) e batelada alimentada (BAZ20)
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Figura 5.137 - Variacao temporal da alcalinidade a bicarbonato das amostras de afluente (o) e efluente
(A) durante as condi¢des operadas em batelada (B20) e batelada alimentada (BA20)
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Figura 5.138 — Variacdo temporal dos acidos volateis totais do afluente (o) e efluente (A ) durante as
condigdes operadas em batelada (B20) e batelada alimentada (BA20)

7500 + Batelada Batelada Alimentada
%6000 - o P
- -~ i o~ o =0
S o, o e
4500 1 o o oo e
[@)]
£3000 { A
|_ """ A~
> 1500 - Ahdaa P S S
0 1

158 161 164 167 170 173 176 179 182 185
Tempo (dia)
Fonte: Autora (2017).



149

5.4.2.2 Indicadores de desempenho relacionados a remogdo de matéria organica

A variacdo na concentracdo da matéria organica na forma de DQO no afluente e
efluente (amostras ndo filtradas e filtradas) ao longo das condigdes realizadas pode ser
verificada pela Figura 5.139 e as respectivas eficiéncias de remocdo pela Figura 5.140. A
estratégia de alimentagdo pouco interferiu no comportamento do reator em relagcdo a
eficiéncia de remocao da DQO, sendo de 79 % quando operado em batelada sequencial e de
77 % quando em batelada alimentada para as amostras ndo filtradas. Essa diferenca foi
atribuida a concentracdo de acidos volateis totais (AVT) contida no efluente quando operado

em batelada alimentada.

Figura 5.139 — Concentrac6es de matéria organica na forma de DQO das amostras de afluente (o) e de
efluente nio filtrado (A) e filtrado ( %) durante as condi¢es operadas em batelada (B20) e batelada
alimentada (BA20)
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Figura 5.140 — Eficiéncia de remocao da matéria organica na forma de DQO do efluente de amostras
nao filtrado (A) e filtrado ( % ) durante as condicBes operadas em batelada (B20) e batelada
alimentada (BA20)
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A variacdo na concentracdo da matéria organica na forma de Carboidrato no afluente e

efluente (amostras nédo filtradas e filtradas) ao longo das condicdes realizadas pode ser

verificada pela Figura 5.141 e as respectivas eficiéncias de remocéo pela Figura 5.142. Assim

como a matéria organica na forma de DQO, a estratégia de alimentacdo ndo afetou na

eficiéncia de remocao da matéria orgénica na forma de carboidrato, se mantendo acima de 91

% para amostras ndo filtradas e acima de 90 % para amostras filtradas. A diferenca na

eficiéncia de remocédo da matéria organica na forma de DQO para a forma de Carboidrato se

deve a presenca de compostos pouco biodegradaveis presente na vinhaca, entretanto indica o

adequado funcionamento do reator para tratar efluentes com alta concentracdo de matéria

organica.

Figura 5.141 - ConcentracOes de matéria organica na forma de Carboidrato das amostras de afluente
(o) e efluente ndo filtrado (A) e filtrado ( % ) durante as condi¢6es operadas em batelada (B20) e
batelada alimentada (BA20)
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Figura 5.142 - Eficiéncia de remogdo da matéria organica na forma de Carboidrato do efluente de
amostras nao filtrado (A) e filtrado ( % ) durante as condi¢Ges operadas em batelada (B20) e batelada
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Os resultados de solidos totais e volateis totais presente no afluente e efluente podem ser
observados na Figura 5.143. Se observou pouca variagdo na concentracdo de sélidos totais,

inclusive na fracdo organica entre as duas condicdes.

Figura 5.143 — Concentraces de sélidos totais do afluente ( m ) e efluente ( % ) e sélidos volateis
totais afluente (©) e efluente (A) durante as condi¢des operadas em batelada (B20) e batelada
alimentada (BA20)
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Fonte: Autora (2017).

5.4.2.3 Indicadores de desempenho relacionados a gerac@o de metano

Os indicadores de desempenho calculados para as condi¢cdes experimentais da Etapa 111

estdo apresentados na

Tabela 5.31, assim como os resultados médios de producdo de metano. A estratégia de
alimentacdo por batelada alimentada apresentou um desempenho superior em relacdo a
producéo de metano, em que a vazdo molar foi de 0,80 molCH..d2, a produtividade molar de
metano foi de 351,9 molCH..m=3.d, sendo a volumétrica de 7888 mL-CNTP-CH4.L.d™. O
rendimento molar de metano produzido por matéria organica removida (RMCRwmo) foi de
14,8 mmolCH4.gDQO™ na condicéo de batelada e de 18,1 mmolCH4.gDQO™ na condigdo de
batelada alimentada. Esse valor acima do rendimento teérico para matéria organica removida
se justifica pela medida na forma de DQO poder contemplar os compostos (metabolitos)
formados durante o ciclo e presentes no efluente que ndo necessariamente estdo envolvidos na
producdo de metano. Dessa forma, os resultados indicam que a alimentagdo gradual possuiu

um efeito positivo no metabolismo microbiano para estimular a produgdo de biogas e metano.
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Tabela 5.34 — Valores médios dos indicadores de desempenho calculados referente as condi¢des com
COVA de 25 g.DQO™.d*! operadas em batelada (B20) e batelada alimentada (BA20)

Parametro Batelada Batelada Alimentada

COVAwo (gDQO.L1.d%) 25,9 25,1
COVRwo (gDQO.L1.d%) 20,6 19,4
COVAc (gCarboidrato.L™.d?) 5,8 4,25
COVRc (gCarboidrato.L™.d?) 53 3,8
Vo (ML-CNTP.ciclo?) 8409 9615
Vs (ML-CNTP-CHa.ciclo?) 6499 7391
NcHa (molCH4.d 1) 0,70 0,80
PrM (moICHa.m3.d™) 304,6 351,9
PrME (molCH4.kgSVT*.d?) 58 6,7
Prv (ML-CNTP CHa.Lt.d?) 6823 7888
PrVE (ML-CNTP CH,.gSVTLd?) 1293 149,2
RMCAwo (mmolCH,.gDQO™) 11,7 14,0
RMCRwmo (mmolCH,4.gDQO™) 14,8 18,1
RMCAc (mmolCH,.gCarboidrato™) 52,4 82,9
RMCRc (mmolCH,.gCarboidrato™) 57,2 91,6
Kewa (%) 78 77
Xcoz (%) 22 23

A Figura 5.144 apresenta o volume de biogas e metano produzidos nas condi¢fes em
batelada e batelada alimentada. Observou-se um aumento de 14 % no volume de biogés e de
metano produzidos pela condicdo operada por batelada alimentada. A Figura 5.145 mostra a
concentracdo molar do biogas ndo sendo a fracdo molar de metano na composicao do biogas

afetada, variando de 78 % para 77 % quando mudada a estratégia de alimentacéo.

Figura 5.144 — VVolume produzido de biogas (©) e metano ( A) durante as condi¢des operadas em
batelada (B20) e batelada alimentada (BAZ20)
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Figura 5.145 - Concentragdo molar de CH, (A) e COz ( % ) durante as condi¢Oes operadas em batelada
(B20) e batelada alimentada (BA20)
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5.4.2.4 Ajuste cinético da rota metabdlica

Os parametros do modelo cinético da rota metabdlica referente a mudanca da estratégia
de alimentacdo podem ser verificados pela Tabela 5.35, em que os parametros especificos
estdo representados por k’10m para a rota acetoclastica ¢ k’11m para a rota hidrogenotrofica. Na
etapa da hidrolise e acidogénese a condicdo em batelada alimentada apresentou maior
velocidade especifica do consumo da matéria organica, assim como para a produc¢do do acido
acetico, que se mostrou a rota prioritaria nas duas condi¢cdes. Na etapa da acetogénese, a rota
prioritaria de producdo do acido acético foi maior pelo consumo do acido propibnico e do
etanol nas duas condicGes, apresentando maiores velocidades especificas na batelada
alimentada. Observou-se também maior valor no parametro de producdo de &cidos organicos,
contribuindo assim para o acumulo de acidos no sistema. Na etapa da metanogénese, na
condicdo em batelada a producdo de metano ocorreu pela rota metanogénica acetoclastica,
enquanto na condi¢cdo em batelada alimentada foi a rota metanogénica hidrogenotrofica. Vale

mencionar que 0 modelo cinético foi ajustado de modo adequado aos dados experimentais.
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Tabela 5.35 - Comparagdo entre os parametros do ajuste cinético referente condi¢fes de aumento de

carga (B20 a BA20)
Etapa Parametro (h?) B20 BA20
K'ss 0,98 4,52
Kimac 0,00 41,50
Hidrolise e acidogénese Karien 0.1 7
Kansu 0,43 2,29
Kamva 0,44 1,08
Kseton 1,18 1,46
Kenac 1,15 8,54
Konac 0,89 3,81
Kionac 5,47 21,4
Acetogénese Korion o el
K7hpr 0,00 0,00
K71BU 0,43 0,56
Ksnsu 0,00 0,00
Ksnva 0,45 0,27
Kiom 0,73 0,00
X Ki1m 0,00 1,90
Metanogénese K'son 0,01 0,00
K'11m 0,00 0,04

5.5 ESTIMATIVA DE PRODUCAO DE ENERGIA

Foi realizada uma estimativa de energia que poderia ser recuperada caso fosse utilizado
um reator AnSBBR termofilico para tratar vinhaca e gerar metano. Os parametros calculados
podem ser verificados na Tabela 5.36. O volume de vinhaca a ser tratado foi calculado
utilizando dados de uma Usina de Etanol, obtidos em Albanez et al. (2016). Os valores das
concentracdes de matéria organica na forma de DQO afluente e efluente e rendimento molar
de metano por matéria organica removida (RMCR) foram referentes aos das Condicéo B20 da
Etapa Il (batelada - 20000 mgDQO.L™?) e a Condigio BA20 da Etapa 11 (batelada alimentada
- 20000 mgDQO.L1). Comparando a quantidade de energia gerada a partir do volume de
metano produzido nas condi¢cbes em batelada e batelada alimentada, a energia produzida
(Echa) foi 20 % maior na batelada alimentada (30,3 MW) em relagdo a batelada (25,1 MW).

Albanez et al (2016) estimaram a producéo de energia de 18,2 MW pelo aproveitamento
do biogds de um reator AnSBBR tratando vinhaca em condi¢des mesofilicas com
concentracio afluente de 5000 mgDQO.L?, COVR de 4,6 gDQO.L?, que obteve 83 % de
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remocao de matéria organica na forma de DQO e rendimento de 9,74 mmolCH4.gDQO.L™L. A
geragdo de energia estimada nas condicBes termofilicas foi superior (22,7 MW), calculada a
partir da condicdo B 5 (concentracio afluente de 5000 mgDQO.L™?) da Etapa Il deste
trabalno, em que a COVR foi de 55 gDQO.L? e o rendimento foi de 11,7
mmolCH4.gDQO.L™.

A partir dos dados reportados por Almeida et al (2017), foi possivel estimar a producéao
de energia pelo aproveitamento do biogas gerado em um reato AnSBBR tratando vinhaga em
condicdo mesofilica, foi calculada a geracdo de 24,8 MW para a concentracdo afluente de
10000 mgDQO.L*?, a COVR de 9,8 gDQO.L?, a eficiéncia de remogdo de matéria organica
na forma de DQO de 97 % e o rendimento de metano gerado por matéria organica removida
de 12,6 mmolCH,.gDQO.L™. A geracdo de energia estimada nas condigdes termofilicas foi
superior (29,5 MW), calculada a partir da condicdo B 10 (concentracdo afluente de 10000
mgDQO.L?) da Etapa Il deste trabalho, em que a COVR foi de 11,2 gDQO.L* e o
rendimento foi de 16,1 mmolCH4.gDQO.L™.

Tabela 5.36 — Estimativa do volume de vinhaca gerado em uma usina de etanol

Parametro Batelada Batelada Alimentada
(20000 mgDQO.L™Y) (20000 mgDQO.LY)

Volume de Etanol* (m®) 150896 150896
Producdo de Vinhaga? (m?3) 1961648 1961648
Tempo de colheita? (d) 253 253
Volume de vinhaga (m®) 7753,5 7753,5
CwmoarL (MgDQO.L™) 20084 19440
Cwor (MgDQO.L™) 4103 4391
RMCRwo (mmolCH,.gDQO.L™) 14,8 18,1
Producgdo de CH4(molCH4.d?) 2,7x10° 3,3x10°
Energia - Ecra (MW) 25,1 30,3

! Albanez et al. (2016); 2 proporcéo de 13 L de vinhaga para cada litro de etanol produzido.

5.6 ANALISE MICROBIOLOGICA

Através da analise morfologica da biomassa aderida ao suporte inerte no final da
condicdo AT 5 da Fase | da Etapa | (Figura 5.146), identificou-se diversidade microbiana
abundante, sendo encontradas morfologias como bastonetes, possivelmente arqueias do

género Methanobacterium, sendo predominantes e de diferente comprimentos, alguns com
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estruturas internas brilhantes correspondentes a endoesporos, verificou-se também a
existéncia de cocos em menores quantidades. Na analise de fluorescéncia foi constatada a
existéncia de bastonetes fluorescentes devido a presenca da proteina F420, caracteristica
observada em arqueias metanogeénicas.

No final da condicdo MO/V100 da Fase Il da Etapa | (Figura 5.146) em que o substrato
era somente vinhaca, foram identificadas morfologias microbianas similares as da condic¢ao
anterior, com predominancia de bactérias filamentosas. Na analise de fluorescéncia, a
presenca irregular e agrupada pode ser consequéncia de arqueias do género Methanosarcina e
houve diminuicdo das arqueias na forma de bastonetes. A alta diversidade microbiana indica
que houve aderéncia ao suporte inerte.

No final da condicdo B 10 da Etapall (Figura 5.147) identificou-se predominancia de
bastonetes, com crescimento filamentoso e estruturas que correspondem a endoesporos. Foi
constatada menor densidade de arqueias pela analise de fluorescéncia, a morfologia
corresponde a Methanobacterium.
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Figura 5.146 — Morfologia microbiana da biomassa imobilizada contida no reator na Condigdo AT 5
da Etapa | - Fase I: (a) 800X sem fluorescéncia, (b) 1000X com fluorescéncia; e na Condi¢do
MO0/V100 da Etapa | — Fase II: (c) 1000X sem fluorescéncia, (d) 1000X com fluorescéncia

Fonte: Autora (2017).

Figura 5.147 — Morfologia microbiana da biomassa imobilizada contida no reator na Condi¢éo B 10 da
Etapa Il: (a) 1000X sem fluorescéncia, (b) 1000X com fluorescéncia

' (b)
Fonte: Autora (2017).
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No final da condi¢do BA 20 da Etapalll (Figura 5.148) constatou-se elevada densidade
de bastonetes com endoesporos, formas de resisténcia as condi¢fes ambientais desfavoraveis,
como temperatura e carga organica elevadas, correspondentes a bactérias do género
Clostridium sp. Houve diminuicdo de bactérias filamentosas e aumento nos bastonetes curtos
e cocos. Através da andlise de fluorescéncia verificou-se menor densidade de arqueias

metanogénicas.

Figura 5.148 - Morfologia microbiana da biomassa imobilizada contida no reator na Condicdo BA 20
da Etapa IlI: () 1000X sem fluorescéncia, (b) 1000X com fluorescéncia

(a)
Fonte: Autora (2017).

(b)
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5.7 ANALISE COMPARATIVA COM A LITERATURA

A comparacdo dos resultados deste estudo com trabalhos encontrados na literatura que
utilizaram reatores para tratar vinhaca esta listada na Tabela 5.37.

O reator deste trabalho operado em condicGes termofilicas para tratar COVA de 25,9
gDQO.dL.L? resultou em eficiéncia de remocdo de matéria organica na forma de DQO
(EmoT) de 85 % e rendimento de metano produzido por matéria organica removida (RMCR)
de 330 mLCH..gDQO™. Resultados superiores aos reportados por Harada et al. (1996) em
que foi utilizado um reator UASB termofilico de 140 L para uma COVA de 23,5 gDQO.L.d"
1 apresentando 40 % de eficiéncia de remocdo de DQO e 290 mLCH4.gDQO™. Essa baixa
eficiéncia deve ter relacdo com a diferenca de escala, composi¢cdo da vinhaca e problemas
operacionais enfrentados pelos autores. Por outro lado, os resultados foram similares aos
apresentados por Souza et al (1992) que operaram um reator UASB termofilico em escala
piloto de 75m* com COVA de 25-30 gDQO.d2.L* e alcangaram 72 % de remogao da matéria
organica na forma de DQO e rendimento molar de 400 mLCH4.gDQO™.

Ferraz Junior et al. (2016) analisaram o comportamento de um reator UASB (I)
termofilico operado em estagio Unico tratando vinhaga e reator UASB (11) termofilico de dois
estagios, tratando efluente de um reator acidogénico que também tratava vinhaca e obtiveram
dados inferiores ao deste trabalho, eficiéncia de remogéo de 62,8 % e 65,7 %, rendimento
molar de metano de 306 mLCH4.gDQO™ e 316 mLCH4.gDQO™ e fragdo molar de metano no
biogas de 58 % e 76 % para os reatores UASB | e UASB I, respectivamente.

Ribas et al. (2009) trabalharam com uma COVA maxima de 17 gDQO.d.L7,
obtiveram 69 % de eficiéncia de remocdo matéria organica na forma de DQO na condicao
termofilica. Doll (2010) verificou a influéncia do bicarbonato no desempenho do reator
AnSBBR em condicdo mesofilica e termofilica, sendo a eficiéncia maxima de remocao
matéria organica na forma de DQO atingida no reator termofilico foi de 78 % com COVA de
4,5 gDQO.L™.d? e no reator mesofilico foi de 85 % com COVA de 22,5 gDQO.L1.d" e de 79
% com COVA de 36,0 gDQO.L1.d™. Além disso foi constatada maior instabilidade do reator
termofilico e maior necessidade de suplementacdo do meio com bicarbonato quando
aumentada a COVA. O baixo rendimento e a instabilidade foram atribuidos a adaptacdo do
lodo utilizado que era proveniente de um reator mesofilico.

Albanez et al. (2016) trataram vinhaca em um AnSBBR similar ao utilizado no presente
trabalho, operado a 30 °C com concentracdo afluente de matéria organica na forma de DQO

de 5000 mgDQO.L?, atingiram eficiéncia de remocdo de DQO de 83 %, valor superior a
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alcancada na condicdo termofilica, por outro lado, na condi¢do termofilica estudada neste
trabalho, o fator de rendimento de metano gerado por matéria organica removida e
produtividade de metano foram mais elevados, sendo de 212 mLCH4.gDQO™ e 973 mL-
CNTP CHa4.Lt.d? na condicdo mesofilica e de 261 mLCH4.gDQO™ e 1458 mL-CNTP
CHa.L1.d na condigéo termofilica.

Almeida et al. (2017) utilizaram um AnSBBR similar ao do presente trabalho operado a
30 °C e a 45 °C. Na condicdo mesofilica, alcangaram COVA de 10,1 gDQO.L1.d" e 97 % de
eficiéncia de remocdo da matéria organica na forma de DQO, rendimento de metano
produzido por carga organica consumida de 281 mLCH4.gDQO™, produgdo volumétrica de
metano de 2767 mL-CNTPCH..L™.d? e fracdo de 78 % de metano na composicéo do biogas.
Na condicdo termofilica a 45 °C o reator apresentou baixo rendimento em producdo de
metano (160 mLCH..gDQO™), baixa producdo volumétrica de metano de 785 mL-
CNTPCH..L1.d? e eficiéncia de remocdo de matéria organica de 46 %. A eficiéncia e
estabilidade do AnSBBR operado neste trabalho néo estdo de acordo com o que foi reportado
por Ribas et al. (2009), Doll (2010) e Almeida et al. (2017), apresentando valores melhores
em relacdo aos parametros citados pelos autores. Portanto, o reator AnNSBBR com biomassa
imobilizada operado em batelada e condicdo termofilica se mostrou uma configuracdo
indicada para o tratamento da vinhaca. Na literatura atual, € cada vez mais comum a utilizacdo
desta configuracdo de reator na producdo de metano ou hidrogénio pela viabilizacdo da
producdo de bioenergia gerada a partir do tratamento de diversas aguas residuarias, como
vinhaca, soro, esgoto domeéstico, efluente da producdo de biodiesel e efluentes industriais
(BEZERRA et al., 2009 e 2011; OLIVEIRA et al., 2009; RODRIGUES et al., 2011,
LOVATO et al, 2012; ALBANEZ et al, 2016; LIMA et al, 2016).



Tabela 5.37 — Trabalhos utilizando diferentes configuragdes de reatores operados sob condigdo termofilica e mesofilica tratando vinhaga

i
T COVA Evor RMCR PrMm Prv ..
2 0,
e T(Dh;I (C) (gDQO.LL dY) (%) (MLCH.gDQO?) (MOICH.m3d?) (ML-CNTPCH.LLg%) 0 CHe  Referéncia
0,21 55 6.52 85 2611 65 1458 73
0,21 55 14.2 79 3597 179.2 4016 78
ANSBBR () 1 55 259 78 3308 304 6828 7 AUTORA (2017)
4,01 55 251 77 4065 351.9 7888 79
UASB 528 55 25-30 72 400 : . : SOL(JIZEQSI al.
UASB 6122 55 24 45 290 i ] i HAR@EQAG)“ al.
AnSBBR 0.2 55 17 69 ; ; ; ; R'EEZAOSOS;E"'
UASBI 34 55 25 62.8 306 i 2232 58 4 FERRAZ
UASBII 232 55 25 65,7 316 ; 2947 76 JUN('Z%TG‘? al
ANSBBR 0.2 45 103 46 160 35 785 65 A"M(EZ'Otiﬁ)eta"
ANSBBR 4,0 30 55 83 212 43.4 973 77 ALB’?Z'?')Eéeta"
30 5.2 97 283 63,5 1424 79
30 6.2 97 301 81,0 1815 78
0,21 ALMEIDA et al.
AnSBBR 30 8,2 97 302 107,2 2403 79 (2017)
30 101 97 281 1234 2767 78

!t — tempo de ciclo; 2TDH — tempo de detencéo hidraulica;
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6 CONCLUSAO

que:

De acordo com os resultados obtidos e a discussdo apresentada foi possivel concluir

A estratégia de partida do reator adotada foi adequada, garantindo estabilidade e um
bom desempenho do sistema de forma que permitisse o desenvolvimento da
biomassa sob as condicdes de elevada temperatura;

A estabilidade do sistema ndo foi afetada pelo aumento da carga organica. O pH
permaneceu na faixa de 8,0 — 8,5, a producéo de alcalinidade (3991 mgCaCOs.L™?)
e acidos volateis totais (1200 mgHAc.L) acompanhou o aumento da carga
organica.

O desempenho em remocdo de matéria organica ndo foi afetado, a eficiéncia de
remocdo na forma de DQO variou de 85 % na condicdo com COVA de 6,5
gDQO.L1.d? e 79 % na condi¢do com COVA de 25,9 gDQO.L2.d! e na forma de
Carboidrato permaneceu acima de 90 % em todas as condigdes.

A produtividade de metano acompanhou o aumento da COVA, alcangando 305
molCH4s.m3.d? na condicdo com COVA de 25,9 gDQO.L.d?, por outro lado
houve pouca influéncia na composicdo do biogas em termos de metano, que variou
de 75 — 78 %. E o rendimento de metano gerado por matéria organica removida foi
proximo ao teorico a partir da condicio com COVA de 11 gDQO.L.d™.

O modelo cinético foi ajustado aos dados experimentais de consumo de substrato,
producdo e consumo de &cidos volateis e geracdo de metano. Analisando o0s
parametros cinéticos foi possivel constatar que a velocidade no consumo do
substrato (k’s) variou pouco de uma condic¢do para outra, indicando que o aumento
da carga ndo causou inibicdo do sistema, além disso, foi confirmada a
predominancia do acido acético nos ensaios e que a producdo de metano foi
prioritariamente pela rota acetoclastica (kiom), € 0s parametros cinéticos especificos
apresentam tendéncia de aumento com a carga;

Foi verificado um potencial no aproveitamento energético da vinhaca com elevada
concentracdo de matéria orgdnica. Na condigdo que apresentou melhores

resultados, estimou-se uma geracédo de 25,1 MW em um tratamento em escala real;
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Na batelada alimentada, a estabilidade do sistema ndo foi afetada , o pH
permaneceu na faixa de 8,5, houve uma menor producdo de alcalinidade (3643
mgCaCOs.L ™) e maior acimulo de acidos volateis totais (1526 mgHAc.L™).

O desempenho na remocdo de matéria organica ndo foi afetado, a eficiéncia de
remogdo na forma de DQO foi acima de 77 % e na forma de Carboidrato se
manteve acima de 90%.

A produtividade de metano melhorou na batelada alimentada, alcangando 351,9
molCHs.m3.d%, por outro lado houve pouca influéncia na composicdo do biogas
em termos de metano, que se manteve acima de 77 %. E o rendimento de metano
gerado por matéria organica removida se manteve proximo ao tedrico.

O modelo cinético foi ajustado aos dados experimentais de consumo de substrato,
produgdo e consumo de &cidos volateis e geracdo de metano. Analisando 0s
parametros cinéticos foi possivel constatar que a batelada alimentada apresentou
maior velocidade no consumo do substrato (k’s = 4,5 h'l), apesar da predominancia
do &cido acético, aumentou a producdo de acido propidnico e que a producdo de
metano foi prioritariamente pela rota hidrogenotréfica (Kiim);

Foi verificado um potencial no aproveitamento energético da vinhaca com elevada
concentracdo de matéria organica. Na condicdo que apresentou melhores
resultados, estimou-se uma geracéo de 30,3 MW em um tratamento em escala real.
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7 SUGESTOES PARA OS PROXIMOS TRABALHOS

Para complementar as pesquisas sobre 0 uso do AnSBBR em condicdo termofilica para
tratar a vinhaca visando a adequacdo ambiental do efluente e a producdo de metano, faz-se as
seguintes sugestdes para os futuros trabalhos:

e Avaliar o desempenho e estabilidade do sistema ao aumentar a COVA proximo da
vinhaga in natura, modificando-se a concentragdo de matéria organica afluente;

e Avaliar o desempenho e estabilidade do sistema ao aumentar a COVA préximo da
vinhaga in natura,pela variagcdo da relagdo entre o volume alimentado e o volume
residual;

e Avaliar o comportamento do sistema quando retirada a suplementacdo de compostos

fonte de nitrogénio e do agente tamponante.
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