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O objetivo deste trabalho foi analisar a viabilidade do desempenho do
processo anaerobio em sistema de duas fases e regime continuo, para o
tratamento do residuo da industrializagdo da mandioca, manipueira, sob

temperatura ambiente.

Para alimentagdo do sistema foi utilizado a manipueira, oriunda do
processo de fabricagdo de farinha de mesa da INDEMIL, industria situada
em Formosa, distrito de Paranavai, cidade localizada na regido noroeste do

Parana.

O sistema era constituido basicamente de dois reatores ligados em
série, no primeiro ocorreu a etapa acidogénica e no segundo a
metanogénica. A partida do reator acidogénico se deu apoés inoculagdo com

lodo anaerdbio, proveniente da Estacéo de Tratamento de Esgoto da cidade
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de Maringad. O reator acidogénico com caracteristicas do tipo mistura
completa era constituido de uma coluna de acrilico, com capacidade de 5
litros, mantido a temperatura ambiente, pH na faixa de 5,0 a 5,5, operando
com tempo de retengéo hidraulica de 1 dia. O afluente era alimentado ao
reator com concentracdo 3.000, 4.500 e 6.000 mg / L de DQO. O sistema

era homogeneizado por um agitador magnético.

No reator metanogénico a inoculacéo se deu com o mesmo lodo do
reator acidogénico. O reator do tipo hibrido, preenchido 50% com pedacos
de bambu seco e rigido de dimensdes 2 X 2 cm, operou com um tempo de
retengéo hidraulica de 4 dias. O reator era alimentado continuamente com o
efluente do reator acidogénico. Operou sob temperatura ambiente e com pH

na faixa de 7,0 a 7,5.

Ao longo do experimento foram acompanhados e controlados, as
entradas e saidas dos dois reatores, 0s seguintes parametros: pH, DQO,
alcalinidade, acidez volatil, cianeto livre, volume e composi¢cao da mistura de

gases produzida.

O reator acidogénico operou por um periodo de 255 dias, o
metanogénico por 110 dias e o sistema completo de tratamento anaerébio

por um periodo de 110 dias.

A evolucdo do desenvolvimento do processo no reator acidogénico
permitiu, nesta etapa, um percentual médio de reducdo de DQO de 31,7%,
com uma aumento medio da acidez volatil de 42,4%. A concentracdo de
cianeto livre sofreu uma reducdo da ordem de 90,3%. A alcalinidade foi
bastante desenvolvida durante esta fase, viabilizando o tamponamento

proximo ao requerido na metanogénese.

O reator metanogénico operou com bom nivel de estabilidade,

evidenciado pela regularidade dos percentuais de reducao dos parametros e
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percentagem de metano na mistura de gases. As eficiéncias médias de
remocgédo de DQO, acidez volatil e cianeto livre foram de 89%, 92,6% e
61,2%, respectivamente. O volume de gas produzido pelo reator foi de 0,50
L por grama de DQO removida, com um percentual médio de metano da
ordem de 64%.

Os resultados obtidos para todo o processo como um todo, sob
temperatura ambiente, assemelham-se aos obtidos em sistema com
temperatura controlada. Os percentuais médios de reducdo de DQO, acidez
volatil e cianeto livre foram de 94%, 87% e 96,7%, respectivamente. Com
esses resultados, permite-se considerar viavel este tipo de processo, com

grande potencial de aplicacéo para o tratamento de efluentes organicos.
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The propose of this work was to analyse the feasibility of the
anaerobic process performance to treat the manioc industry wastewater,
“manipueira”, under ambient temperature. This anaerobic process consisted
of the separation of the acidogenic stage from the methanogenic stage,

operating in series continuously.

The wastewater used (“manipueira) was obtained from the manioc
flour industrial process of the INDEMIL, industry which is located in

Formosa, district of Paranavai, Northwest of Parana.

The system was essentially constituted by two reactors connected in
series. In the first reactor the acid stage took place and in the second the
methane phase occurred. The acid reactor start occurred after its inoculation

with anaerobic sludge from Maringa’s Sewer Treatment Station.



The acid reactor with perfect mixture characteristics was made from
acrylic material and had a volume of 5 litres. This reactor was operated
under ambient temperature and pH between 5.0 and 5.5. Its hydraulic
retention time was 1 day. Three affluent streams, “manipueira™ having COD
concentration of 3,000, 4,000 and 6,000 mg/L, were tested in this reactor.

The reactor homogenised by a magnetic agitation.

In the methane reactor the inoculation occurred with the same sludge
used in the acid reactor. This methanogenic reactor had a hybrid
characteristic between a CSTR and fixed bed reactor. The total reactor
volume was 20 litres and its fixed bed portion consisted of 50 % of this
volume, which was filled with rigid dried bamboo packing (2 cm x 2 cm size)
This hybrid reactor was continuously fed with the acid reactor effluent and

was operated under ambient temperature and pH varying from 7.0 to 7.5.

During the experiment, at the inlets and outlets of both reactors, the
following parameters were accompanied and controlled: pH, COD, alkalinity,

volatile acid, free cyanide, volume and composition of produced gases.

The acid reactor operated during a period of 255 days, the methane
reactor for 110 days and the complete system of anaerobic treatment for

110-day period.

The acid reactor allowed an average percentage of COD reduction of
31.7%. with a medium increase of the volatile acidity of 42,4%. The free
cyanide concentration suffered a reduction at about 90.3%. The alkalinity in
the acid reactor was enough to enable the tamponment near to that

required in the methanogenesis.

A good level of stability was observed in the methane reactor. This
was evidenced by the regularity of the reduction percentage of COD, free

cyanide, volatile acid and methane percentage produced in the gases
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mixture. In this reactor the COD, volatile acid and free cyanide average of
removal were 89%, 92,6% and 61,2%, respectively. The gas volume
produced by the reactor was 0.5L per gram of removal COD, with a methane

average percentage at about 64%.

The results obtained for the process as a whole, under ambient
temperature, are similar to those obtained in systems with controlled
temperature. The COD, volatile acid and free cyanide average percentages
of reduction were 94%, 87% and 96.7%, respectively. This results allow to
consider as feasible the process of anaerobic treatment in two stages ,
which may have a great potential of application in the treatment of other

organic effluents.
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CAPITULO 1

INTRODUCAO E OBJETIVOS

A exploracdo do cultivo de mandioca (Manihot esculenta Crantz) no
Brasil € mais antiga que a propria histéria do Pais. Conta a historia que os
indigenas que habitavam o pais antes da colonizagdo, ofereceram a seus
colonizadores produtos de alimentacdo e bebidas, feitos a partir de
mandioca, provando que a cultura desta raiz era uma atividade agricola e

meio de subsisténcia dos primeiros habitantes do Brasil (Concei¢do, 1986) .

A mandioca é cultivada no Brasil sob condi¢cdes climaticas as mais
diversas, desde a zona tropical Umida da Amazonia brasileira, até o extremo
sul do pais, com clima subtropical e invernos frios, passando pela regiao

semi-arida do Nordeste.

A regido Sul do Brasil responde por 18% da producdo de mandioca
do pais e o estado do Parana € o maior produtor. Na regido Noroeste do
estado encontra-se cerca de 150 industrias de portes diversos,
processadoras de mandioca, dando origem, principalmente a farinha de

mesa e fécula.

Basicamente cultiva-se dois tipos de mandioca: a “mansa’, de
utilizacdo direta ao consumo culinario ou de “mesa’, e a “brava” que néo
pode ser utilizada “in natura”, apenas quando industrializada, para
fabricacdo de farinha de mesa ou fécula, por exemplo. A diferenga béasica
entre as mandiocas “mansa’ e “brava” € quanto ao teor de glicosidio
cianogénico presente na raiz, a mandioca “brava’” apresenta uma

concentracdo maior deste glicosidio. O  beneficiamento  industrial da
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mandioca gera quantidades significativas de residuo que causam sérios
problemas ambientais. Industrias de médio e grande porte chegam a
processar 300 toneladas de mandioca por dia, gerando grandes

guantidades de residuos solidos e liquidos (Cereda, 1994).

No residuo solido encontra-se basicamente casca de mandioca,
fibras, massa, bagaco e outros matérias soélidos. A utilizacdo na agricultura,
na alimentacdo animal e outros, podem ser formas de aproveitamento

destes residuos solidos (Cereda, 1994).

7z

O residuo liquido gerado € comumente chamado de “manipueira”,
com um volume médio de 450 L por tonelada de mandioca processada.
Além do problema do grande volume, este apresenta um alto teor poluente
devido a elevada concentracdo de matéria organica e acido cianidrico, este

proveniente da hidrélise do glicosidio cianogénico presente na mandioca.

Afora o grande volume de residuos gerados que por vezes Sao
descartados nos rios e solos sem um minimo tratamento, as industrias
processadoras de mandioca acumulam o problema de desperdicio de

material que é descartado juntamente com os residuos solidos e liquidos.

Antes de se pesquisar melhores e mais eficientes formas de
tratamento de residuos, uma forma politicamente correta de preservagao
ambiental é avaliar e por em pratica conceitos como “desenvolvimento

sustentavel” e “tecnologia limpa”.

Desenvolvimento sustentavel significa atender as reais necessidades
gue devem ser satisfeitas para assegurar as condicdes essenciais de vida a
todos, sem comprometer os recursos limitados atualmente disponiveis e que
se possa renova-los na medida em que eles sejam necessarios as futuras

geracoes.
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Na realidade a poluicéo industrial € uma forma de desperdicio e um
indicio da ineficiéncia dos processos até agora utlizados. Residuos
industriais representam, na maioria dos casos, perdas de matérias-primas e

iInsumos.

O conceito de tecnologia limpa significa aplicar, de forma continua,
uma estrategia ambiental aos processos e produtos de uma industria, a fim
de reduzir riscos ao meio ambiente e ao ser humano. Modificagcbes das
instalagdes industriais e uso dos produtos e disposicdo dos mesmos, quase

sempre sdo solugdes que evitam ou minimizam geragéo a poluentes.

Menor consumo de materia-prima; racionalizacdo do uso de energia;
minimizacédo de perdas durante a producdo e menor rejeicdo dos produtos
acabados por problemas de qualidade; menor emissdo de poluentes,
associado com o tratamento de residuos e efluentes remanescente que
impliqguem no menor impacto ambiental possivel, estdo entre as medidas de

aplicagéo de tecnologia limpa.

O lancamento de residuos diretamente em corpos d'agua, sem
tratamento prévio, € hoje uma pratica ainda encontrada, porém bastante

condenavel.

Os processos biologicos para tratamento de efluentes sdo uma
grande alternativa no sentido de tratar os residuos gerados pelas industrias,

de forma mais econdmica e evitar agressdes ao meio ambiente.

Os tratamentos aerobios utilizam microrganismos na presenca de
oxigénio, para acelerar o processo natural de degradacdo biolégica de
efluentes que possuam elevada carga organica, dando origem,

basicamente, a CO, e H,0.
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Os tratamentos anaerébios também se utilizam dos microrganismos
para degradar a matéria organica, porém na auséncia de oxigénio.
Primeiramente, ocorre a conversdo da matéria organica a acidos volateis,
pelas bactérias acidogénicas, depois os acidos formados sdo consumidos
pelas metanobactérias dando origem uma mistura gasosa de CO, e CHy,

comumente denominada de biogas.

Trabalhos sobre a viabilidade de tratamento biolégico da manipueira

tiveram inicio na década de 60, através do processo de aeracéo do efluente.

Com a crise do petréleo ocorrida em 1973, passou-se a discutir o
potencial da digestdo anaeroObia, pois além do tratamento, permite

simultaneamente a geracédo de energia na forma de biogas.

O estabelecimento de dois grupos de bactérias, as formadoras e
consumidoras de acido, possuidoras de diferentes caracteristicas com
relacdo as necessidades nutricionais, sensibilidade ao meio e velocidades
de reacdo, em um mesmo meio, desenvolve probemas no processo
anaerobio em sistema de fase Unica, apresentando dificuldades de

manutencao do “stead state”.

As causas de instabilidade do sistema sdo devidas ao acumulo de
acidos volateis promivido pelo maior nimero de bactérias fermentativas
atuando sobre a matéria organica presente no residuo, ocasionando a
gueda nos valores de pH, no volume de gas gerado e no percentual de

metano produzido no biodigestor.

Pohland e Ghosh (1971) propuseram a separagcdo dos grupos de
bactérias acidogénicas e metanogénicas, fazendo com que cada um deles
atuem em meios distintos e estes desenvolvidos de tal forma, a atender

suas necessidades nutricionais, fisiologicas, metabolicas, dentre outras.
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As pesquisas tém mostrado que 0s processos de digestao anaerobia,
para o tratamento bioldgico do residuo da industrializacdo da mandioca,
apresentam certa instabilidade tanto na manutencao e desenvolvimento dos
grupos de bactérias, como no processo de tratamento como um todo,
guando se opera com estes dois grupos de bactérias no mesmo espaco

fisico. E imperioso portanto, pesquisar formas de resolucéo de tal problema.

Pouco ou quase nada tem sido feito no sentido de verificar a
potencialidade do tratamento anaerdbio com separacdo de fases, para 0s
residuos da industrializacdo da mandioca, sobretudo em regime continuo de

operacao, apesar de evidente esta necessidade.

Visando buscar a minimizagcéo dos problemas causados pela geragao
dos residuos da industrializacdo da mandioca e buscando uma forma
alternativa para a instabilidade ocorrida no tratamento de tais residuos,
guando o tratamento anaerébio é operado em sistema de fase Unica. Este
trabalho tem por objetivo principal, verificar a potencialidade do tratamento
anaerobio em sistema de duas fases, do residuo liquido do processamento
da mandioca, analisando a performance das fases acidogénicas e
metanogénicas, segundo importantes parametros que intervém na digestéo

anaerobia.
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CAPITULO 2

REVISAO BIBLIOGRAFICA

2.1 - Mandioca

A expansao da cultura da mandioca no Brasil tem sido vinculada a
sua importancia como alimento energético de subsisténcia para as
populacbes e como forragem para 0s animais, € a0 Seu Uso Como materia-
prima industrial para os mercados interno e externo. A producdo de fécula
(amido), produto nobre da mandioca, alcangou grande expanséo na déecada
de 40. Este fato determinou a implantacdo de varias fecularias nas regioes
Sul e Sudeste (Hershey, 1991).

Tomando-se como meédia a distribuicdo da producdo e o perfil de
utilizacdo nas regides Norte, Nordeste, Sudeste e Sul, conforme o trabalho
publicado por Ibafiez-Meier et al. (1987) in Hershey (1991), 54% das raizes
séo utilizadas para fabrico de farinha; 23% para a alimentagao animal; 14%

para consumo “in natura”, e 9,5% para a producéo de amido.

A regido Norte contribui com cerca de 16% da producédo nacional,
com o Para com a maior percentagem de participacédo. Cerca de 90% da
mandioca produzida nesta regido € destinada a producdo de farinha de
mesa; os restantes 10% se destinam ao consumo sob as formas de raizes
cozidas ou no preparo de pratos regionais, féculas e aguardentes (lbafiez-
Meier et al., 1987 in Hershey, 1991).

Na regido Nordeste que responde com cerca de 50% da producao

nacional de mandioca, a Bahia € o maior produtor regional e do pais. Cerca
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de 68% desta producdo € destinada a fabricacdo de farinha, utilizando
pequenas e rusticas unidades industriais conhecidas como “casa de
farinha”; a comercializacdo de raizes frescas para consumo “in natura”

absorve 29% da producéao (Ibafiez-Meier et al., 1987 in Hershey, 1991).

O Sudeste do Brasil responde com 11% da producdo nacional de
mandioca e Minas Gerais € o maior produtor desta regido. Em termos
percentuais, 53% da producdo sédo destinados a fabricacdo de farinha de
mesa, enquanto 36% séo dirigidos para a producao de amido (Ibafiez-Meier
et al., 1987 in Hershey, 1991).

A regiao Sul contribui com 18% da producdo de mandioca do Brasil.
O Parana € o maior produtor desta regido, e sua producéo € destinada a
racado de animais e outra parte consideravel desta producédo € destinada a
fabricacdo de farinha de mesa e amido (Ibafiez-Meier et al., 1987 in
Hershey, 1991). Este estado é considerado o0 que apresenta um dos
maiores rendimentos por unidade de area, nas terras férteis das cidades de
Cianorte, Cruzeiro do Oeste, Candido Rondon, Paranavai e Toledo, onde se

instalaram grandes industrias (Conceigcao, 1980).

A regido Centro-Oeste contribui com apenas 4% da producéo
nacional de mandioca, sendo Goias o maior produtor (Ibafiez-Meier et al.,
1987 in Hershey, 1991).

2.2 - Processamento da Mandioca e seus Residuos

O processo de fabricacdo de farinha de mesa ocorre em linhas gerais,
segundo as seguintes etapas: (1) lavagem e descascamento das raizes, no
gual injeta-se agua sob pressao para retirada da areia e o contato entre as
proprias raizes provoca a soltura das cascas; (2) trituracdo da raiz; (3)

prensagem da massa uUmida formada, originando um suco amarelo
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pardecento; (4) esfarelamento da massa prensada e em seguida a torragem

em fornos giratérios.

As aguas provenientes do processo de lavagem e decorticdo sao de
cor pardecenta e aparecem em maior quantidade contendo terra, casca da
raiz sob forma de escamas, um pouco de amido, proteinas vegetais, acido
cianidrico e diversos produtos de decomposi¢cdo da raiz. Sua quantidade é

cerca de 1,5 a 2 litros por quilo de mandioca beneficiada.

As aguas da prensa sao de aspecto leitoso, contendo apreciavel
guantidade de amido, em parte sedimentavel, em parte em suspensao
coloidal, proteinas, glicose, resto de fibras, acido cianidrico, bem como
outras substancias organicas. Sua quantidade e cerca de 250 mL por quilo

de mandioca processada.

No processo de fabricacdo de féecula a massa de mandioca ralada é
lavada exaustivamente para extracdo do amido. O efluente originario do
processo de fabricacdo de fécula apresenta-se menos concentrado que o
residuo da producdo de farinha, nem por isso apresenta baixa carga
organica. Essa carga elevada deve-se a solubilizagdo parcial da fécula
residual por enzimas enddgenas ou originarias de microrganismos (Cereda,
1994).

As aguas provenientes do processo de prensa da raiz de mandioca
sdo chamadas comumente de “manipueira”. Gravata (1964a) in Cereda
(1994) define manipueira pelo proprio significado da palavra que em tupi-

guarani quer dizer “o que brota da mandioca”.

Autores fazem referénciao processamento de uma tonelada de
mandioca origina 300 L de manipueira, e isto equivale a poluicdo causada
por 200 a 350 pessoas. A quantidade e a concentracdo deste residuo

liquido depende do tipo de processamento da mandioca. Na producéo de
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farinha forma-se 300 L de manipueira. Na fabricacdo de fécula, a massa
ralada é lavada com agua, passando por varios decantadores e centrifugas,
retirando boa parte do amido. Origina-se entdo 600 L de manipueira menos

concentrada.

A Tabela 2.2.1 apresenta a composicdo média de algumas amostras
de manipueira proveniente do processo de fabricacdo de farinha, analisada
nos laboratorios da Faculdade de Ciéncias Agrondmicas - UNESP de
Botucatu - (Cereda, 1994).

A manipueira é caracterizada pela sua elevada carga poluente devido
principalmente a grande concentragdo de matéria organica arrastada, tanto
na forma soluvel como em suspensédo. Além desta elevada DQO, existe a
presenca do glicosidio cianogénico caracteristico das plantas de mandioca.
O glicosidio cianogénico da mandioca, conhecido como linamarina, €
formado por ligagdes beta da glicose e hidroxinitrilos (cianoidrina) que é
potencialmente hidrolisavel por acdo de enzimas enddgenas, dando origem

a glicose, acetona e acido cianidrico (Telles, 1987).

A ingestdo de HCN ou mesmo a inalagdo do ar por ele poluido,
constitui seério perigo para a saude. Esse composto inibe grande nimero de
enzimas, particularmente a oxidase terminal, na cadeia respiratoria.
Segundo Cereda (1994) a acéo toxica do glicosidio cianogénico nos
animais superiores explica-se pela afinidade com o ferro, combinando-se
com a hemoglobina do sangue para formar a ciano-hemoglobina. O
consumo de alimentos que contém grande quantidade de glicosidio
cianogénico, nao so resulta em morte ou efeitos neuroldgicos cronicos, mas
também provoca inibicdo da penetracéao de iodo na glandula tiredide (Telles,
1987).
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Tabela 2.2.1- Caracteristicas da manipueira - Processo de fabricacao de

farinha
VARIAVEIS
Umidade (%) 93.71
Solidos totais (%0MS) 6,28
Solidos volateis (%0MS) 5,2
Amido (%MS) 0,00
Carbiodratos soluveis (%0MS) 0,51
Lipidios (%) 0,50
Cinzas (%0MS) 1,06
Nitrogénio bruto (%MS) 0,49
Fibras (%0MS) 0,30
Lignina (%SV) 5,98
Cianeto livre (ppm) 43,75
Cianeto total (ppm) 444,00
Fésforo (ppm) 160,84
Potassio (ppm) 1.863,50
Calcio (ppm) 227,50
Magnésio (ppm) 405,00
Ferro (ppm) 15,35
Zinco (ppm) 4,20
Manganés (ppm) 3,70
Enxofre (ppm) 19,50
Boro (ppm) 5,00
Relacao C/N 7,57
Relacao C/P 34,43
DQO (ppm) 6.365,50
Acidez volatil (ppm) 2.703,70
Alcalinidade (ppm) 1.628,00
Acidez titulavel (%) 3,27

pH 4,10

(MS) Matéria Seca SV = Sdlidos Volateis
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Ainda segundo Telles (1987), o HCN pode ser liberado por aeragao
do meio ou ser arrastado em corrente de vapor. O aquecimento e o tempo
de exposicao ao ar, também favorecem a reacéo de liberacdo do HCN. A

eliminacéo por refrigeragéo ainda é duvidosa.

As equaclOes 2.2.1 e 2.2.2 representam o esquema de liberagcédo do
acido cianidrico (Conn, 1973 in Teles, 1987). A estrutura da linamarina ,
principal componente cianogénico da mandioca, recebe o indice (a). Na
equacéo 2.2.1 a ligagao b-glicosidica ligando a b-(D)-glucose (b) e 2-hidroxi-
isobutirinitrila  (acetona cianoidrina) € hidrolisada pela b-glicosidase
endodgena (linamarinase) para formar estes dois compostos. Na equacéo

2.2.2, o hidroxinitrilo se dissocia para formar acetona (e) e HCN.

CN
CHyOH | CHE’DHG , CN
b- glucosidade
0—C— CH |
H 0 | I OAHO —— o + HO-C-CHy  (2.2.1)
OH CHq HO |
HO CHy
y OH H OH
(3 (b) (c)
I?N hidroxinitrilo
HO—C— CHyq HCN = f_l,“_ CHy (2.2.2)
| liases
CHy CHq
(d) (e)

A massa de mandioca triturada e prensada para extracdo da agua de

contituicdo, muito rica em complexos cianogénicos, torna-se ndo toxica,



Revis&o Bibliogréfica 14

pronta para consumo ou fabricacdo de diversos produtos como farinha de

mesa.

A fermentacdo natural da massa triturada (conhecida comumente
como carima ou puba) e a hidrolise lenta como no fabrico de farinha d’agua,
parecem ainda ser 0s processos mais baratos de eliminagdo de complexos

cionogénicos da mandioca (Telles, 1987).

Considerando-se os principais tipos de processamento de mandioca
no Brasil, como fabricacdo de farinha de mesa e a extracao de fécula, os
residuos gerados além de liquidos, podem ser também sadlidos. Alguns dos
residuos solidos mais encontrados s@o a casca marrom, entrecasca,

descarte, crueira, fibra, bagaco e varredura.

Os principais residuos do processo de fabricacdo de farinha de mesa
€ a casca da mandioca e a manipueira. No processo de extracdo da fécula,
além da manipueira mais diluida, origina-se tambem a “massa”, constituida
principalmente de fibras (celulose), podendo ainda conter apreciavel

guantidade de amido residual (Takahashi, 1987).

Ainda segundo o mesmo autor, a casca da mandioca devido a sua
composigéo, podera ser utilizada como material organico a ser incorporado
ao solo e também na alimentacdo de animais. O residuo solido, “massa”,
proveniente da extracdo de feécula, podera também ser utilizada na
alimentacdo de animais principalmente pelo seu teor de amido. Geralmente
a “massa” é seca ao sol, com o objetivo maior de facilitar a volatilizacdo do

acido cianidrico, podendo depois entdo ser armazenada por longo tempo.

As aguas residuarias originarias do processamento de mandioca
podem vir a ser utilizadas, passando de residuo a substrato. A experiéncia

relatada por agricultores mostrou que o uso da manipueira como adubo na
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agricultura pode apresentar efeito herbicida, nematicida, inseticida e
residual, (Cereda, 1994).

Cereda (1994), faz referéncia as pesquisas realizadas no ITAL -
Instituto de Tecnologia de Alimentos de Campinas - que utilizou a
manipueira como meio de cultivo submerso de fungos. O objetivo desta
pesquisa foi de reduzir a carga organica da manipueira procedente de uma
fecularia do Estado de Sao Paulo. Utilizando para as pesquisas manipueira
esterilizada, o ITAL obteve reducéo de 48-58% da DQO, com producéo de

cerca de 200 mg/L de biomassa.

Outra possibilidade que vem sendo pesquisada para o
aproveitamento da manipueira € seu uso como meio de cultura para

producéo de biomassa oleaginosa de Trichosporon sp, um microrganismo

resistente ao cianeto, isolado da fermentacdo natural da propria manipueira
(Cereda, 1994).

A utlizagdo de algumas linhagens de fungos unicelulares,

notadamente Trichosporon sp, em processo fermentativo com producéo de

biomassa, contribuiu na reducdo de DQO e DBO do efluente industrial, com
a eliminacdo dos compostos cianogénicos, a producdo de biomassa
oleaginosa rica em lipoproteinas e com possibilidade de utilizacdo da
manipueira tratada como fonte de sais minerais na agricultura (Cereda,
1994).

No cultivo de levedura do género Candida em manipueira, sendo esta
suplementada com 0,15% de (NH2)SO4 e 0,2% de KHPO4 e pH ajustado
para 3,5 a 4,0. O teor protéico da biomassa formada foi de 34,7% e a taxa
de producéo de 71 a 140 mg/100 mL de efluente. A reducé&o da DQO foi de
70% em média (Cereda, 1994).
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A mesma manipueira utilizada nos mais diversos meios de cultura de
biomassa, também €& matéria prima para a fabricacdo do molho
condimentado denominado tucupi ou tucupy, muito popular no estado do
Pard. A manipueira provém do processo de fabricacdo de farinha, é
recolhida na prensa e deixada fermentar por 8 a 24 horas, fervida com sal e
condimentos. Depois € utilizada nos preparos culinarios, como o famoso

pato no tucupi ou o tacaca.

Gravata (1964a in Cereda 1994), menciona a possibilidade do uso da
manipueira como adubo na propria cultura da mandioca, depois de evaporar

a agua ao sol, com estabilizacéo do residuo diretamente no solo.

Pesquisas de utilizacdo da manipueira descobriram a potencialidade
nematicida deste residuo na cultura de cenoura, recém-estabelecida e ja
ameacada de um severo ataque de nematoides das galhas. Nos canteiros
tratados com manipueira, a producdo de cenouras foi 100% superior a
obtida nos canteiros néo tratados, onde a incidéncia de doenca foi severa
(Cereda, 1994).

2.3 - Tratamento Aerdbio e Anaerdbio de Residuos

O controle , minimizac&o das fontes de poluicdo e 0 encaminhamento
dos residuos gerados pelas industrias e sociedade s&o as duas solucbes
mais efetivas e concretas utilizadas para assegurar a qualidade do meio

ambiente.

Na maioria das industrias que processam mandioca, a manipueira
gerada tem como destino final os rios e corregos, infiltragdo no solo ou
fermentacdo em tanques abertos. Neste ultimo, ocorre a liberacéo de cheiro
desagradavel. O primeiro caso, ocasiona prejuizos principalmente para

criadores de gado, aves e outros animais quando ocorre a ingestdo da agua



Revis&o Bibliogréfica 17

dos rios por estes. No segundo caso, a infiltragdo da manipueira no solo,

prejudica a permeabilidade e obstrui os poros.

Métodos bioldgicos para tratamento de efluentes datam do século
passado e sdo aplicados, via de regra, depois de tratamentos primarios. Os
processos biologicos fundamentam-se no contato feito entre o0s
microrganismos e o efluente. Como resultado deste contato, o
microrganismo consome a matéria organica presente no efluente para
producdo de energia e sintese de novas células. Além da remocdo do
carbono organico que € o objetivo do tratamento biolégico, alguns outros
elementos dentro do efluente podem ser envolvidos na atividade microbiana.
Um exemplo é a utilizacdo do nitrogénio e fésforo, como nutrientes
essenciais para o crescimento microbiano, resultando na remocéo parcial

destes nutrientes a partir do efluente.

Alguns contaminantes séo transformados por reacdo de oxidacdo em
associacdo com a transferéncia de energia microbiana. Como exemplo

destas reacdes pode-se enumerar:
nitrificacéo - reacao de oxidagdo da amonia para producéo de nitratos.
sulfitos e tiosulfatos sédo oxidados para produzir sulfatos e enxofre.
3

o ] . : : + +
oxidacao de ions metélicos divalentes tais como Fe 2 para formar Fe ~.

Estas reacOes séo realizadas por microrganismos autotroficos
aerobios, e a reacao produz elétrons para producao de energia (Moo-Young
et al., 1979).

Alguns exemplos de rea¢des anaerobias que podem ocorrer séo:
reducdo de sulfatos a sulfitos

reducéo de dioxido de carbono a metano
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Nestas reacbes microrganismos heterotroficos anaerobios utilizam

compostos receptores de elétrons.

De uma maneira geral os processos biologicos de tratamento de
efluentes podem ser classificados em dois tipos quanto a forma de

apresentacado dos microrganismos (Tavares, 1992):

- Processos com microrganismos suspensos: sistemas que envolvem
microrganismos sob a forma de flocos microbianos , suspensos em tanques

aerados, como é o caso do processo de lodos ativados.

- Processos com microrganismos imobilizados: sistemas nos quais 0s

microrganismos estéo fixos a um suporte movel ou fixo e inerte.

A disponibilidade de tecnologia eficiente para tratamento de residuos
liguidos € um advento do inicio deste século. Em 1908, nos EUA
desenvolveu-se a primeira planta dotada de filtro biolégico. Ao se comparar
0S processos aerdbio e anaerobio de tratamento, pode-se afirmar que os
aerobios tiveram um desenvolvimento mais rapido. Dentre estes, 0 processo
de lodos ativados teve grande destaque e se desenvolveu bastante desde a

sua primeira implantacao que foi em 1914 na Inglaterra (Tavares, 1992).

Com a crise do petréleo o processo aerobio tornou-se questionavel
por requerer grande consumo de energia para aeragéo do sistema, com isso
elevando os custo de operacdo e de manutencdo do processo. Craveiro
(1994) faz referéncias a estudos realizados que indicam que além dos altos
custos de operagcdo dos tratamentos aerobios, os custos de investimento
para implantacdo deste tipo de processo sdo maiores quando comparados
com O processo anaerobio. Assim pode-se listar algumas vantagens e

caracteristicas do processo anaerobio:
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saldo energético positivo
reduzida producéo de lodo excedente
instalagdes compactas

aplicavel para muitos tipos de efluentes e numa ampla faixa de

concentracdo de DQO
processo adequado para pequena e grande escala

construcdo relativamente simples e com necessidades limitadas de

equipamentos eletrénicos
elevada velocidade de processo

processo adaptavel para funcionamento em diferentes temperaturas,
mesofilico (20°C a 37°C) e termofilico (55°C a 65°C)

reatores podem permanecer sem alimentagcdo por longos periodos

(meses), sem perda significativa da atividade do lodo
custos de investimento, operacédo e manutencgao reduzidos

Porém, pode-se relatar também algumas caracteristicas

desfavoraveis do processo anaerobio (Craveiro, 1994):

remocdo de DQO menor que em processos aerobios, levando a
necessidade de um pos-tratamento em funcdo das caracteristicas da

agua residuaria e da legislacao.

a partida, “start-up”, do processo é frequientemente mais demorada do

gue nos processos aerobios.

a supervisdo de operacdo deve ser mais rigorosa que em pProcessos

aerobios.
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No Brasil verificou-se que a partir de 1985 houve um crescimento
exponencial do processo anaerobio para tratamento de efluentes industrias.
O tipo de efluente tratado por esses digestores varia bastante, com
predominédncia para efluentes de fabricacdo de cerveja e refrigerantes
(Craveiro, 1994). No Brasil além do uso restrito da digestdo anaerobia para
estabilizacdo de lodos primérios de esgotos domésticos e eventualmente de
excesso de lodo ativado, durante a década de 80 observou-se um interesse

na producéo de biogas no meio rural.

2.3.1 - Processo Aerohio

Os reatores de biofilmes imobilizados sdo provavelmente a mais
antiga forma de tratamento de efluentes. Os filtros biologicos de percolagéo
(“trickiling filters”) foram desenvolvidos em meados do século XIX na
Inglaterra, a partir da pratica de irrigagdo com esgotos. O esgoto irrigava o
solo e as bactérias aderidas as particulas do solo degradavam os seus
componentes organicos (Tavares, 1992). O tratamento de efluentes em
reatores de filtros biologicos de percolagdo, com particulas maiores (f = 550
mm) para o desenvolvimento microbiano, foi bastante popular na primeira
metade do seculo XX e algumas modificagbes como recirculagéo e dupla

filtracdo, melhoraram bastante a eficiéncia do processo (Tavares, 1992).

O processo de lodos ativados provavelmente surgiu na Inglaterra por
volta de 1914, como resultado da constatacédo de que esgotos domesticos
aerados, eram estabilizados por um lodo floculento gerado atraves desta
aeracdo. No periodo entre 1950 e 1970 este processo apresentou um
grande desenvolvimento principalmente no tocante ao projeto de aeradores
e em estudos fundamentais sobre metodologias de projeto, baseadas na

cinética do crescimento microbiano e no calculo de reatores. A partir da
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déecada de 70 o processo de lodos ativados difundiu-se mais largamente do

gue os "trickling filters" (Tavares, 1992).

Nos tratamentos aerobios bioldgicos ocorre basicamente uma reagao
de oxirreducao por microrganismos. O mecanismo de degradacédo aerobia
da matéria organica do efluente ocorre de duas formas: (1) parte do
substrato, depois de ser consumido pelos microrganismos, € utilizado para
sintese de novas células microbianas. Isso corresponde a chamada fase de
sintese. (2) o substrato restante € oxidado pela flora microbiana, tendo

como produtos finais CO2 e H2O (Ramalho, 1977).

Basicamente, ha4 duas possibilidades de fornecimento de oxigénio
para o processo aerobio: uma é utilizando o ar atmosférico como fonte fisica
de oxigénio; e a outra € a fonte bioquimica, oxigénio sendo fornecido pela
fotossintese (Cereda, 1994).

Nas fontes bioquimicas, o fornecimento de oxigénio é efetuado pela
fotossintese realizada principalmente por algas microscopicas que fornecem
oxigénio para as bactérias aerobias, sem participar ativamente do processo

de estabilizacao.

Na fonte fisica de fornecimento de oxigénio, o ar atmosférico pode ser
utilizado de duas formas. Uma delas é aumentando a superficie liquida de
contato direto com o ar, em relagdo ao volume. E a outra & promovendo
uma agitagéo na agua. Esta turbuléncia é também conhecida como aeragao

forcada, sendo empregada em processos de lodos ativados.

As pesquisas sobre a viabilidade de tratamento biologico da

manipueira tiveram inicio na década de 60.

Hess (1962) demonstrou a exequibilidade do tratamento de efluentes

de fecularia de mandioca, por oxidac&o biologica. O autor, trabalhando com
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a manipueira previamente decantada para eliminagcdo do amido residual,
diluiu as aguas da prensa com as do lavador; adicionou componentes de
esgoto doméstico; corrigiu pH com adicdo de CaCO3 e aerou 0 sistema por
50 horas, obtendo uma reducdo da ordem de 98% de DBOg e 90% de

cianeto.

Branco (1967) no que se refere ao método de obtencdo do residuo
organico a ser tratado e ao processo de aeracdo do sistema, seguiu a
mesma técnica utilizada por Hess (1962). Analisou a dinamica da populagao
microbiana dos flocos originarios do tratamento aerobio. O autor concluiu
gue os flocos formados pela aeracdo do sistema eram constituidos por
fungos filamentosos e pouco compactos, dando origem ao fendmeno
conhecido como intumescimento. Neste fendmeno onde os flocos sao
arrastados com o efluente, a adicdo de fosforo ao sistema sanou o

problema.

Lamo & Menezes (1979) analisaram a bioconversao das agua
residuais do processamento da mandioca para producdo de biomassa.
Verificaram que entre as diversas espécies fungicas que se desenvolveram

nesse residuo, uma linhagem de Gliocladium deliquescens foi mais eficiente

para converter a materia organica em biomassa, proporcionando em regime
descontinuo e em condi¢des assépticas cerca de 80% de reducéo de DQO.
A necessidade de se realizar a assepsia do efluente foi verificada apos
analise do exame microscopico da manipueira, que acusou elevada flora
natural contaminante, principalmente constituida por bactérias e leveduras,
0 que previu dificuldades no seu tratamento fungico em condi¢cdes nao

assepticas.
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2.3.2 - Processo Anaerobio

2.3.2.a - Historico e Generalidades

A fermentagéo anaerdbia € um dos mecanismos mais freqientemente
utilizados pela natureza para decompor os materiais organicos. Dentre os
processos de degradacdo natural, este parece ser 0 mais primitivo e
constituiu-se provavelmente no primeiro sinal de vida que houve sobre a
terra. Isso pOde ser demonstrado pelo trabalho de bactérias fosseis
correspondentes & periodos geolédgicos da antigiiidade 3,1 - 3,4 X 10° anos.
A atmosfera naquela época era composta apenas por nitrogénio, CO2,
argonio e vapor d'agua. A partir de 4 X 10° anos, houve oxigénio suficiente
para desenvolvimento da respiracéo aerdbia e a partir de 3 X 10° anos esse
desenvolvimento foi total. Durante este intervalo de tempo, desenvolveram-
se os organismos facultativos que evoluiram dos anaerobios estritos, a
medida que foram submetidos a certas concentracfes de oxigénio (Hughes,
1980 in Craveiro, 1982).

O interesse cientifico da digestdo anaerdbia para producéo de gas
combustivel, data do século XVIIl. Em 1776 Volta fez a primeira
identificacdo do "gas dos péantanos”, oriundo da fermentacdo natural da
matéria organica presente na mata. Pasteur foi o primeiro a descrever 0s
microrganismos anaerobios, realizando estudos sobre a fermentagcao
butirica. Ele observou também que determinados microrganismos se
desenvolvem na auséncia de O2 e que pequenas quantidades deste gas
torna-se um componente toxico a esses microrganismos (Valles et al.,
1980).

Na india em 1900, se realizou a primeira intenco de se construir um

digestor. Projeto similar se desenvolveu na Gran Bretanha em 1911. A partir
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das décadas de 20 e 30 numerosas pesquisas ao nivel de laboratorio e

planta piloto foram realizadas sobre digestores (Vallés et al., 1980).

Durante a 22 Guerra Mundial, devido a escassez de energia a
Alemanha deu um grande impulso na construcdo de digestores para
construcdo de gas combustivel. Atualmente a india é um dos paises que
mais tem instalacbes de biodigestores e que mais contribui para a difusao
desta tecnologia. Resultado da elevada producéo de esterco de vaca do
pais (Vallés et al., 1980).

Ao Norte da América e em outras partes do mundo, a historia da
difusdo da tecnologia da digestdo anaerobia foi diferente. O interesse por
esta tecnologia foi iniciado pelos problemas do meio ambiente derivados do
acumulo de aguas residuarias urbanas e industriais. No contexto atual,
caracterizado pelo elevado preco do petrdleo e seus derivados, como
também dos fertilizantes quimicos, do empobrecimento da concentracéo de
matéria organica nos solos agricolas e pelo desejo de uma elevada
gualidade do meio ambiente, o processo de digestdo metanica destaca-se
como uma eficiente alternativa tecnologica no tratamento de aguas residuais

e na producado de combustivel e fertilizantes organicos (Vallés et al., 1980).

As industria de alimentos s&o apontadas como as grandes
responsaves pela poluicdo do meio ambiente. Despejos com um elevado

teor poluente sdo produtos inerentes aos processos de tais industrias.

Motta (1985) faz referéncia a autores que confirmam que embora o0s
acucares e amido néo sejam toxicos ou particularmente dificeis de serem
degradados, quando descarregados em curso d'agua, a elevadas vazoes,
exigem substancial demanda de oxigénio. Nestes casos, o fornecimento de
oxigénio para o meio de forma a suprir a demanda necessaria a degradacao
do residuo, apresenta-se problematico e oneroso, pois a difuséo de ar para

meios poluidos requer sofisticados aparatos e grandes requerimentos de
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energia, mesmo nos casos em que a vazao de residuo permita a utilizagao

destes processos.

2.3.2.b - Descricéo do Processo

A digestdo anaerdbia € um processo de degradacdo sucessiva da
matéria organica na auséncia de O, , que ocorre por acédo de uma complexa
comunidade de populagcdes microbiana de caracteristicas fisioldgicas
distintas, que atuam de forma sinérgica. Trata-se de uma cadeia alimentar
onde o produto formado por uma populacdo, no metabolismo para aquisicéo
de energia, € o substrato para uma outra, e cuja etapa terminal se
caracteriza pela producéo de uma mistura de gases composta por metano e
CO2, principalmente. Essa mistura gasosa € comumente denominada de
biogas (Hirata, 1990 in Craveiro, 1994).

Dentre os processos de tratamento biologico, a digestdo anaerdbia
tem-se destacado com grande potencialidade de aplicacdo. A maioria dos
residuos solidos e liquidos agricolas, urbanos e industrias prestam-se como
substrato a digestdo anaerdbia. Sendo facilmente adaptados para o
tratamento produzindo minimas quantidades de lodo residual e gerando gas
combustivel de significativo valor comercial, muitas vezes passivel de ser

utilizado dentro do proprio processo fabril (Motta, 1985).

No processo anaerdbio 10 a 20% da matéria organica presente no
material em digestéo é destinada a producéo de novas células, enquanto o
percentual restante € destinado a producdo de energia, metano. No
processo aerobio a conversdo da matéria organica presente em flocos
bioldgicos é da ordem de 65%, ocasionando grande formacdo de biomassa,

gue constitui o lodo primério desse tipo de tratamento, que por sua vez se
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constitui em despejo volumoso e indesejavel, entre outras causas devido ao
odor (Noyola,1990 in Craveiro, 1994).

Segundo Craveiro (1994), alguns dos objetivos de uma planta de

biodigestor podem ser:
tratamento do residuo ou efluente, com vistas a reducéo do teor poluidor.

producédo de alimentos através do uso do excesso de lodo produzido e
pela utilizacdo do efluente liquido; seja para ferti-irrigacdo de cultura, para

criacdo de peixes ou pela recuperacéo de sais de nitrogénio e fosforo.

recuperacao de enxofre, atraves de métodos biotecnologicos de oxidagao

de sulfetos formados na digestdo anaerobia a partir de sulfatos presentes.
re-uso de aguas.

Diversas formas de substrato, tais como residuos liquidos, sdlidos,
lodo proveniente de esgotos e biomassa podem ser adequadamente
tratados pela digestdo anaerdbia. Analisando a Figura 2.3.2.1 vé-se os
diversos objetivos do processo anaerébio na recuperacdo de produtos a

partir de residuos e efluentes.

2.3.2.c - Microbiologia e Bioquimica da Digestdo Anaerobia

Considerou-se por muito tempo que na conversao anaerobia de
substancias organicas em CO2 e CHg , participavam apenas 2 grupos de
bactérias. Primeiramente a matéria organica, € fracionada e fermentada a
acidos organicos pelas bactérias fermentativas e na segunda etapa os

acidos organicos sao degradados pelas bactéria metanogénicas.
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Pesquisas posteriores levaram a evidéncias de que as
metanobactérias néo catabolizam &cidos organicos, exceto o formico e
aceético. Ficando assim caracterizada a existéncia de bactérias capazes de
transformar alguns acidos graxos de cadeias mais longas, compostos
aromaticos e alcoois em acetato, CO2 e H2, bactérias estas denominadas

acetogénicas.

Verificou-se também que rendimentos superiores em metano Sao
obtidos quando este tem origem na conversao do acetato. Esta constatacao
seria caracterizada pela existéncia de organismos que a partir do CO2 e H2
seriam capazes de gerar acetato, organismos esses denominados

homoacetogénicos.

Esta discussado ampla levou a se dividir a digestdo anaerobia em 4

etapas, ndo considerando a hidrolise uma etapa distinta.

Na primeira etapa, conhecida como acidogénica, compostos
organicos macromoleculares tais como polissacarideos e proteinas sdo
hidrolisados a moléculas menores, através de enzimas produzidas pelas
bactéria fermentativas. Estas responsaveis pela acidogénese, fase na qual
as moléculas menores, formadas pela hidrolise, sdo convertidas a acetato,
CO2 , H2 e outros acidos organicos tais como propibnico, butirico, outros

maiores que 0 acético e o etanol.

Na segunda etapa, a acetogénese, € onde 0s acidos organicos
maiores, compostos aromaticos e alcoois produzidos s&o convertidos a

acetatos e Ho pelas bactéria acetogénicas.

Na terceira etapa as bactérias homoacetogénicas sdo responsaveis
pela reducdo de parte do CO2 a acetato, utilizando o hidrogénio como

doador de elétrons.
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Finalmente na quarta etapa, grupos de metanobactérias atuam para

reduzir a outra parte de CO2 e descarboxilar o acetato para formar metano.

A efetividade da degradacdo anaerdbia da matéria organica complexa
depende de uma atividade metabolica simbidtica, entre populacbes
microbianas metabolicamente distintas. O que assim assegura a

estabilidade do processo combinado com a biodigestao coordenada.

(1) Bactérias fermentativas

Este grupo de bactérias é responsavel por 2 estagios da digestao
anaerobia, a hidrélise da matéria organica e a acidogénese. Elas produzem
enzimas que sao liberadas no meio para hidrolisar compostos organicos tais
como celulose, hemicelulose, pectina, amido e outros, em moléculas
menores, as quais podem entdo ser transportadas para o interior das
células e convertidas em uma variedade de produtos tais como etanol,

butirato, acetato, propianato, CO2, H2, e outros.

Em geral as bactéria fermentativas precisam de CO2 e acidos
organicos como fonte de carbono; amonia como fonte de nitrogénio e sulfeto
como fonte de enxofre, e alguns sais minerais entre outros, para o0 seu

desenvolvimento (Novaes, 1986).

Os produtos finais do metabolismo dessas bactérias dependem tanto
do substrato inicial, quanto das condicbes ambientais. Este ultimo fator é de
grande importancia no que se refere a presenca reguladora do Hp. O
controle da concentracdo de H2 no meio é de importancia fundamental no
estabelecimento da proporcdo entre os diversos produtos intermediarios

produzidos pelas bactérias fermentativas (Craveiro, 1994).
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Sob baixas pressdes parciais de H2, a formagdo de compostos
organicos tais como acetato, CO2 e H2 é termodinamicamente favorecida.
Se a presséo parcial do H2 é mantida em nivel elevado apenas a formacéo
de produtos tais como propianato, butirato e etanol podem ser formados
(Novaes, 1986).

(2) Bactérias Acetogénicas Produtoras de Hidrogénio

Este grupo de bactérias é essencial para a degradacdo anaerobia
porque ele cataboliza propianato e acidos graxos de cadeia mais longa,
alcoois, compostos aromaticos e outros compostos organicos, a acetato e
H2. No caso do composto ter numero impar de atomos de carbono, ocorre

também a formacao de CO2, (Craveiro, 1994).

Poucas espécies de bactérias acetogénicas foram isoladas e
estudadas, sendo assim poucas as informacdes a cerca de suas

necessidades nutricionais (Novaes, 1986).

Estudos sobre estas bactérias enfatizam mais uma vez o importante
papel do hidrogénio. Pesquisas revelaram a intima associacdo entre o Hp
produzido por estas bactérias e o H2 consumido pelas bactérias

metanogénicas; regulando assim o nivel de H2 no meio (Novaes, 1986).

Bryant et al. (1967) in Craveiro (1994) demonstraram que a
fermentacdo do etanol, a metano (eq. 2.3.1), antes atribuida as
metanobactérias, resultava na verdade da acdo de uma associacao

sinérgica de duas espécies, uma entdo denominada de organismo S, e a

outra_Methanobacterium M.O.H. O organismo S, uma bactéria acetogénica,
produz acetato e Hp, a partir de etanol (eq. 2.3.2); enquanto a

metanobactéria utiliza H2 para reduzir o CO2 a metano (eq. 2.3.3).
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2CH3CH20H + HCO3™ ® 2CH3COO + CHa +H*  (2.3.1)

DGQ = - 116,4 KJ

CH3CH20H + HoO ® CH3COO™ 2H2 + H* (2.3.2)
DGQ = + 9,6 KJ
4Ho + HCO3 + HT ® CH4 + 3H20 (2.3.3)

DG =-135,6 KJ

A reacao representada na equacéo 2.3.2 é desfavoravel do ponto de
vista termodinamico, s6 acontecendo se a equacdo 2.3.3 ocorrer
simultaneamente, retirando o H2 do meio e deslocando o equilibrio para a
direita (Craveiro, 1994).

O mesmo tipo de interacdo entra bactérias acetogénicas e
metanogénicas pode ser observado para outros compostos como por

exemplo propianato e butirato, (Craveiro, 1994).

(3) Bactérias Homoacetogénicas

Apenas recentemente tem-se enfatizado estas bactérias como peca
importante na digestdo anaerobia, devido a importancia do seu produto final,
0 acetato, descrito como o0 mais importante precursor do metano (Novaes,
1986).
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As bactérias homoacetogénicas sdo capazes de produzir acetato a

partir de H2 e CO2, conforme mostra a equacao 2.3.4 (Craveiro, 1994).

4Ho +2HCO3 +HT ® CH3COO™ + 4H>0 (2.3.4)
DGQ = - 104,6 KJ

A utllizacdo de H2 por essas bactérias pode ser quantitativamente
pouco importante em biodigestores, principalmente porque as
metanobactérias superam em eficiéncia as homoacetogénicas no consumo
de Hp, (Craveiro, 1994).

(4) Bactérias Metanogénicas

As metanobactérias sdo 0os microrganismos capazes de transformar o
acetato e hidrogénio em produtos finais gasosos. Sem esse grupo de
microrganismos, a efetiva degradacdo da matéria organica nédo se
completaria, devido ao acumulo de produtos das bactérias fermentativas,

especialmente acidos graxos e alcoois.

As metanobactérias apresentam caracteristicas peculiares, nao
encontradas em qualquer outra espécie bacteriana. Possuem trés
coenzimas que somente s&80 encontradas neste microrganismos, a
coenzima 420 ou F420, envolvida com o transporte de elétrons; a coenzima
M ou Co-M, relacionada com a transferéncia do grupo metil; e o fator B, que
€ uma coenzima sensivel a presenca de O2, estavel ao calor e que participa
da formacdo enzimatica do metano (Peres (1982) e Craveiro (1982) in
Motta, (1985).
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As bactérias metanogénicas sdo na verdade um conjunto de muitas
espécies com morfologia celular bastante diferente. Elas requerem para
crescer um ambiente anaerobio estrito e um potencial redox de -300 mV.
Apresentam necessidades nuticionais simples, com algumas das espécies
requerendo apenas sais minerais, CO2, amoénia e sulfeto. A amodnia € uma
fonte de nitrogénio essencial para o crescimento e ndo ha necessidade de

aminoacidos ou peptideos (Craveiro, 1994).

De acordo com Craveiro (1982), os principais substratos utilizados

pelas metanobactérias e as respectivas reac¢des sao:

Todas as espécies
4H2 + CO2 ® CHg4 + 2H20 (2.3.5)

DGo = - 139,2 KJ/CH4

Muitas espécies
4HCOO +2H" ® CH4+CO2+2HCO3™  (2.3.6)

DGo =-126,8 KJ/CH4

Poucas espécies
CH3COO™ + HpO ® CHg4 + HCO3" (2.3.7)

DGQ = - 28,2 KJ/CH4
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Todas as espécies até hoje estudadas utilizam H2 para reduzir CO2 a

metano.

Cerca de 70% do metano produzido a partir da matéria organica
provém do grupo metil do acetato; todavia sabe-se que poucas espeécies

degradam o acetato.

Pode-se dividir as metanobactérias em 2 grandes subgrupos, de
acordo com o substrato utilizado. Sdo chamadas de hidrogenotréficas,
aquelas que utilizam H2 e CO2 para a geracdo de metano na reacao de
obtencdo de energia; muitas dessas bactérias sdo capazes de crescer em
outro substrato como o formiato, metanol, CO2 e metilamina, tidos como
intermediarios menos importantes dentro de um biodigestor. Denomina-se
de acetoclasticas as metanogénicas que através da quebra do acetato,

formam CO2 e CH4 no seu metabolismo energético (Craveiro, 1994).

Além dos quatro grupos de bactérias que compdem as quatro etapas
basicas do processo anaerobio, existem ainda 2 grupos bacterianos que
podem ter importancia em alguns ecossistemas. Trata-se das bactérias
redutoras de nitrato (BRN) e das bactérias redutoras de sulfato (BRS).
Levando-se em conta a enumeracdo de populagbes bacterianas
anaerobias, em digestores de lodo de esgoto, a BRS é o0 grupo mais
relevante, pois aparece em maior nimero que as BRN. Destacando também
gue varios tipos de efluente (vinhaca, fabricacdo de papel, etc) contém

concentracdes significativas de sulfatos (Craveiro, 1994).

A reducdo de sulfato causa inibicdo da metanogénese em dois niveis:
as BRS competem por nutrientes com as metanobactérias na metabolizagéo
de acetato e H; devido a producdo de sulfeto, que em elevadas

concentragdes é toxica para as metanobactérias.
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S04~ +4Hp+H" ® HS +4H20 (2.3.8)

DGQ = - 151,9 KJ

CH3COO + S04~ +H" ® 2HCO3 + H2S (2.3.9)

DGQ = - 59,9 KJ

2.3.2.d - Fatores que Interferem na Digestdo Anaerobia

Existe um grande conjunto de fatores que s&o utilizados para
acompanhar e avaliar o processo de digestdo anaerobia. Os principais

serdo considerados e discutidos a seguir.

(1) Temperatura

O processo anaerobio é viavel sob dois niveis distintos de
temperatura. O mesofilico, cuja faixa situa-se entre 10 e 42° C e o
termofilico com temperaturas acima de 42°C (Vieira & Souza, 1981). Para
cada um destes intervalos de temperatura, pode-se definir um valor 6timo,
correspondendo as temperaturas de maximo crescimento da flora
microbiana, responsavel pela producdo do biogas. Ainda segundo os
autores, as temperaturas Otimas para os niveis mesofilicos e termofilicos

séo 35°C e 60°C, respectivamente.

A velocidade de reacao na faixa termofilica € maior, o que possibilita a

diminuicdo do tempo de retencao hidraulica do processo, mas deve-se levar
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em conta os custos adicionais para a manutencdo de temperaturas

elevadas no digestor (Vieira & Souza, 1981).

Os valores o6timos de temperatura ndo correspondem ao maximo de
energia obtidos no digestor, sob forma de biogas, pois a energia requerida
para manter o processo a uma determinada temperatura, supera em termos
de custos energeéticos, o volume de biogas produzido, como consequéncia

do elevado custo para manter a referida temperatura.

Dados referentes a este aspecto foram apontados por Hawkes (1979)
gue demonstrou que Otimos valores de energia produzidos no intervalo
mesofilico, ndo correspondem a 35°C, e sim entre 25° e 20°C (Vallés et al.,
1980).

As bactérias pertinentes ao processo anaerébio sdo bastante
sensiveis a variacdo de temperatura, e as vezes uma pequena mudanca
pode interromper completamente a producdo de metano. No entanto, se a
variacdo for feita gradualmente, o sistema pode se adaptar a outras

temperaturas (Vieira & Souza, 1981).

(2) pH

O pH é um dos fatores mais importantes para o bom desenvolvimento
das metanobactérias. O pH é resultado de diversos equilibrios quimicos que
se estabelecem no reator ou que sdo impostos pela adicdo externa de
substancias alcalinas. Considera-se que a faixa de pH de 6,6 a 7,6 €
aceitavel, mas que o intervalo 6timo situa-se entre 7,0 e 7,2 (Craveiro,
1994).

Um dos principais problemas de estabilidade do processo de digestao

anaerobia é a queda dos valores de pH. Quando estes chegam a valores
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inferiores a 6,5, podem causar toxidez e prejudicar as metanobactérias, cujo
pH otimo é de 6,8 a 7,2, podendo em ultimo extremo comprometer todo
material em digestdo. Valores de pH mais baixos favorecem as bactérias

acidogénicas, cujo pH o6timo é de 5,0 a 5,5.

Segundo Vieira & Souza (1981), as correcdes do pH devem ser feitas
assim que os valores ficarem abaixo de 6,5, podendo para isso usar cal,
soda ou bicarbonato de sadio. A cal tem sido mais empregada por ser mais
barata, no entanto acarreta problemas devido a insolubilidade de sais que
formam-se no biodigestor. O NaOH tem vantagens sobre a cal de né&o
formar sais insolUveis, mas a desvantagem de acarretar vacuo no digestor
por reagir com CO2. Muitos autores confirmam que o bicarbonato de sédio é
um dos produtos quimicos mais faceis de manusear, pois € bastante soluvel
e ao contrario da cal, ndo eleva substancialmente o pH quando dosado em

excesso. No entanto, ndo se pode esquecer que este produto € mais caro.

Segundo Corbelini (1994), o controle do processo anaerobio através
do monitoramento de pH pode néo ser eficiente, pois os valores de pH ndo
séo sensiveis as variagbes da alcalinidade a bicarbonato. Alteragbes nos

valores de pH informam apenas quando o problema ja ocorreu.

(3) Alcalinidade

Sob o ponto de vista de Corbelini (1994), a alcalinidade € um dos
parametros mais importantes para o controle da digestdo anaerobia, pois
uma vez ocorrida qualquer alteracdo neste parametro, permite-se antever o
acumulo de acidos no reator, antes que o pH seja afetado de maneira

significativa.
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A alcalinidade pode ser tratada como resultado de um balanco entre a
concentracdo de hidrogénio acido [H" ] e anions fracos, principalmente

bicarbonatos , carbonatos e hidroxidos (Wetzel & Likens, 1990).
Alcalinidade = [HCO3 + 2[CO3 4] + [OHT] + [HT] (2.3.10)

A alcalinidade na digestdo anaerdbia é devida principalmente a
presenca de sais de bicarbonato, como bicarbonato de amoénio, calcio,

magneésio e sais de 4cidos volateis.

Com o pH entre 6,0 e 7,5 a acdo de tamponamento destes
bicarbonatos no sistema anaerobio € desprezivel, ficando o tamponamento
do meio quase que totalmente dependente da dissociacdo do acido

carboénico.

A formacao do bicarbonato em equilibrio com a dissocia¢do do acido

carbodnico (eq. 2.3.11) tende a regular a concentragao do ion hidrogénio.
HoCO3 ¥ HCO3 +HT (2.3.11)

A producdo de gas carbonico no biodigestor também cria uma
condicdo acida, uma vez que esse se dissolve na massa liquida do reator.
Existe um equilibrio entre a pressao parcial do CO2 na fase gasosa e a
concentracdo de acido carbonico em solucdo, (Chernicharo & Aroeira,
1994).

Pco2 . [H2CO3] (2.3.12)

A interagéo da alcalinidade com os acidos volateis durante a digestéo
anaerobia fundamenta-se na capacidade da alcalinidade do sistema em
neutralizar os acidos formados no processo, e também em tamponar o pH
na eventualidade de acumulo dos &cidos volateis(Chernicharo & Aroeira,
1994).
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De uma forma mais simples, a alcalinidade necessaria para a
manutencdo do pH no digestor anaerdbio inclui a alcalinidade bicarbonato
para a neutralizacdo dos acidos volateis e para o equilibrio do gas carbodnico
(Chernicharo & Aroeira, 1994).

(4) Acidez Volatil

Sob um processo de operacao estavel os diferentes tipos microbianos
interagem simbioticamente e como consequUéncia, 0s acidos volateis
produzidos seguem sendo utilizados na formagdo de metano,
permanecendo sua concentracdo dentro dos limites estaveis. No entanto, se
as condicOes do ambiente do reator sofrerem algum tipo de alteracao, tanto
de ordem interna como externa, 0s primeiros sinais de desequilibrio do
processo sdo o aumento da concentracdo de acidez volatil, o decréscimo
da alcalinidade e do volume de gas produzido. Segundo Motta (1985), isso
deve-se a alteracédo da populagdo das metanobactérias, devido a sua maior

sensibilidade aos fatores adversos ao meio.

A medida dos acidos volateis € o parametro que fornece juntamente
com a medida do gas produzido, a indicagdo mais imediata do
funcionamento do processo anaerébio e deve ser acompanhada com muito

rigor e atencéo (Vieira & Souza 1981).

Uma relagéo frequentemente utilizada por diversos autores como
indice de um funcionamento satisfatorio do processo anaerobio € a razéo
AV/AL. Fernandes JR (1989) cita autores como Keenan e La Grega (1976),
Silva (1977), Salles Filho (1985), os quais consideram que a faixa ideal para
a relacdo € 0,1 a 0,3. Os autores consideram que quando a relagdo AV/AL

atinge o valor 0,4, o sistema anaerobio encontra-se em condi¢cdes de
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instabilidade; para 0,5 ocorre disturbios no sistema e para 0,8 ou acima o

digestor estd em colapso total.

(5) Nutrientes

O processo anaerobio se baseia no crescimento microbiano que
depende do desenvolvimento das bactérias. Para que este desenvolvimento
seja satisfatorio as bactérias necessitam de substancias organicas, como
fonte de carbono e energia, necessitam também de nitrogénio, fosforo e
uma série de elementos minerais como S, K, Na, Ca, Mg e Fe em pequenas

guantidades para um oOtimo crescimento celular.

As razdes C/N e C/P e a concentracao de elementos minerais para o
processo anaerobio ndo é consenso entre os pesquisadores. Berg (1981) e
Zeeuw (1984) in Craveiro (1994) propdem, para a razdo minima de C/N, 20-

30:1 e 50:1, respectivamente.

Vieira e Souza (1981), propdem uma relacdo C/N = 30 e N/P = 5.
Segundo eles, para ambientes com quantidades de nitrogénio elevadas,

pode ocorrer inibicdo do processo, devido a formacao de amonia.

Quando a digestdo anaerdbia se encontra sob pH até 7,2, a amonia
se encontra na forma idnica (NH4+). Para valores mais altos de pH a
amonia encontra-se no estado gasoso, NH3, sendo que a presenca deste
gas € um agente inibidor do processo anaerobio. A aménia na forma gasosa
e inibidora a uma concentracdo bem menor que na forma ibnica (Vieira &
Souza, 1981).

Craveiro (1994) sugere uma concentracdo de nitrogénio amoniacal e
fosforo soluvel da ordem de 30 - 70 e 10 - 20 mg/L, respectivamente,

assegurando que esses nutrientes ndo serdo limitantes. Vieira & Souza
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(1981) ja propbem outro intervalo de concentracdo para 0O nitrogénio

amoniacal, 50 - 200 mg/L.

Ramalho (1977) sugere que para suprir a falta de nutrientes quando
esta for constatada, deve se fazer adicbes de H3PO4, (NH4)PO4, uréia
dentre outras substancias, ao sistema anaerobio. Ainda segundo o autor, a
necessidade de N e P na etapa de sintese de novas células deve-se ao fato
gue o material biolégico contém aproximadamente 2% de sua massa seca
de fosforo e 12% de nitrogénio. Com base nesses percentuais o autor

propde uma formula empirica para a célula biolégica, CsH7NO2P( 074.

Fathepure (1987) analisou o efeito da adicdo de Fe, em baixas

concentragdes, em um meio metanogénico com a presenca de Methanothrix

soehngenii. Em concentracdo de 0,1 mM de Fe, houve um aumento da
ordem de 50% na producdo de CH4. A adicéo do Fe estimulou a converséo
do acetato para gas metano. Pesquisas com Co, Mo e Ni, também foram
realizadas por Fathepure (1987). Os resultados indicaram que a adicdo

destes elementos estimulou a conversao de acetato a CHg.

(6) Partida e Inoculagcéo do Processo

Fernandes JR (1989) ressalta outro importante fator na operacao de
reatores anaerobios, o “star up” do processo. O autor faz referéncia a
Schmidell et al. (1986) o qual afirma que a partida do processo, quando
executada de forma inadequada pode levar a conclusdes erroneas a

respeito do material a ser biodegradado.

Souza (1986) analisa que qunato maior a quantidade do lodo que sera
usado na inoculacdo, e quanto melhor a qualidade deste, mais rapido o
“star-up” estara concluido. O “star-up” sendo conduzido sob as melhores

condicdes, podera ser concluido em menos de um més. Mas se a partida do
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reator se der de forma inadequada, havendo um desequilibrio entre as
espécies microbianas do sistema, onde as metanobactérias sdo as mais
importantes e sensiveis do sistema, o0 "star-up" podera demorar mais de 6
meses. O autor propbe ainda que quando o efluente a ser tratado for
concentrado, € recomendado para a partida uma carga organica volumeétrica
méxima de 0,5 Kg DQO/m? reator dia. Se o efluente ndo tiver elevada
concentracdo em DQO, a carga organica volumétrica inicialmente aplicada é

relativamente de pouca importancia.

Autores afirmam que para uma partida adequada € conveniente
preencher o digestor com a maior quantidade possivel de lodo. Dentre os
inoculos, o lodo digerido obtido de um digestor em operacdo de uma
estacdo de tratamento de esgoto é o mais amplamente utilizado. Trata-se de
material contendo cultura rica em bactérias responsaveis pelo processo e

em principio, ja em equilibrio.

Analisada e concluida a escolha do inoculo, a vazédo de alimentacéo
do efluente para o reator deve ser iniciada com uma concentracdo de
matéria organica menor que a prevista para operacao do sistema. Pois caso
contrario, o choque das bactérias do inoculo, com o efluente novo,
juntamente com as substancias tdxicas provocard uma significativa
inatividade da flora microbiana, comprometendo assim o "star-up" do reator.
O aumento da concentragcdo de matéria organica deve ser lento e gradual
segundo Schmidell (1986) in Fernandes JR (1989), deve ser feito somente
guando o sistema anaerdbio mostrar que conseguiu digerir a concentracéo

gue estava sendo aplicada anteriormente.

Motta (1985) utilizou lodo primério de esgoto, coletado na Estacao de
Tratamento de Esgoto da CETESB, para o tratamento anaerébio da
manipueira. Na analise do lodo obteve uma relagdo AV/AL de 0,09, baixa

acidez volatil e elevada alcalinidade, assegurando assim a boa qualidade do
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inoculo e antecipando a possibilidade de um satisfatorio "star-up”. O autor
iniciou a alimentacdo do reator com uma carga organica de
aproximadamente 20% da carga total proposta para o sistema, sendo a

mesma elevada gradualmente até atingir o valor maximo desejado.

Fernandes JR (1989) nos trabalhos de avaliacdo de ocorréncias de
instabilidade na digestdo anaerdbia da manipueira, iniciou a alimentacao do
reator com uma carga organica de 0,24 g SV/L reator.dia, com incrementos
crescentes em média de 15% calculados sobre a carga total prevista que
era de 1,6 g SV/L reator dia.

(7) Compostos Téxicos

Qualquer substancia pode ser estimuladora, inibidora ou tdxica ao
processo biologico. O efeito observado dependera da concentracdo da
substancia no reator e eventualmente da relagédo entre sua concentracdo e
a da fonte de carbono. A forma como é desenvolvido 0 processo anaerobio

também é importante para a eventual acdo deletéria de uma dada

substancia presente no efluente (Craveiro, 1994).

Os principais agentes toxicos ao processo anaerobio sdo metais
pesados, oxigénio, sulfetos, amodnia, compostos clorados e aromaticos,
metais pesados e alcalinos-terrosos. A presenca de alguns desses
elementos em concentracdes elevadas pode levar a inatividade da
populacdo microbiana da digestdo anaerdbia, a qual pode ser detectada

pelo acumulo de acidos volateis e reducéo da producao de gas.

Se 0 aumento da concentracdo de elementos toxicos for lenta e bem
controlada, pode-se adaptar o0 processo a concentractes
surpreendentemente elevadas de substancias indesejadas (Souza & Vieira,
1981).
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Ainda segundo os mesmos autores, 0s ions sulfetos no processo
anaerobio podem ser resultantes da introducédo de sulfetos com o residuo
e/ou da reducado biologica de sulfatos e outros compostos de enxofre
introduzidos no digestor. Os autores afirmam ainda que os ions sulfetos
podem também ser eliminados na forma de gas sulfidrico, pois estes
apresentam uma baixa solubilidade. Sob operacédo continua e com as
devidas aclimatacbes, uma concentracdo toleravel de sulfeto para o

processo anaerobio é da ordem de 200 mg/L.

Concentragbes estimulantes para o Ca, Mg, K e Na, propostas por
McCarty (1978), séo respectivamente 100-200, 75-150, 200-400 e 100-200
mg/L ( Vieira & Souza, 1981).

O acido cianidrico proveniente da hidrolise do glicosideo cianogénico
presente na mandioca, € conhecido por sua toxicidade a atividade biologica
e também citado como um composto altamente tOxico ao processo

anaerobio.

Yang et al.(1980) in Motta (1985) realizaram pesquisas para analisar a
resposta do processo anaerObio na presenga de cianeto. Durante o
experimento, as bactérias passaram por um processo de aclimatagcdo ao
composto toxico com concentracdo de cianeto da ordem de 20 a 40 mg/L. A
producédo de biogas do sistema nédo sofreu alteragcdo. O fato demonstra a
importancia de fazer-se uma adaptacdo do inoculo ao residuo que se

pretende tratar.

Autores confirmam o catabolismo do cianeto por meios biologicos,
sem no entanto esclarecerem o mecanismo bioquimico utilizado nesta
degradacédo (Motta, 1985).

Cereda et al. (1981) em pesquisas, encontraram a presenca de uma

via alternada da respiracéo de certos microrganismos resistentes ao cianeto.
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Através deste mecanismo, continuaria havendo consumo de oxigénio e
formacdo de agua mesmo em presenca de KCN que inibiria a cadeia
respiratoria normal. Os autores trabalharam na selecdo de microrganismos
gue possuem via respiratoria alternada e que se desenvolvem na
manipueira. Os microrganismos isolados foram duas leveduras do género

Trichosporon e duas bactérias nao classificadas.

2.3.2.e - Reatores Empregados no Tratamento Anaerébio

de Residuos

Uma das maiores restricOes a utilizacdo da digestdo anaerobia como
forma de tratamento de agua residuarias € a necessidade de grandes
tempos de retengédo hidraulica, geralmente superiores a 20 dias. Com o
objetivo de superar essa restricdo, atualmente desenvolve-se digestores
nos quais se pode tornar independente o tempo de retencédo hidraulica,
TRH, do tempo de retencédo celular, TRC, com digestores concebidos,
projetados, construidos e operados de forma a assegurar TRC >> TRH (La
Iglesia, 1985).

Esses reatores normalmente continuos, operam com pequenos tempo
de retencéo hidraulica, elevada carga orgéanica volumétrica, desde que se

obtenha uma populacéo elevada de bactérias responsaveis pelo processo.

A obtencéo desta elevada populacéo bacteriana pode ser conseguida
de duas maneiras: retendo os flocos microbianos dentro do reator, como
ocorre no digestor de fluxo ascendente (UASB), no filtro anaerdbio, no
reator de leito fluidizado e em reatores hibridos; ou retornando a flora
microbiana, como ocorre em reatores anaerobios de contato, (La lglesia
1985).
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Nos paragrafos a seguir apresenta-se algumas caracteristicas de
desenvolvimento e operagdo dos reatores mais amplamente usados no

tratamento anaerdobio de residuos.

(1) Reator Anaerobio de Contato

Este sistema foi o primeiro orientado no sentido de tornar
independente o tempo de retencdo hidraulica do tempo de retencdo da

biomassa.

O sistema de contato consiste de um reator de mistura completa,
seguido por um sedimentador de lodo. Na maioria dos casos uma unidade
de degasagem é interposta entre os dois tanques, tendo como funcéo
aumentar a eficiéncia do sedimentador. O lodo separado do sedimentador
retorna ao biodigestor, sendo o excesso descartado do sistema (Craveiro,

1994).

A homogeneizacao do reator € feita na maioria das vezes por agitacéo
mecanica. A unidade de degasagem é equipada com um agitador e em

muitos casos com uma bomba de vacuo.

A eficiéncia de tratamento alcanca 90% a 95% de remocéao de DQO
para aguas residuais com concentracdo de 2 a 10 g DQOJ/L (Craveiro,
1994).

Os reatores de contato tem como vantagens, em relagdo a outros
reatores de alta eficiéncia, a possibilidade de tratar efluentes com

concentracdes relativamente elevadas de solidos em suspenséo.
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(2) Filtros Anaerdébios

O filtro anaerdbio consiste de um reator cilindrico vertical, cujo leito é
preenchido com um material suporte. O afluente atravessa o leito fixo,

normalmente em fluxo ascendente.

A biomassa do reator adere ao suporte como um fino biofiime. A
guantidade de microrganismo retido é funcédo, dentre outros fatores, da
relacdo superficie/volume do suporte. A biomassa pode ser encontrada
também aprisionada entre os elementos do suporte ou mantida como flocos

ou granulos na secéo abaixo do suporte.

Ao contrario dos primeiros filtros preenchidos com brita, os materiais
plasticos passaram a encontrar maior utilizagdo, por serem mais leves e
mais porosos, entre esses destacam-se anéis tipo Pall, Rashig e blocos de
folhas de plastico arrugadas. E de conhecimento que ao se dobrar a area
superficial, obtém-se um aumento de eficiéncia pequeno, 0 que comprova
gue ha outros fatores mais importantes, como por exemplo o tipo de
enchimento, relacionados a performance do reator (Craveiro, 1994). Autores
citam exemplos de filtros anaerdbios sendo operados com cargas de até 16

Kg DQO/m® dia e tempo de retencéo hidraulica de 16 horas.

Este tipo de reator € mais adequado para tratamento de residuos com
baixa concentracdo de soélidos em suspensdo, caso contrario haveria

obstrugéo dos intersticios entre o recheio (La Iglesia, 1985).

Craveiro (1994) sugere que o filtro anaerobio pode ser operado para o
tratamento de residuos com alto teores de sélidos em suspenséo, desde
gue a alimentacao seja em fluxo descendente, para superar os problemas
de entupimento. O autor afirma ainda que estes reatores s&0 pouco

eficientes para o tratamento de esgotos domésticos diluidos (100 - 150 mg
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DQOIL) e para efluentes industriais com concentracdo de DQO acima de
24.000 mg DQOIL.

(3) Reator de Leito Fluidizado

Os reatores de leito fluidizado sdo reatores que combinam os
processos com microrganismos em suspensao, caso do reator anaerébio de
contato, com 0 processo dos microrganismos imobilizados, tipo filtro

anaerobio.

Neste processo 0s microrganismos ficam aderidos as superficies
sélidas inertes que sao mantidas fluidizadas através da velocidade
superficial do liquido. Portanto altas taxas de reciclo sdo necesséarias para a

manutencao da fluidizacdo homogénea.

Classicamente eram utilizadas, neste tipo de reator, particulas como
areia, carvao ativado, pérolas de vidro e outros. Poréem as caracteristicas
superficiais relacionadas a forma e tamanho, traziam problemas de
instabilidade ao processo , uma vez que como eram utilizadas finamente
divididas o crescimento microbiano, no desenvolvimento do processo de
tratamento, levava a mudancas de tamanho e densidade das particulas,

podendo inclusive serem arrastadas do processo.

Como medida para solucionar estes problemas, atualmente utiliza-se
particulas poliméricas que apresentam a vantagem de nao sofrerem
modificagbes nas suas caracteristicas, quando ocorre 0 crescimento

microbiano.

O leito (liquido + solido) comporta-se como um fluido, com
caracteristicas muito favoraveis a troca de calor e massa, principalmente.

Isso permite a tal sistema trabalhar com elevadas cargas organicas, seja em
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escala de laboratério ou industrial. Aléem das cargas elevadas este tipo de
reator, por ter um formato de torre, tem a vantagem de ocupar uma area
reduzida (Craveiro, 1994).

Os problemas de obstrucdo que podem ocorrer em reatores de leito
fixo, devido a presenca de elevada concentracdo de solidos suspensos no

efluente a ser tratado, sao evitados com o reator de leito fluidizado.

(4) Reator de Fluxo Ascendente e Leito de Lodo (UASB)

Segundo Craveiro (1994), o principio basico do reator UASB baseia-
se na sedimentabilidade do lodo anaerébio, que em determinadas condicdes
pode se aglomerar na forma de granulos ou “pellets” de até cerca 5 mm de

diametro.

Este tipo de reator consiste de um tanque provido na sua parte

superior de um aparato separador de gas, solido e liquido.

A agua a ser tratada € uniformemente alimentada pelo fundo do reator
passando pelo leito microbiano, saindo tratado pelo decantador que deflete
0 gas produzido para camaras onde é coletado. A porcdo de lodo que
ascende com o liquido e o gas que alcanca o sedimentador, tem a
oportunidade de decantar e retornar a zona de digestao ativa no fundo do
reator. O efluente tratado é retirado uniformemente a partir da superficie do

decantador.

A funcdo do decantador é reter os granulos de lodo, ndo deixando
gue saiam com o efluente e possibilitando a formacédo de trés regides
distintas no interior do digestor, de comportamentos dinamicos

caracteristicos e interrelacionados (La Iglesia, 1985).
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No fundo do reator forma-se um lodo biologico constituido de material
granulado, o qual é sobreposto por uma regido constituida de material
biol6bgico em menor grau de concentracdo e aglomeracdo em relagcdo ao
leito inferior. A func&o da regido superior € permitir a aglomeracdo do lodo

gue venha atingir esta regiao.

(5) Reatores Hibridos

Segundo Craveiro (1994), reator hibrido & qualquer reator originario
da mistura de duas ou mais concepcdes de reatores, todavia esta
designacdo acabou ficando particularizada para o tipo de reator que

combina UASB e o filtro anaerdbio.

Enquanto o reator UASB depende da disponibilidade e manutencéo
do lodo granulado e permite trabalhar com elevadas cargas organicas, o
filtro anaerobio opera com cargas menores, tendo como 6nus o custo do
enchimento, todavia € mais seguro operacionalmente, pois ndo depende de

granulos e da sedimentabilidade do lodo (Craveiro, 1994).

A concepcao do reator hibrido procura conciliar as vantagens e
minimizar as desvantagens do UASB e do filtro anaerdbio. Desta maneira
busca-se um reator capaz de acumular na camara inferior, elevadas
concentracdes de lodo, eventualmente granulado, que permaneca no reator
pela existéncia de uma camara de recheio (enchimento, anéis) colocada na
parte superior do mesmo (Craveiro, 1994). A zona empacotada na parte
superior do reator, serve como separador gas-solido-liquido, e além de
ajudar a retencéo do lodo, evitando perda de massa biologica, aumenta a

estabilidade do processo sob condi¢cdes de operacao transiente.

Samson & Guiot (1985) in Craveiro (1994), realizaram estudos

hidrodindmicos para caracterizacdo do regime de mistura dos reatores
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hibridos. Utilizaram reatores de 4,35 L, contendo 33% de enchimento de
anéis de plastico tipo Pall, e como residuo um efluente sintético a base de
sacarose com concentragdo de 10 g/L. Os autores verificaram que o perfil
de mistura é do tipo CSTR, quando se usa a recirculacéo, (relacdo entre
reciclo e alimentacdo = reciclo : alimentacdo = 5,4 : 1). Na auséncia de

recirculacdo observaram 18% de volume morto.

Cargas de até 25 Kg DQO/L m°.dia foram tratadas com reducao de
DQO da ordem de 95%.

Kenneny e Guiot (1986) in Craveiro (1994), trabalharam com reatores
dotados de 32%, 16% e 8% de enchimento de anéis de plastico tipo Pall. Os
reatores receberam uma alimentagdo contendo sacarose a uma
concentracdo equivalente a 5 g DQO/L e foram operados com recirculagéo
de5,4:1.

Os experimentos mostraram que houve pouca diferenca na
performance dos trés reatores, medida pela reducdo de DQO. Na média,
guanto menor a percentagem de enchimento, levemente menor foi a DQO
soluvel do efluente do reator, todavia observou-se a0 mesmo tempo um

aumento discreto da concentracao de lodo no efluente.

Kennedy et al. (1989) in Craveiro (1994), analisaram a performance
do reator com relagdo a percentagem de enchimento e dos tipos destes.
Utilizaram reatores de 22,4 L dotados de diferentes tipos de enchimento,
ocupando 7 a 29% do volume do reator. O enchimento de referéncia
(randGmico) se constituiu de anéis de plastico Pall, os outros eram do tipo
cross-flow, tendo sido testado enchimento com diferentes angulos de
inclinacédo, 40°, 60° e 80°,

Os reatores foram alimentados com substrato composto de mistura de

acido aceético e sacarose e foram mantidos com recirculacéo fixaem 5,4 : 1.
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Os autores observaram que a percentagem e o tipo de enchimento
nao foram parametros relevantes na definicdo da eficiéncia do processo,
mas sim o tempo de retencéo hidraulica e a carga organica aplicada. O meio
randémico e 0os meios cross-flow com menores angulos de inclinagéo foram
levemente mais eficientes, em termos de retencdo de lodo. Todavia é

preciso lembrar que por outro lado, s&o mais sujeitos a entupimento.

Os resultados obtidos indicam que pode-se projetar reatores hibridos

com apenas 10% de material de enchimento.

2.4 - Posicionamento da Pesquisa sobre Tratamento Bioldgico de

Residuo da Industrializacdo da Mandioca

A pesquisa bibliografica sobre o tratamento dos residuos da
industrializacdo da mandioca, levou a observacdo de alguns fatos que

merecem relevancia.

Nota-se que os primeiros trabalhos datam da década de 60 e
basicamente foram realizados em reatores aerobios. Estes trabalhos
preocupam-se em verificar a possibilidade de tratamento bioldgico destes
residuos assim como, com a identificacdo de populagbes microbianas

intervenientes no processo.

A partir do final da década de 70 e inicio da de 80, verifica-se uma
crescente utilizacdo dos processos anaerobios, provavelmente devida a

vantagem que se atribui a estes processos de serem geradores de energia.

Estes trabalhos buscam fundamentalmente a compreensdo do
processo anaerdbio para o tratamento da manipueira, estudando a
estabilidade do processo e buscando solugdes para a notada instabilidade

no desenvolvimento do processo de tratamento.
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Pode-se afirmar que atualmente o processo anaerébio se constitli na
forma mais corrente de tratamento do residuo liquido da industrializacéo da

mandioca.

Nos paragrafos a seguir sdo resumidos alguns trabalhos publicados

sobre tratamento anaerdbio da manipueira.

Motta (1985) estudou a utilizacdo de residuos de industria de farinha
de mandioca em digestdo anaerdbia. Manipueira e casca de mandioca
foram misturados seguindo a seguinte proporcéo, respectivamente: 0:100;
50:50; 63:37; 100:0, e submetidos a digestdo anaertbia em reatores de
mistura completa em batelada. O experimento foi conduzido a uma
temperatura de 35°C, carga organica diaria de 1,6 g SV/L de reator.dia. e
TRH de 20 dias. Os resultados mostraram que o aumento da concentracao
de manipueira na mistura de alimentacéo, elevou a alcalinidade e o pH do
material em digestdo, caracteristicas essas usualmente desejaveis na
digestdo anaerobia. As meédias de conversdo dos seis reatores variaram
entre 0,43 e 0,65 L de gas por grama de solidos volateis adicionados na

alimentacao.

Os percentuais de reducdo de cianeto foram elevados, com valores
maximos da ordem de 98%, ao mesmo tempo nao foi notada inibicdo da

digestéo, ao nivel dos parametros de acompanhamento adotados.

O autor obteve melhores indices de tratamento e producao de metano
guando utilizou 63% de manipueira e 37% de cascas de mandioca ou 100%
de manipueira. Os valores médios de reducdo de DQO foram entre 42 e
68%.

Motta & Cereda (1986) também analisaram a utilizacdo da manipueira
sob digestao anaerdbia. Utilizaram reator de bancada tipo mistura completa,

com TRH de 20 dias. Como inéculo usaram lodo primario da estacéo de
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Tratamento de esgoto da cidade de S&o Paulo. A manipueira utilizada para
alimentacao do reator ndo foi suplementada e a carga inicialmente prevista
foi de 1,6 g SV por litro de reator.dia. A instabilidade do reator refletiu-se na
gueda do pH e alcalinidade; no acumulo de &acidos volateis quando o
sistema operou com carga organica proxima da inicialmente prevista. Houve
entdo a necessidade de reducdo da carga para 1,02 g SV por litro de
reator.dia. O rendimento de géas foi da ordem de 0,82 L / g SV removido,
com teor medio de 55% de CHy4. O valor médio de reducdo de DQO foi de

68% e 54% para solidos volateis.

Motta et al. (1986) investigaram a utilizacdo da casca de mandioca na
digestdo anaerdbia. A casca é formada por uma pelicula corticacea -
conjunto formado das peles gretadas de cor violacea e marrom, e outra bem
aderida celulosica de aspecto pergaminaceo - e a casca propriamente dita,

de cor branca ou cremosa e muito quebradica.

A cada tonelada de mandioca processada, 120 a 150 Kg de pelicula
corticacea, contendo aderida parte da casca que por falta de melhor

utilizacdo € amontoada no exterior da industria.

Os autores alimentaram 0s reatores com uma mistura de casca
triturada em agua destilada, proporcionando uma carga organica média de
1,6 g SV por litro de reator dia. O pH da alimentacéo foi de 4,3. O tempo de

retencao hidraulica foi de 20 dias e temperatura de 35°C.

Os resultados permitiram concluir que é possivel o tratamento de
casca de mandioca nas condi¢cGes do ensaio. A eficiéncia de tratamento foi
baixa, poréem a conversao de solidos volateis a gas e metano foi elevada. O
teor de lignina na casca prevé o limite da fracdo de solidos volateis que
podera ser degradada na digestdo anaerobia, o qual corresponde a 64,78%.
A producéo de gas foi de 0,43 L / g SV, com 54% de metano. A redugéo de

cianeto livre foi da ordem de 85%.
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Fernandes JR (1989) analisou a ocorréncia de instabilidade e formas
de seu controle na digestdo anaerobia de manipueira. O experimento foi
conduzido em 6 reatores anaerobios de mistura completa com 5 L de
capacidade. Operando com temperatura de 35°C e regime de alimentacéo

semi-continuo. Os inoculos utilizados foram de 3 procedéncias distintas.

ApoOs 10 semanas de operacédo foi observado desequilibrio entre a
taxa de producédo de acidos volateis e seu consumo, evidenciado pela

gueda do pH, baixa producao de gas e alta concentracéo de acidos volateis.

Foi realizada a adi¢édo de micronutrientes , Ni, Co e Fe. As dosagens
diarias utilizadas de 1,5 mL de Ni a 0,1%; 2,5 mL de Co a 0,1% e 0,25 mL
de Fe a 0,5N néo foram efetivas na diminuicdo da acidez volatil, chegando a

provocar queda na eficiéncia da producéo de gas.

Os resultados obtidos mostraram que esta instabilidade pode ser
parcialmente controlada pela adicdo de NapCO3 ao lodo sempre que o pH

estiver abaixo de 6,5.

Bambu foi utilizado como recheio em um dos reatores, e os resultados
mostraram que o0 uso deste suporte fisico atenuou as quedas bruscas nos

valores de pH do sistema.

Fernandes JR & Cereda (1990) buscando meios de controlar a
instabilidade da digestdo anaerdbia da manipueira em reator de mistura
completa, avaliaram os efeitos da neutralizacdo do substrato por adicdo
direta de agentes alcalinizantes. Foram utilizados 3 reatores de 5 L, carga
organica de 0,74 g SV por litro de reator.dia, TRH de 33 dias e temperatura
de 35°C.

O pH da manipueira de alimentacdo era corrigido com adicdo de

NaOH ou Ca(OH)2 até o valor 7. As alimentagbes foram efetuadas em
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regime semi-continuo. Os reatores 1 e 2 receberam a alimentagao

neutralizada com Ca(OH)2 e o reator 3 neutralizado com NaOH.

Em todos os trés reatores a resposta a correcdo de pH da
alimentacdo com Ca(OH)2 ou NaOH foi temporaria, ocorrendo uma queda
da capacidade tamponante, seguida da ascensédo do valor da acidez volatil.
Como efeito do aumento da acidez, percebeu-se uma queda no valor de pH

do lodo do reator, chegando a valores entre 4,0 e 5,0.

O uso de agentes alcalinizantes na neutralizacdo de pH da
alimentacdo, ndo promoveu o controle permanente da instabilidade do

reator de mistura completa.

Fernandes JR & Cereda (1990a) analisaram a influéncia do suporte
fisico para o controle da instabilidade da digestédo anaerébia da manipueira.
O trabalho foi conduzido em reator de mistura completa com capacidade de
5 L. A carga organica aplicada foi de 0,74 g SV por litro de reator.dia, TRH
33 dias e temperatura de 35°C. Apos um periodo de 460 dias de operacao
apresentando fortes evidéncias de instabilidade, fez-se a adicdo de
fragmentos de bambu, como suporte fisico.Os resultados obtidos mostraram
gue o uso deste, no reator, funcionou como amortizador da queda de pH,
proporcionando maior taxa de converséo de solidos em gas, resultando em

geral, numa melhor performance do reator.

Fernandes JR & Cereda (1990b) estudaram meios de controlar a
instabilidade causada pela tendéncia de acumulo de acidos volateis durante

a digestao anaerdbia da manipueira.

Os autores utilizaram reatores de mistura completa de 5 L de
capacidade, uma carga organica de 0,74 g SV por litro de reator.dia, TRH
de 33 dias e temperatura de 35°C. Foram utilizados 2 tipos de inoculos, no

reator 1 lodo proveniente da lagoa de estabilizacdo anaerobia para
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tratamento de manipueira, e no reator 2 como inoculo foi utilizado lodo de

esgoto digerido.

O trabalho teve como objetivo, buscar a estabilidade da digestéao
anaerobia da manipueira, promovendo a neutralizacao direta do lodo com
Na2CO3, sempre que o material em digestdo apresentava um valor de pH

abaixo de 6,5.

Os resultados mostraram que a neutralizacdo do lodo corrige a
instabilidade dos reatores alimentados com manipueira, porém nao de forma

permanente. Houve uma temporaria e discreta estabilidade do sistema.

2.5 Processo Anaerdbio com Separacéo Fisica das Fases

O processo de digestdo anaerObia é composto essencialmente por
dois grupos de bactérias, as que consomem matéria organica e produzem
acidos, bactérias acidogénicas; e as que consomem os acidos formados e

os transformam em CO2 e CH4, bactérias metanogénicas.

Desafortunadamente estes dois grupos de organismos diferem
largamente com respeito a fisiologia, requerimentos nutricionais,
caracteristicas de crescimento e metabolismo e sensibilidade as variagdes
do meio (Pohland e Ghosh, 1971).

Projetos tradicionais de tratamento anaerobio de residuos organicos
tém realizado a coexisténcia destes dois grupos de organismos em um
mesmo meio quimico e fisico. Tais praticas causam por vezes decréscimo

da eficiéncia e até mesmo colapso do processo.

Reconhecendo as diferencas entre os grupos formadores de acidos e

metano, Pohland e Ghosh (1971) propuseram a separacdo destes dois
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grupos, podendo realizar assim, a otimizacdo de ambos 0s grupos, controlar
a carga de substrato para cada um deles e promover a reabilitacdo do

processo aumentando sua eficiéncia.

Os beneficios da separacdo de fases tém sido reconhecidos desde
1958 por Babbit e Baumann que sugeriram que os efeitos inibidores dos
produtos intermediarios produzidos durante o0s estagios da digestao,
poderiam ser minimizados submetendo o sistema a separacdo em duas
fases (Pohland e Ghosh, 1971).

O processo anaerobio em sistema de duas fases consiste de dois
reatores em série, completamente homogeneizados. As condi¢des do meio
do 1° reator irdo ser controladas para promover o crescimento e proliferacéo
das bactérias acidogénicas, enquanto o 2° reator ira receber os produtos
formados a partir do 1° e ser projetado para operar sob condi¢cdes otimas de
desenvolvimento das bactérias formadoras de metano (Pohland e Ghosh,
1971).

O autores sugeriram que como 0s acidos sédo produtos da primeira
fase, um controle de pH na segunda etapa pode ser necessario quando a
capacidade de tamponamento do reator metanogénico tiver se esgotado.
Tal controle no reator pode ser realizado pela neutralizacdo externa do

afluente ou pelo reciclo do efluente deste reator.

O sucesso na aplicacdo do sistema de 2 fases depende da
praticabilidade do processo de separacdo e manutencdo das culturas
dominantes de bactérias acidogénicas e metanogénicas em dois reatores
separados. Isto pode ser alcancado pelo desempenho do controle cinético
sobre cada fase atraves do ajuste operacional das taxas de diluicdo e razéo
de reciclo (Pohland e Ghosh, 1971).
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Os paragrafos a seguir apresentam resumos de trabalhos publicados
sobre tratamento anaerdbio com separacdo de fases. Pode-se notar que
poucos trabalhos utilizaram o residuo da industrializacdo da mandioca e

destes, nenhum operou com processo continuo.

Ghosh e Klass (1978) realizaram estudos da digestédo anaerobia da

glicose, celulose, esgoto doméstico e substrato contendo &cido acético.

Primeiramente fizeram uma avaliacdo da performance da digestao da
glicose em sistema de fase uUnica. A conversao da glicose se deu sob
fermentacdo em batelada a uma temperatura de 35°C e concentracao de
400 mg/L. Os resultados mostraram que praticamente 100% da glicose
adicionada foi assimilada durante as 30 primeiras horas da digestdo. O gas
desenvolvido durante esta assimilagao continha cerca de 70% de COsy. Esta
taxa de producdo de gas levou aos autores concluirem que a taxa de
metabolizacdo da glicose por organismos ndo metanogénicos € muito maior
gue a taxa de utilizacdo dos produtos finais, pelas bactérias metanogénicas.
Destas observacbes, os autores concluiram que a digestdo da glicose

ocorre preferencialmente em 2 etapas distintas.

Foi realizada uma comparacéo das constantes cinéticas em condi¢des
mesofilicas para a fermentacéo acida da glicose, lodo de esgoto doméstico,
celulose e fermentacdo metanogénica do substrato contendo acido aceético.
Comparando as constantes de reacfes, 0s autores concluiram que a
fermentacdo dos acidos volateis é claramente a etapa limitante na digestao
da glicose, do lodo de esgoto e da celulose. O mais importante € que 0s
dados revelam uma larga diferenca na taxa de crescimento e no tempo de
geracao das culturas metanogénicas e ndo-metanogénicas. Isto sugere que
a otimizacdo da digestdo destes substratos pode ser conseguida por

separacéo das culturas de bactérias acidogénicas e metanogénicas.
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Os autores também realizaram a digestdo em 2 fases do lodo de
esgoto proveniente da cidade de Chicago, para avaliar a performance dos
digestores acidos e metanicos, separadamente. O sistema foi operado a
37°C, e o TRH dos reatores acidogénico e metanogénico foram

respectivamente 0,5a 1,0 e 6,5 dias.

Os dados obtidos revelaram principalmente que os percentuais de
reducdo dos solidos volateis, o volume de gas produzido com as
percentagens de metano e a concentragdo da acidez volatil no efluente, se
apresentaram de forma mais satisfatoria que os resultados obtidos com

biodigestores convencionais de TRH de 14 dias ou mais.

As conclusdes diante dos resultados do experimento, segundo 0s

autores foram:

- a otimizacdo das reagbes metanicas e ndo metanicas podem ser

realizadas apenas pela separacédo das fases.

- para a glicose, o TRH, com méaxima conversao de substrato, nos

digestores acidos e metanogénico foram respectivamente 4 horas e 4 dias.

- 0os TRH significativamente maiores de 1 a 2 e 5 a 8 dias foram
indicados para a digestdo acida e metanogénica da celulose e do lodo de

esgoto.

Perante os resultados obtidos, os autores admitem que o principal
objetivo do sistema anaerObio em 2 fases é obter a maxima taxa de
conversao do substrato por volume de digestor, em funcdo da vazao de
alimentacdo e do tempo de retencdo hidraulica. Da comparacdo dos
resultados obtidos entre plantas de biodigestores tradicionais e unidades de
biodigestores em sistema de 2 fases, indicam que este ultimo produz mais

de 80% de metano que o primeiro, apesar do volume total do digestor ser
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apenas 35% do biodigestor tradicional. Claramente, o0 modelo de operacao
em sistemas de 2 fases pode resultar numa grande economia de capital e

custos de operacao.

Cohen et al (1979) trabalharam com sistema de digestdo anaerdbia

em 2 fases, utilizando como substrato glicose a 1%.

O reator acido de 400 mL de capacidade foi operado a 30°C, pH 6,0 e
completamente homogeneizado por um agitador mecanico. O tempo de

retencéo liquida e sélida foi de 10 Horas.

Os pequenos tempos de retencdo e baixos valores de pH foram

designados para prevenir o crescimento de bactérias metanogénicas.

O reator acido foi inoculado com lodo proveniente de uma estacao de
tratamento de esgoto da cidade de Amsterdam. O efluente deste reator era
armazenado em um recipiente de estocagem com 1L de capacidade e

mantido a 8°C.

Este efluente alimentava o reator de fluxo ascendente metanogénico,
com 4 L de capacidade, mantido a 30°C, pH 7,8 e TRH 100 horas. Este
reator foi inoculado com lodo anaerdbio proveniente de um fermentador

metanico de esgoto domestico.

No reator acido, os autores observaram a completa acidificacdo da
glicose, com formacao de acidos volateis, etanol e quantidades equimolares
de CO2 e Hp. Glicose nao foi detectada no efluente deste reator, e na
mistura gasosa produzida a partir dele , ndo foi observado metano. Ficou
entdo claro que a fermentacdo acida da glicose foi completa e bem

separada da fase metanogénica.

O reator metanogénico apresentou uma eficiéncia de reducdo em
termos de DTO de 98%.
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Os autores sugerem ainda que a carga maxima expressa em g
DQO/g matéria organica.dia para um reator metanico em processo de 2
fases, pode ser bem maior que a carga maxima usada em afluente de
processo convencional de fase Unica. Para o experimento em questédo, a
carga maxima de 1,25 g DQO/g matéria organica.dia em termos de acidos
volateis, pode ser alcancada no processo de 2 estagios. Ao passo que
0,338 g DQO/g matéria organica.dia foi a carga maxima possivel em
processo de fase Unica, sob condi¢cdes similares, com solucédo de glicose

como substrato.

Cereda et al. (1986) analisaram a fase acidogénica da fermentacao
anaerobia de uma suspenséo concentrada de fécula de batata, com intuito
de explorar as condicdbes em que se poderia realizar o tratamento de

metanizacdo da manipueira.

O fermentador com 14 L de capacidade era alimentado com afluente
com 10-15 g DQO/L, mantido a 35°C, pH entre 5,8 e 6,0 e dotado de um
agitador de 100 rpm. Foi utilizado como ind6culo o liquido obtido da

fermentacédo natural de fécula de mandioca.

Os resultados indicaram que as velocidades médias de acidificacéo
para ciclos fermentativos de 5 dias de duracao variaram entre 0,68 g a no

maximo 1,81 g DQO por litro de reator dia.

O gas produzido era uma mistura de 90% de hidrogénio com o
restante de CO». A velocidade meédia de geragdo desta mistura gasosa foi
muito variavel; o valor maximo atingido foi de 0,27 L por litro de reator dia,

em experimento com 4,5 dias de duracéo.

Hanaki et al. (1987) avaliaram o efeito do pH e TRH na digestédo
anaerObia em sistemas de 2 fases na degradacdo de substancias

complexas, sendo utilizados experimentos continuos e em batelada.
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O experimento continuo foi desenvolvido para analisar a
degradabilidade da substancia complexa na fase acidogénica da digestao
anaerbbia do sistema de 2 fases. O reator acidogénico com 3 L de
capacidade foi mantido a 37°C e homogeneizado por um agitador

magneético.

A substancia complexa do leite consistia de proteina, carboidrato e
lipidios, com DQO de 4.600 mg/L. Foi suplementada com NH4Cl, Ko2HPO4
com uma razdao de DQO:N:P de 146:8,7:1.

Foram realizados 2 séries de experimentos. Um com pH fixo no valor
de 6,0 e com TRH variando de 6 a 30 horas. No outro experimento, o TRH

era fixo em 18 horas e o pH diminuia de 7 a 3,6.

O experimento em batelada, realizando a degradacédo direta do
substrato complexo, foi realizado para estimar o efeito da separacdo de

fases na producéao de metano.

Hanaki et al. (1987) verificaram que o carboidrato do leite foi
facilmente convertido e basicamente o responsavel pela conversédo da DQO
a acidos volateis no reator acidogénico. O TRH de 6 horas foi satisfatorio
para quase completa degradacéo do substrato complexo quando o valor do
pH estava mantido em 6,0. Esta percentagem de degradacdo caiu apenas
guando o pH foi menor que 4,5 em TRH igual a 18 horas. Valores menores
de pH e TRH levaram a uma producdo maior de n-butirato ao invés de

propianato.

N&o houve evidéncias satisfatorias com relacdo a separagcdo das
fases para producdo de metano a partir do carboidrato. Entretanto, a
metanogénese pode ser realcada controlando a distribuicdo dos produtos

no reator acidogénico.
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A acidogénese da proteina na digestédo direta da albumina, requereu
um tempo de 5 dias, o qual € maior que o TRH do reator acidogénico
ordinario. Os autores concluiram que apesar da albumina ndo apresentar
total resisténcia a degradacdo anaerObia, a degradacdo completa da
albumina ndo pode ser esperada no reator acidogénico, e ha pequena

vantagens na separacéao de fases para a degradacao da proteina.

Hanaki et al. (1987) quase nédo observaram degradacao de lipidios no
reator acidogénico, entretanto a separacdo das fases diminuiu o efeito

inibidor dos acidos volateis sobre a metanogénese.

Fathepure (1987) avaliou o efeito da adicdo de Fe, tracos de metal e
pesticidas no crescimento e producdo de CHg pelas Methanothrix
soehngenii VNBF.

Foi utilizado como meio de cultura acetato, numa concentracéo de 50

mM como Unica fonte de energia e carbono.

Os experimentos foram realizados em tubos de 25 mL de capacidade,

com pH ajustado para 7,0 e incubados sob uma temperatura de 35°C.

O autor observou que a adicao de 0,1 mM de Fe foi necessaria para a
completa conversdo do acetato a metano. Adicbes de Fe em menores
concentragdes, como 0,01 mM ainda causaram aumento significativo na

producéo de CHg.

O efeito da adicdo de Co, Ni e Mo em concentracbes de 2 niM
produziram 64, 41 e 17% respectivamente, mais CH4 que meios de cultura
com auséncia destes elementos. Em meios cuja concentracdo destes
elementos foram maiores de 5 nM resultou em decréscimo da producao de
metano, devido ao efeito toxico desses elementos em elevadas

concentracgoes.
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A adicdo de pesticida apos 5 dias de inoculagéo do meio, com 40 mM
de CHg ja produzidos, resultou numa completa inibicdo da atividade das
bactérias metanogénicas. Porém a adicdo de pesticida na fase de
crescimento exponencial das células, no inicio da inoculag&o, resultou em
uma menor inibicdo da atividade bacteriana. O autor defende a idéia de que
este decréscimo da inibicdo da atividade pode ser por causa da grande
populacdo celular e do elevado grau de resisténcia dos organismos

presentes na fase exponencial do crescimento microbiano.

Cereda et al. (1990) simularam a composicao da manipueira, atraves
de uma suspensdo de amido de batata e sais minerais, e por meio da
digestdo anaerdbia com separacdo de fases, avaliaram a fase

metanogénica sob a influéncia da adicdo de CN-.

O reator de leito fixo com 6,5 L foi mantido a 32 e 33°C. O inoculo
utilizado foi esterco bovino previamente digerido. O recheio utilizado foi anéis
de plastico de PVC rigido de 3 X 2 cm.

O substrato previamente fermentado, diluido a valores de DQO ao
redor de 5 g/L, com pH ajustado a 7,0, era alimentado ao reator com TRH

variando entre 3 a 4 dias.

Apos alcancada a estabilidade do reator, obtiveram cerca de 85% de
reducdo de DQO, com um TRH meédio de 3,5 dias. A producdo de metano
foi de 0,43 L/g DQO removida, 0 que representa 60% do valor teorico. O
teor minimo de metano no gas foi de 92%, valor bastante superior ao da

literatura.

Com o objetivo de avaliar o efeito do ion cianeto na fase
metanogénica, como tentativa de explorar os resultados para o tratamento
da manipueira, os autores realizaram adicdo de 50 ppm de cianeto de sédio

ao substrato. O reator sofreu paralisacdo imediata da producdo de gas.
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Apesar desta paralisacdo, os resultados das analises de cultivo dos
microrganismos evidenciaram que 0s mesmos estavam apenas inibidos. A
contagem efetuada antes e apos a adicdo de CN- mostraram uma reducao

geral de cerca de 10%.

Cereda et al. (1990) concluiram que a microflora do reator ndo se
encontrava adaptada ao cianeto, como ocorre aos microrganismos
desenvolvidos na presenca de manipueira. Fato € que o cianeto na forma de
NaCN tem um comportamento diferente do glicosidio cianogénico da

mandioca.

Os autores ao compararem seus resultados menos satisfatorios com
0s obtidos por outros autores que trabalharam com a manipueira e
obtiveram teores médios de reducdo de cianeto da ordem de 98%,
concluiram que a hidrdlise do glicosidio cianogénico da mandioca ocorre
mais lentamente; permitindo uma melhor adaptacdo do microrganismo

presente no inoculo ao cianeto presente no substrato.

Lacerda (1991) realizou estudos cinéticos da fase metanogénica do

processo de tratamento anaerdbio da manipueira.

A manipueira proveniente do processo de fabricagdo de farinha era
fermentada em batelada, empregando-se recipiente plastico de 200 L. O pH

da fase acidogénica era mantido na faixa de 5,5 a 6,0 pela adicdo de NaOH.

O in6culo da fase acidogénica foi 10% de manipueira previamente

fermentada, microrganismos naturais do propio residuo.

Para a fase metanogénica foi utilizado um reator de PVC de leito fixo,
preenchido com anéis de PVC rigido, com 11 L de capacidade e mantido a
uma temperatura de 32°C. A fase metanogénica transcorreu de forma

continua com TRH variando de 5, 4, 3 e 2 dias.
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O substrato empregado no reator de leito fixo foi o produto obtido da
fermentacdo acidogénica da manipueira, diluida com agua destilada ate a
carga desejada e corrigida com solugdes de sais. O in6culo utilizado para

este reator foi esterco bovino diluido e aclimatado ao substrato.

O autor constatou que o Modelo de Contois, modificado por Chen &
Hashimoto, € aplicavel ao tratamento da manipueira por digestdo anaerobia.
Através de analises do dados experimentais, o autor verificou que a
reducdo de DQO foi maior em TRH mais longos, enquanto que a producéo
de gas diminuiu e o teor de metano diminuiu com o emprego de TRH

menores.

A eficiéncia do tratamento aumentou com TRH maiores, e através da

cinética, o autor obteve a eficiéncia maxima de 80% com TRH de 3 dias.

Outra verificacdo do autor foi que a reducé&o de cianeto foi maior em
TRH mais longos, obtendo 37,5% de reducao para um TRH de 3 dias. Com
esse mesmo TRH, Lacerda obteve uma producéo de 0,68 L gas/g DQO

removida com 75,5% de metano .

Corbellini  (1994) realizou estudos nos quais comparou as
performances de sistemas anaerobios. Um dos sistemas, tipo fase Unica
com reator de manta de lodo, e outro, sistema anaerébio dividido em 2

fases.

O sistema de duas fases era constituido de um reator acidogénico
com capacidade de 2,5 L e homogeneizado por um agitador magnético. Um
decantador para separar o0 lodo do efluente, seguido do reator

metanogénico, com 10 L de capacidade, provido de um selo hidrico.

O sistema de fase uUnica com 10 L de capacidade era um reator de

manta de lodo, idéntico ao reator metanogénico do sistema de 2 fases.
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O substrato sintético da alimentacéo era a base de glicose e com uma
DQO de 5 g/L.

Os 2 sistemas anaerébios foram alimentados continuamente. Sendo
gue o reator metanogénico do sistema de 2 fases e o reator do sistema de
fase Unica, apresentavam os efluentes recirculados, até a fase de
estabilizagcdo. O inoculo utilizado nos 2 sistemas foi proveniente do

biodigestor para tratamento de esgoto domeéstico da SABESP.

A operacdo dos reatores de cada sistema foi definida a partir do
aumento da carga organica com a consequente reducdo do tempo de

retencao hidraulica dos reatores.

Para melhor discusséao dos resultados foram denominados reator 1 e
2 0s reatores acidogénico e metanogénico, respectivamente, do sistema de

2 fases. E reator 3, do sistema de fase Unica.

A carga organica volumétrica aplicada no inicio do experimento foi de
0,5 Kg DQO/m3.dia. A concentracdo do substrato de alimentacdo dos
reatores foi 5 g/L. O reator 3 iniciou com carga 2 g/L, devido a sua

instabilidade.
Os resultados levaram ao autor concluir que:

O reator 3 apresentou melhor eficiéncia de remoc¢céo de DQO que o
reator 2, para cargas organicas baixas. Porém, o aumenta da carga aplicada
afetou negativa e gradativamente o desenvolvimento do reator 3; o reator 2

apresentou melhor desempenho quando operado a 5,2 Kg DQO/m3.dia.

O fraco desempenho do reator do sistema de fase Unica pode ser
atribuido ao crescimento excessivo de lodo acidogénico, quando aplicada
cargas organicas elevadas, enquanto que o fraco desempenho do reator 2,

guando submetido a cargas baixas, pode ser atribuido a pequena
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guantidade de lodo metanogénico presente no interior do reator nas fases

iniciais de operacgao.

Com relacdo a producdo e composicdo dos gases, 0 reator 2
apresentou melhor desempenho quando operado sob cargas organicas
elevadas. Observaram sua superioridade a partir da carga organica aplicada

de 3,5 Kg DQO/m3.dia, em relacéo a quantidade de metano produzido.

O efluente do reator 2 apresentou maiores valores para a
concentracdo de acidos volateis, com decréscimo quando operado a cargas
elevadas. O reator 3 apresentou producéo de acidos durante o periodo de

operacao com maiores valores para altas cargas organicas aplicadas.

A adocédo do procedimento de partida com recirculacdo total do
efluente, mantendo-se constante a vazao de bombeamento e aumentando-
se gradativamente a carga organica aplicada através do aumento de volume
do despejo aplicado diariamente aos reatores, ndo mostrou ser vantajoso na
selecdo de biomassa dos reatores, nas condicdes em que 0s mesmos foram

operados.



3. MATERIAIS E METODOS
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CAPITULO 3

MATERIAS E METODOS

3.1 - Substrato

Utilizou-se como substrato efluente real, proveniente de uma industria,
como fonte de carbono. O uso de meios naturais € mais adequado nas
pesquisas, pois leva ao laboratério as condi¢cdes reais do efluente na saida

das industrias. Obtendo assim, resultados mais proximos da realidade.

O efluente real utilizado como fonte de carbono foi a manipueira,
proveniente de uma industria de farinha e fécula de mandioca, INDEMIL,
localizada no distrito de Formosa, municipio de Paranavai, regido Noroeste

do Parana.

A manipueira coletada na INDEMIL era devidamente armazenada em
refrigeradores sob uma temperatura de -4°C. A coleta da manipueira era
feita em galGes de plasticos de 20 L de capacidade. Apds sua chegada ao
laboratoério, os galées eram deixados em repouso para decantacdo da areia
e outros materiais indesejaveis, ficando apenas a matéria organica em
suspenséo e solubilizada. Apos 24 horas, o sobrenadante da manipueira era
filtrado através de um filtro de pano (tipo saco), para a retirada de possiveis

cascas da mandioca.
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Concluida as fases de decantacdao e filtracdo, a manipueira era entao
coletada para procedimentos analiticos de caracterizagdo e apos,
devidamente engarrafada em recipientes plastico com 2 L de capacidade.
Os recipientes eram armazenados sob refrigeracéo a temperatura de -4°C.
A refrigeracdo sob esta temperatura e em pequenos volumes fez-se
necessaria para garantir que as caracteristicas da manipueira ndo seriam
significativamente alteradas e para que so0 houvesse o descongelamento da

manipueira que iria ser utilizada no preparo da alimentacéo.

Para o preparo do afluente de alimentag&o diario, a manipueira era
retirada do congelador 24 horas antes do seu uso, e colocada em
refrigeracdo a temperatura de 5°C, para descongelamento gradual. A
manipueira concentrada era diluida com agua destilada, para que né&o
houvesse alteracdo na composic¢éo do efluente. A concentragéo do afluente
foi 3.000, 4.500 e 6.000 mg DQOIL.

O reservatorio contendo o afluente final de alimentacdo dos reatores
era mantido sob refrigeracéo, para ndo haver preocupacao quanto a acao
de microrganismos presentes no ar que poderiam ocasionar uma eventual

perda, ou alteracédo significativa da fonte de carbono.

3.2. In6culo

Foram caracterizados trés tipos de lodo, de origem distintas, para
posterior avaliagdo do melhor perfil para inoculacéo dos reatores. Um lodo
foi proveniente do Reator Anaerobio de Leito Fixo, da Estagdo de
Tratamento de Esgoto da cidade de Maringa, SANEPAR. O segundo lodo
foi originario das lagoas de estabilizacdo de efluentes da INDEMIL, indUstria

de farinha e fécula de mandioca, situada em Paranavai, onde foi coletada a
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manipueira de trabalho. O ultimo lodo foi o Fluido Ruminal, cedido pelo

Frigorifico Central de Maringa.

ApOs a chegada de cada lodo, foi realizada sua caracterizacao
através das seguintes analises: umidade(%), solidos totais (%MS), solidos
volateis (%0MS), cinzas (%MS), pH, alcalinidade (mg/L), acidez volatil (mg/L),
relacdo AV/AL, carbono (%MU), nitrogénio (%MU), fosforo (%MU) e
relacées C/N e C/P.

Com os resultados obtidos das andlises de caracterizagcdo dos trés
lodos, foi selecionado o que melhor se adequaria as necessidades do
processo anaerobio. O lodo escolhido foi devidamente acondicionado em
galdo plastico, tampado, e deixado dentro do reservatorio por
aproximadamente 15 dias, para adquirir caracteristicas anaerébias. Foi

acompanhado diariamente o valor do pH.

3.3. Aclimatacgéo do lodo

O lodo selecionado para aclimatacdo dos dois reatores foi o
proveniente da Estacdo de Tratamento de Esgoto da SANEPAR da cidade
de Maringa, Parana. Antes de ser aclimatado, foi feito a retida de solidos
grosseiros, principalmente material ndo organico, para ndo haver problemas
de entupimento nas bombas peristalticas e interferéncia no processo de

tratamento.

3.3.1 - Aclimatacado do Lodo a Manipueira de Alimentacao

A fase de aclimatacdo do inoculo a manipueira de alimentacao foi

realizada simultaneamente a inoculacédo do mesmo ao reator acidogénico.
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Assim, adicionou-se inicialmente ao reator 4,0 litros de lodo e um litro
de manipueira com uma DQO de 450 mg /L, 15 % da DQO final desejada.
A cada periodo de dois TRH, neste caso dois dias, retirava-se um litro do
sobrenadante e adicionava-se outro litro de manipueira com a DQO
acrescida de mais 15 % em relagdo a concentragcdo de alimentacao

desejada.

Este procedimento repetiu-se até se alcancar a DQO de entrada de
3000 mg / L . Em seguida, a cada dois TRH aumentava-se em um litro o
volume de sobrenadante retirado e de manipueira adicionada, até ser
alcancada a alimentacao diaria de 5 litros. A partir de entédo o reator passou

a ser operado em regime continuo.

3.3.2 - Aclimatagéo do Lodo a Manipueira Fermentada

ApoOs o estabelecimento do regime continuo no reator acidogénico,
iniciou-se a aclimatacdo do lodo anaerdbio a manipueira fermentada, para

sua posterior inoculacéo ao reator metanogénico.

A aclimatacdo do lodo a manipueira fermentada foi realizada fora do
reator metanogénico. Em um recipiente plastico com 10 litros de
capacidade, adicionou-se 9 litros do lodo. Ap6és um TRH, no caso quatro
dias, foi feita a retirada do sobrenadante e adicionado o0 mesmo volume de
manipueira fermentada. A cada TRH este procedimento era repetido, até se

chegar a adicao de 5 litros de manipueira fermentada.

Concluida a aclimatacdo, procedeu-se a inoculagdo do lodo
aclimatado ao reator metanogénico. Apos o preenchimento de 50 % do
volume do reator com o material de enchimento, adicionou-se 7 litros do

lodo aclimatado, ficando o reator com um volume util de 14 litros. A partir de
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entdo, foi estabelecido o regime continuo do processo anaerobio em

sistema de 2 fases.

3.4 - Instalacao Experimental

A instalagdo experimental do processo anaerobio em sistema de 2
fases utilizada no presente trabalho era composta de 2 reatores e 1
decantador, como exibido na Figura 3.4.1. Da esquerda para a direita tem-
se: 0 reator acidogénico de acrilico com 5 L de capacidade, em seguida o
decantador com a parte superior de acrilico e depois o reator metanogénico
de PVC com 20 L de capacidade.

3.4.1 - Reator Acidogénico

Este reator constituido por um cilindro de acrilico com 20 cm de
diametro e capacidade de 5 L, é hermeticamente fechado por uma tampa de

mesmo material e provido de um dispositivo para coleta de gas.

O reator, tipo mistura completa, era mantido sob temperatura
ambiente e pH de 5,0 a 5,5 e operador com tempo de retencéo hidraulica de
1 dia. A manta de lodo nele formado era homogeneizado e colocada em

suspensao por um agitador magneético.
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A alimentagdo do reator era feita com manipueira “in natura”
devidamente diluida com agua destilada. Esta, recentemente preparada era
conservada em recipiente de estocagem plastico a temperatura de 4°C. A
manipueira de alimentacdo era bombeada para o reator através de uma
bomba peristaltica Masterflex L/S e a vazdo era medida atraves de um

rotametro.

Os valores de pH desejados para operacdo do reator eram

alcancados pela adicdo de NaHCO3 1N.

3.4.2 - Decantador

O efluente de saida do reator acidogénico passava por um
decantador intermediario, onde se operava a recuperacdo dos flocos
microbianos que eram arrastados com o efluente do reator. O lodo
recuperado e decantado era recirculado para o interior do reator
acidogénico, por intermédio de uma bomba peristaltica Masterflex L/S, de
maneira a assegurar um maior tempo de retencdo celular da flora

microbiana no reator.

A parte cilindrica do decantador era de acrilico com diametro de 20
cm, tendo o cone de sedimentacado constituido de aco inoxidavel, com uma
inclinagdo de 60° e altura de 15 cm. Essas dimensdes foram calculadas

para melhor decantabilidade do lodo recuperado.

O decantador era hermeticamente fechado por uma tampa também
de acrilico. Acoplado ao decantador, encontrava-se um pequeno
reservatorio cilindrico de acrilico, por onde o efluente passava para

alimentar o reator metanogénico. Neste reservatorio eram feitas adi¢cdoes de



Materiais e Métodos 78

solucdo de NaOH O0,5N para correcdo de pH do afluente do reator

metanogénico.

3.4.3 - Reator metanogénico

O reator metanogénico do tipo fluxo ascendente, era constituido de
uma coluna de PVC com 20 cm de diametro e 64 cm de altura. O reator era
do tipo hibrido e como material de enchimento foi utilizado fragmentos de
bambu seco e rigido, com tamanho de aproximadamente 2 X 2 cm,

ocupando 50% do volume total do reator.

O pH do reator era mantido entre 7,0 a 7,5 com adicdo de NaOH 0,5N
na corrente de alimentacao e o reator operava sob temperatura ambiente. O

reator operou com um tempo de retencao hidraulica de 4 dias.

O reator era hermeticamente fechado por duas flanges de acrilico. A
fixacdo destas partes entre si era feita com 12 parafusos e entre as flanges
foi colocado massa de calafetar, para garantir o isolamento do interior do
reator. Na flange superior encontrava-se um dispositivo de coleta do

biogas.

3.4.3.a - Material de enchimento

A influéncia da natureza quimica do recheio sobre a fixacdo e
atividade bacteriana é muito dificil de ser avaliada, uma vez que as
caracteristicas da superficie soélida, dependendo das condicoes
experimentais podem aumentar, inibir, ou n&o causar nenhum efeito sobre a
atividade bacteriana, ainda que néo esteja claro se a adeséo a superficie é

um pré-requisito para o efeito observado (Tavares, 1992).
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A fim de evitar perdas de material biologico que podem ser arrastados
na saida do efluente e como forma de controlar a instabilidade do reator,
evitando quedas bruscas de pH dentre outros motivos, foi utilizado suporte

fisico no leito do reator metanogénico.

O primeiro suporte escolhido como recheio do reator metanogénico foi
pedacos de PVC rigido de 2 X 2 cm. Este material sofreu um tratamento de
superficie com acido nitrico, com o intuito de promover caracteristicas de

rugosidade, compativeis com a aderéncia e desenvolvimento do biofilme.

O comportamento do reator com recheio de PVC néo foi satisfatorio.
Houve um grande arraste de material biolégico a saida do efluente, e os
parametros de acompanhamento e controle do reator indicavam que nao
estava havendo a fermentacéo metanica dos acidos volateis. Ficando assim

caracterizado a nao aderéncia e atividade da flora microbiana.

A escolha de fragmentos de bambu como recheio baseou-se
sobretudo na idéia de pesquisar materiais de baixo custo e alternativos,
diferentes dos normalmente empregados como suporte em reatores

hibridos, de leito fixo ou fluidizado.

3.5 - Acompanhamento, Controle e Operacdo do Regime Continuo

O estabelecimento do regime continuo do processo anaerébio em
sistema de duas fases deu-se apés concluida aclimatagdes e inoculagdes
dos reatores acidogénico e metanogénico. O 1° reator era alimentado com
uma manipueira de concentracdo inicial 3.000 mg DQOI/L, e o efluente

deste, ap0Os passar pelo decantador, servia como afluente do 2° reator.
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A operacéo e o controle dos dois reatores e do sistema anaerobio,
alimentados em continuo foram feitas através de um conjunto de

parametros e céalculos de eficiéncia de reducéao de AV, DQO e CN livre.

As andlises de acompanhamento da alimentacdo, manipueira
fermentada e efluente tratado foram: pH, DQO, acidez volatil, alcalinidade e
cianeto livre. O gas produzido no reator metanogénico era analisado

segundo percentual de composicéo da mistura gasosa.

A Tabela 3.3.1 sumariza o0 acompanhamento analitico dos reatores e

do sistema, indicando os parametros medidos e sua frequéncia.

Tabela 3.3.1 - Acompanhamento analitico do processo

Parametros
Alimentacé&o E. Fermentado E. Tratado Mistura Gasosi

pH 3 vezes/semana 3vezes/semana 3 vezes/semana
DQO “ “ “
Alcalinidade “ “ “
Acidez Volatil “ “ “
Cianeto Livre
Composicéo do gas 3 vezes/seman

E.Fermentado = Efluente fermantado da saida do decantador

E.Tratado = Efluente tratado da saida do reator metanogénico
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3.6 - Métodos analiticos utilizados no acompanhamento do processo e
na caracterizacdo dos indculos, manipueira de trabalho e mistura

gasosa.

- Umidade, Solidos Totais e Sélidos Volateis

Os parametros foram determinados por secagem em estufa até peso
constante, segundo metodologia descrita por Silva (1977). O procedimento

experimental esta apresentado no Anexo 1

_pH

Foi utilizado o potencidmetro da marca Orion modelo 520A, para

determinacéo do pH segundo a metodologia de Silva (1977).

- Acidez Volatil e Alcalinidade

Foram determinadas por métodos titulométricos segundo metodologia
descrita por Silva (1977). O procedimento experimental esta apresentado no

Anexo 2.

- Demanda Quimica de Oxigénio

A DQO foi determinada por Micro-Método, segundo metodologia
descrita por Tavares (1992). O procedimento experimental esta apresentado

no Anexo 3.
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- Nitrogénio

Foi utilizado para determinacéo do nitrogénio o Método Micro-Kjeldahl
segundo a metodologia descrita pelo Instituto Adolfo Lutz (1984). O

procedimento experimental esta apresentado no Anexo 4.

- Carbono

Metodologia adaptada para determinacdo da percentagem de
carbono em matéria Umida, segundo a metodologia descrita por Kiehl

(1985). O procedimento experimental esta apresentado no Anexo 5.

- Determinac&o da Composicéo do gas

Foi utilizado um Cromatografo Gasoso com Detector de
Condutividade Térmica, marca Varian Modelo 1420. O procedimento

experimental esta apresentado no Anexo 6.

- Fésforo

A determinacdo do fosforo foi realizada pelo Meétodo Colorimétrico
segundo metodologia descrita pelo Instituto Adolfo Lutz (1984). O

procedimento experimental esta apresentado no Anexo 7.
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- Cianeto Livre

A determinacdo da concentracdo de cianeto livre foi realizada pelo
método da Potenciometria Direta, utilizando eletrodo seletivo a cianeto,
segundo a metodologia descrita por Marins (1991). O procedimento

experimental esta apresentado no Anexo 8.

- Sulfeto

Foi determinado pelo Método lodomeétrico, segundo metodologia
descrita no Standard Methods for the Examination of Water and Wastewater

- 14° Ed. O procedimento esta apresentado no Anexo 9.

-Ca, Cr,Zn e Fe

Para determinacdo deste elementos foi por espectrofotometria de

absorcdo atdbmica. O procedimento esta apresentado no Anexo 10.

3.7 - Métodos de Calculo de Eficiéncia

A eficiéncia de redugédo da matéria organica foi calculada atraves do

consumo de DQO, segundo a equagao:

DQOg - DQOg
DQOe

Red DQO (%) = x 100

DQOe = DQO de alimentagao, mg/L

DQOs = DQO de saida, mg/L
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A eficiéncia de redugéo da concentracao de cianeto livre, foi calculada

através da equacao:

CNg - CNg

Red CN (%) = x 100

e
CNe = concentragéo de cianeto de entrada, mg/L

CNs = concentragdo de cianeto de saida, mg/L



4, RESULTADOS E DISCUSSAO
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CAPITULO 4

RESULTADOS E DISCUSSAO

4.1 - Caracterizacao da Matéria Prima

Os resultados médios obtidos da caracterizacéo fisico-quimica da
manipueira utilizada no presente trabalho estdo apresentados na Tabela
4.1.1 A composicado da manipueira pode ser bastante variavel dependendo
do destino do processamento das raizes, da regido de plantio da mandioca
e principalmente do teor de matéria organica e glicosidio cianogénico

presente na raiz.

Os resultados obtidos das analises da manipueira prestam-se apenas
para a caracterizacdo do substrato utilizado no experimento, sem a
pretenséo de estabelecer um perfil de manipueira de industrias de farinha de

mandioca.

Lamo & Menezes (1979) na tentativa de estabelecer uma composicao
média das aguas residuarias de uma fecularia, analisaram periodicamente o
liquido, e os resultados obtidos exibiram limites amplos de variacdo, o que
demonstra a dificuldade de se estabelecer um perfil de composicéo de tal

residuo.

Contudo, comparando os resultados encontrados na caracterizagao
com os da literatura, verifica-se que alguns parametros determinados
ficaram bem proximos aos obtidos por alguns autores, guardadas as
devidas propor¢des, uma vez que as manipueiras provém de varias

industrias e a mandioca beneficiada de diferentes origens.
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Tabela 4.1.1 - Caracteristicas fisico -quimicas da manipueira
utilizada no experimento.

Caracteristicas Concentracoes
Umidade (% MU) 94,19
Solidos totais (% MU) 5,81
Solidos Volateis (% MU) 5,08
Acidez Volatil (mg CH3COOH/L) 10.800,00
Alcalinidade (mg CaCO3/L) 3.610,00
DQO média (mg/L) 92.000,00
pH 4,01
Carbono Organico (% MU) 3,21
CN livre (mg/L) 580,07
Fosforo (% MU) 0,17
Nitrogénio (% MU) 0,17
Sulfeto (mg/L) 21,50
Fe (mg/L) 106,00
Zn (mg/L) 5,00
Cr (mg/L) 1,40
Ca (mg/L) 60,00

MU = massa Umida

Dentre os valores dos parametros de caracterizacdo da manipueira
determinados que apresentaram alguma proximidade com os relatados pela
literatura, destaca-se a DQO que variou de 86.420 a 97.650 mg /L,
tendo um valor médio de 92.000 mg /L . Este valor elevado deve-se ao
fato da manipueira de farinheira constituir-se da propria agua de constituicao
da raiz. Valor este que pode ser considerado proximo ao determinado por

Fernandes JR (1989) em analise de caracterizacdo de duas manipueiras
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oriundas de farinheiras, para estudos da instabilidade da digestéao

anaerdbia em reator de mistura completa.

O autor determinou DQO de 84.000 e 51.000 mg / L para as

manipueiras 1 e 2, respectivamente.

Motta (1985) e Cereda (1994) com manipueira de mesma origem
determinaram respectivamente 32.700 e 6.365 mg / L, mostrando que a
composi¢cdo da mandioca e sua forma de processamento dao origem a

manipueiras com DQO bem diferentes.

Anrian (1983) in Takahashi (1987) caracterizou a manipueria oriunda
do processo de extracdo de fécula e determinou um valor de DQO de 6.153
mg / L . O processo, de extracdo de fécula utiliza agua na extracdo e
purificagdo do amido, originando uma manipueira mais diluida com valor de

DQO mais baixo que o encontrado em farinheiras.

Lamo & Menezes (1979) em diversas analises determinaram valores
de DQO que variaram de 6.280 a 51.200 mg / L .

O valor da concentracdo de acidez volati de 10.800 mg de CHs
COOH / L apresentou-se bem diferente dos valores encontrados por
Fernandes JR (1989). Para a manipueira 1, com DQO mais proxima a
utilizada no experimento, o valor foi de 3.792 mg / L. Esta diferenca é
resultado da facilidade com que ocorre a fermentacédo em residuos ricos em

carboidratos.

Motta (1985) determinou uma acidez volatil de 961 mg / L . Cereda
(1994), uma AV de 2.703 mg / L , valor médio determinado em algumas

amostras de manipueira de fabricas de farinha do Estado de Séo Paulo.

Outro parametro que apresentou alguma diferenca com relacdo a

literatura foi a concentracéo de cianeto livre. A manipueira em questao tinha
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uma concentracdo de 580,07 mg CN / L, valor muito alto quando

comparado aos determinados por outros autores.

Motta (1985) e Cereda (1994) determinaram valores proximos, 42,5 e
43,75 mg CN" / L, respectivamente. Fernandes JR (1989) determinou 284 e
75,5 mg CN /L para as manipueiras 1 e 2. Souza (1982) in Fernandes JR

(1989) fixa como inibidora uma concentracdo de CN acima de 40 ppm.

A concentracdo deste radical depende muito da concentracdo de
glicosidio cianogénico presente na raiz processada. A quantidade de cianeto
€ um parametro importante uma vez que na digestdo anaerobia,
concentragcdes muito elevadas deste componente podem comprometer a

atividade das bactérias pertinentes ao processo.

O valor da alcalinidade encontrado de 3.610 mg / L se aproxima
apenas ao valor determinado por Fernandes JR (1989) para a manipueira
2, que foi 2.910 mg / L . Motta (1985) e Cereda (1994) encontraram 1.158 e

1.628 mg / L, respectivamente.

A manipueira analisada apresentou pH 4,0, valor idéntico ao
determinado por Fernandes JR (1989) para a manipueira 1. Lamo &
Menezes (1979) determinaram valores que variaram de 3,8 a 5,2. Motta
(1985) e Cereda (1994) encontraram valores de pH igual a 4,1. Segundo
Cereda et al. (1981) in Fernandes JR (1989) assim que a manipueira €

gerada na prensa ela apresenta umpH de 3,27.

Considerando os erros experimentais decorrentes de leitura e
equipamento utilizado, verifica-se que os valores de pH para todas as

manipueiras comparadas estdo na mesma faixa, sem grandes variagoes.

Os valores de umidade 94,14 % (MU), solidos totais 5,81% (MU) e

soélidos volateis 5,08% (MU) determinados nas analises, assemelham-se
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aos determinados por Motta (1985) e Cereda (1994). O primeiro autor
determinou respectivamente 94,70% (MU), 5,30% (MU) e 3,96% (MU),
enquanto o segundo 93,71% (MU), 6,28% (MU) e 5,2% (MU).

Os microrganismos presentes em tratamento biologicos, segundo
diversos autores, necessitam de adequados teores de nitrogénio e fosforo
prontamente disponiveis para o seu crescimento. Vieira & Souza (1981)
propdem um valor para as relagbes C/N e C/P otimos para o
desenvolvimento da digestdo anaerobia, sado eles 30 e 150,

respectivamente.

Os valores para estas relagdes encontrados na manipueira utilizada
no experimento foram C/P = 18,88 e C/N = 18,88, onde os percentuais de
C, P e N foram respectivamente, 3,21% (MU), 0,17% (MU) e 0,17% (MU).

Os resultados determinados por Fernandes JR (1989) para a
manipueira 1, Motta (1985) e Cereda (1994) para C/N e C/P foram
respectivamentes, 8,2 e 2,7; 65,47 e 16,86; 7,57 e 34,43.

Motta (1985) ressalta que o tratamento anaerobio de residuo de
mandioca nao foi ainda suficientemente estudado no Brasil ou em outros
paises e que de um modo geral utiliza-se em nivel de comparacéao,
resultados determinados em matérias primas muito diferentes, assim como

utiliza-se relagbes C/N e C/P estabelecidas para outros residuos.

Os valores das relacdes C/N e C/P determinados neste trabalho e em
alguns encontrados na literatura mostram que tais relagcdes sdo funcéo
direta da origem do residuo industrial e que o tratamento biologico de tais
residuos pode exigir a suplementacéo de tais nutrientes, para que se opere

0 processo biolégico com boa eficiéncia microbiana.
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As concentracdes de Fe, Zn, Cr e Ca determinadas neste trabalho
sdo bem diferentes das encontradas na literatura, com excecéo feita aos
trabalhos de Fernandes JR (1989) e Cereda (1994) que encontraram para
concentracdo de Zn valor em torno de 4,2 mg/L, bem proximo ao 5 mg/L
determinados na manipueira utilizada neste trabalho. Provavelmente estas
concentracdes sédo funcdo da mandioca beneficiada geradora do residuo,

ou mais especificamente do solo onde tais raizes foram cultivadas.

O trabalho em questéo foi desenvolvido sem grandes suplementagdes
nutricionais. A adicdo de P e Co ao sistema levou certa instabilidade ao
reator metanogénico, sendo este comportamento revertido com a

interrupgéo da adicdo dos nutrientes.

4.2 - Caracterizagéo do inéculo

Foram selecionados trés tipos de lodos de origem distintas para
serem aclimatados ao efluente e depois utilizados na inoculacdo dos
reatores. A Tabela 4.2.1 apresenta as caracteristicas fisico-quimicas do
Lodo INDEMIL - lodo coletado das lagoas de estabilizagdo da INDEMIL;
Lodo SANEPAR - lodo coletado da Estacdo de Tratamernto de Esgoto da
Cidade de Maringa; Fluido Ruminal, coletado no frigorifico central de

Maringa .

Os teores de umidade 99,84%, solidos totais 0,16% e sdélidos volateis
0,09% determinados na caracterizagdo do lodo da lagoa de estabilizacdo
guando comparados aos determinados por Fernandes JR (1989) na
caracterizacdo de lodo proveniente de uma lagoa anaerobia de
estabilizacédo, 98,2%, 1,78% e 0,53%, respectivamente, apresentam-se em
concordancia. Contudo, o lodo do presente trabalho demonstrou estar mais

diluido que o utilizado pelo referido autor.



Resultados e Discussoes 92

Tabela 4.2.1 - Caracteristicas fisico-quimicas do lodo de

inoculacao
Lodo Lodo Fluido
INDEMIL SANEPAR Ruminal

Acidez Volatil (mg CH3COOHJ/L) 30 393 1449
Alcalinidade (mg CaCO3/L) 862 603 2077
pH 7,7 6,52 7,04

Relacdo AV/AL 0,035 0,65 0,69
Carbono (%MU) 0,38 3,50 2,99
Fosforo (Y%oMU) 0,009 0,53 0,40
Nitrogénio (%MU) 0,033 0,18 0,13
Relacao C/P 42,22 6,60 7,47
Relagéo C/N 11,51 19,44 23,00
Umidade (%) 99,84 93,06 97,24

Solidos Totais (%) 0,16 6,94 2,76
Solidos Volateis (%) 0,09 5,45 2,33

MU = massa Umida

O lodo das lagoas de estabilizagdo da INDEMIL apresentou um
percental de carbono orgéanico 0,38% e sdlidos volateis 0,09% muito baixo
para ser utilizado como inoculo. Estes parametros dado uma idéia da
guantidade de microrganismos presente na amostra e o potencial do seu
desenvolvimento. O lodo apresentou ainda baixo percentual de nitrogénio e

fosforo 0,033 e 0,009, respectivamente.

O Unico fator favoravel a utilizacdo deste lodo da INDEMIL foi a
relacdo AV/AL de 0,035, pois segundo Vieira & Souza (1981) uma baixa

acidez volatil, aliada a uma elevada alcalinidade indicam a boa qualidade do
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lodo para ser utilizado como inoculo. No entanto, acredita-se que somente

este requisito néo é suficiente para a escolha do inoculo.

Neste sentido a escolha ficou restrita entre o fluido ruminal e o lodo
proveniente da SANEPAR, procurou-se entdo escolher o que contivesse
maior concentragcdo de microrganismos. Como o fluido ruminal apresentou
um menor percentual de solidos volateis, 2,33%, e carbono organico, 2,99%
guando comparado ao lodo da SANEPAR cujos valores séo 5,45% e
3,5%,respectivamente, este foi 0 escolhido para a inoculagdo dos reatores

acidogénico e metanogénico.

Os percentuais de umidade 93,06%, solidos totais 6,94% e solidos
volateis 5,45% do lodo da SANEPAR, mostraram-se em concordancia com
0 inoculo caracterizado por Motta (1985), 93,24%, 6,76% e 5,11%,
proveniente de fonte semelhante e ndo tao proximos aos determinados por
Fernandes JR (1989) na caracterizacdo do lodo primario coletado na
estacdo de tratamento de esgoto da SABESP (Companhia de Saneamento
Basico do Estado de Sao Paulo), 98,10%, 1,90% e 1,08%.

No tocante a relagdo AV/AL o valor determinado foi de 0,65 para o
lodo da SANEPAR. Este valor ndo esta dentro do intervalo de 0,1 a 0,3
sugerido por Silva (1977). Para valores acima de 0,3 até 0,4 certos autores
prevém condi¢cdes de instabilidade na operagcao do biodigestor. No entanto,
este requisito na previsao de um bom desenvolvimento de digestores

anaerobio é bastante questionavel.

Tendo o lodo da SANEPAR apresentado uma relagdo AV/AL de 0,65
e sendo este utilizado no reator acidogénico, meio onde a concentracao de
acidez volatil sera preferencialmente maior que a concentragcdo de
alcalinidade, este valor se enquadara as condi¢cdes de operacao do reator

acidogénico anaeraobio.
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Para o reator metanogénico, meio onde € desejavel uma baixa acidez
volatil e elevada alcalinidade, justifica-se a aclimatacdo do lodo ao efluente
em condi¢Oes tais que sejam desenvolvidas 0s requisitos necessarios para

um bom desenvolvimento da metanogénese.

Cabe ressaltar, no entanto que o parametro que deve influenciar de
maneira mais direta a escolha do lodo para um processo biologico, é sem
duvida a concentracao de solidos volateis em suspenséo, que da uma idéia
mais efetiva da quantidade de células presentes, pois, até mesmo a
caréncia de micronutrientes pode ser resolvida pela suplementacao de tais

elementos.

O percentual de nitrogénio 0,18%, determinado no lodo da SANEPAR
aproximou-se ao determinado por Fernandes JR (1989), 0,11%, na
caracterizacdo do lodo que o autor utilizou, porém comparando ao valor
determinado por Motta (1985) 3,4%, houve uma diferenca bastante

acentuada.

0,53% de fésforo foi o percentual determinado para o lodo do
experimento, 0,53% esta pouco proximo ao determinado por Motta (1985)
gue foi de 0,3%.

O valor do pH determinado para o lodo foi de 6,52, pouco menor aos
determinados por Motta (1985) e Fernandes JR (1989) que foram de 7,5 e
7,54, respectivamente. O pH do lodo para o experimento em questéo indica
uma discreta predominancia da concentragdo de acidos volateis sobre a
alcalinidade, isso ficou evidenciado por uma maior relacdo AV/AL em

relagcéo aos outros autores.

4.3 - Avaliacédo da Performance do Reator Acidogénico
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Os graficos que apresentam os percentuais de remocéao de DQO, CN,
aumento e reducdo da AV, serdo exibidos em forma de carta de controle ,
sendo esta uma das ferramentas utilizadas no controle estatistico de

processo.

A carta de controle apresenta uma linha central que representa o
percentual médio de um parametro, obtido apos o processo ter entrado em
regime. Nesta carta apresenta-se também 2 linhas horizontais que
representam os limites superior e inferior de controle. Estes limites s&o
apresentados em termos de intervalos em torno do valor médio, com
amplitude de 3s, ou seja, com um grau de confiabilidade de 99,7%. A curva
composta pelos pontos de operacdo, quando contida dentro do intervalo,

representa os dias de estabilidade do processo.

No experimento em questdo, as cartas de controle foram
confeccionadas apos a realizagdo do processo com o objetivo de verificar a
confiabilidade dos resultados e demonstrar a estabilidade do processo de

tratamento.
" Acidez Volatil

No processo anaerobio com separacdo fisica das fases, a etapa
acidogénica tem a funcéao primordial de fermentacdo da matéria organica
para formagdo de 4&cidos que serdo metabolizados pelas bactérias
metanogénicas na etapa subsequente, assim como, reducdo do potencial
toxico do residuo uma vez que as metanobactérias sdo mais sensiveis a

acao de tais compostos.

As Figuras 4.3.1 e 4.3.2 apresentam os resultados da evolucédo da

acidez volatil na etapa acidogénica.
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Por algumas vezes foi observado problemas de ma decantabilidade
do lodo no decantador. De acordo com Branco (1967) o problema de
intumescimento dos flocos microbianos pode ser resolvido com adi¢cdo de
fosforo ao sistema, assim sendo, foram realizadas adicbes de 50 mg de
fosforo na manipueira de alimentagdo, com vistas a melhorar a

decantabilidade da massa microbiana.

Com o intiito de desenvolver a melhor performance das
metanobactérias no reator metanogénico que iniciava sua operagdo em
regime continuo, foi adicionado ao afluente de alimentacdo do primeiro
reator CoCl, , em uma concentracéo de 2nM de Co por litro de solucéo, de
acordo com Fathepure (1987). Assim, a partir do 146° ao 184° dia de
operacao foram feitas adicOes regulares de P e Co no afluente do reator

acidogénico.

Os resultados mostram que para a acidogénese do processo
anaerobio com separacao fisica das fases, as adicdes de P e Co nao se
mostraram eficientes, uma vez que houve uma significativa oscilacdo nos
percentuais de aumento da AV, verificado na Figura 4.3.2. O lodo do reator,
durante este periodo, apresentou uma coloracdo mais esbranquicada e sua
decantabilidade ficou comprometida, havendo um acumulo de massa

biol6égica no decantador.

Devido a esta instabilidade decidiu-se nao mais adicionar

micronutrientes ao processo.
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Figura 4.3.2. - Evolugao do percentual de aumento da
concentracdo de acidos volateis no reator acidogénico.
Fase | Fase Il Fase lll Fase IV
Como assinalado anteriormante, com o0 objetivo de estudar a
influéncia de concentracfes afluente mais elevadas na performance do

reator acidogénico, foi elevada a |partir do 185° dia, a concentracdo da

alimentacao para 6.000 mg DQOIL.

O regime de gperacéao do reator acidogénico neste trabalho, pode ser

entdo separado em|quatro fases distintas que sao facilmente identificaveis

nas Figuras 4.3.1 e 4.3.2, quais sejam:

Fase | - 1° ao 83° dia de operacdo com 3.000 mg DQOIL.
Fase Il - 84° ao 145° dia de operagdo com 4.500 mg DQOIJL.

Fase Il - 146° ao 184° dia de operacdo com 4.500 mg DQOJ/L e adi¢des de
P e Co.

Fase IV - 185° ao 255° dia de operacdo com 6.000 mg DQO/L.
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As referidas fases de operacdo do reator apresentaram percentuais
médios de aumento da concentracdo de AV distintos, quais sejam: Fase |
24,34% com desvio padrao 14,19; Fase Il 58,83% com desvio padréo 22,80;
Fase Ill 43,10% com desvio padrédo 20,70 e Fase IV 44,34% com desvio
padrao 25,05.

Analisando o0s percentuais obtidos, conclui-se que a Fase |l
apresentou o maior valor percentual. Desta forma, os demais percentuais de
aumento da AV foram comparados com o obtido na Fase Il e apresentados

na Figura 4.3.2.

O grafico mostra que mesmo quando o sistema foi operado com
concentracdes afluentes de DQO de 3.000 e 6.000 mg / L, o percentual de
aumento da acidez volatil ndo ficou abaixo do limite inferior estabelecido
pela carta de controle, os valores se encontravam um pouco acima ou

abaixo da média obtida na fase Il, valor este tomado como referéncia.
" Alcalinidade

Autores como Corbellini (1994) e Chernicharo (1994) reputam a
alcalinidade como um dos fatores de maior importancia no controle do
processo anaerobio, sobretudo em fase Unica, uma vez que este parametro

tem como fungdo o tamponamento dos acidos volateis.

A Figura 4.3.3 mostra que nas diversas fases de desenvolvimento do
regime de operacdo da etapa acidogénica, com excessdo da Fase I, nédo
houve grandes variagcdes nos valores de alcalinidade , a qual se manteve

numa média de 1.045 mg CaCO; /L, com um desvio padréo de 161,0071.
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Figura 4.3.3 - Evolugao da alcalinidade no reator acidogénico.

No entanto, os valores de AL determinados a saida do reator sdo
bastante superiores aqueles determinados no afluente. Este fato pode ser
explicado pela adicdo de NaHCO; 1N, para a manutencéo do pH do sistema
em torno de 5,0 a 5,5, uma vez que a manipueira afluente muitas vezes

apresentava valores de pH menores que 4,3.

Um outro fator que deve ter contribuido para o aumento da AL é a
formacdo de bicarbonatos de NH; e Ca, dentre outros possiveis. Pois,
segundo Chernicharo (1994) a dissolucdo do CO, na massa liquida do licor,
leva a formacéo de H, CO3; que quando dissociado libera o radical HCO3
formando bicarbonatos de possiveis cations livres e sais de acidos volateis.
A formacgédo destes bicarbonatos € uma reagédo natural do sistema como
forma de neutralizacdo dos &acidos graxos presentes, e uma saida para o

estabelecimento do equilibrio da pressao de CO; na superficie do licor.

Relacdo AV/AL
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Para processos anaerobios em sistema de fase Unica a relagéo
AV/AL é um parametro importante para avaliagdo do funcionamento do

processo , uma vez que esta relagcdo é indicativo de um aumento ou

diminuicdo dos acidos volateis e do tamponamento do sistema.

No processo anaerobio em sistema de duas fases o valor desta
relacdo deve ser distinto para as duas etapas e supostamente maior que 1

na acidogénese, ja que nesta etapa espera-se obter a maior concentragéo
possivel de acidos.

2,5

Relagdo AV/AL

0,0

45 88 139 193 231
Dias de Operagéo

Figura 4.3.4 - Evolugao da relagdo AV/AL no reator acidogénico

Os resultados apresentados na Figura 4.3.4 mostram que o reator
acidogénico operou com valores médios de AV/AL de 1,4 e desvio padréo

de 0,3315, com excecao da Fase |, periodo este onde o0 aumento da AV da
manipueira foi pouco significativo.
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Com o intuito de analisar a performance da acidogénese com relagao
a razado AV/AL, verificou-se a evolucéo da acidificacdo da matéria organica

em funcao desta relacao, grafico este apresentado na Figura 4.3.5
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Figura 4.3.5 - Evolucéo do percentual de aumento da AV em

funcao da relagédo AV/AL.

O perfil da curva resultante , ndo permite de maneira clara estimar um
valor 6timo para a relagcdo AV/AL em funcdo de uma acidificagéo
satisfatoria. No entanto fica evidente que para valores de AV/AL menores

gue 1 a acidificacdo da matéria organica € pouco significativa.

Demanda Quimica de Oxigénio - DQO

Durante a acidogénese do processo anaerobio, apesar do substrato

ser convertido em produtos intermediarios tais como &cidos volateis e
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bicarbonatos, a DQO na fase liquida € conservativa desde que nao haja

formacdao e liberacdo de CO,, CH4 e H, (Hanaki, 1987).

Para este trabalho os resultados apresentados nas Figuras 4.3.6 e
4.3.7 mostram que ja nesta etapa do processo anaerobio houve uma
significativa reducao da DQO soluvel, devido a formacéao e liberagdo de CO,
por acdo das bactérias fermentativas e acetogénicas. Uma parte do CO;
produzido pode ser liberado, sendo a outra parte dissolvida na massa

liguida formando bicarbonatos.

4000

3000 F

2000

1000

45 87 130 180 212 238
Dias de Operagao

Figura 4.3.6 - Evolugao da DQO soluvel de saida do reator

acidogénico.

Outro fator que pode ser responsavel pela reducdo da DQO soluvel é
o destino de 10 a 20% da matéria organica a producao de novas celulas

biologicas (Noyola, 1990 apud Craveiro, 1994).
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Analisando as diversas fases de operacdo do reator acidogénico,
verifica-se que cada uma delas apresentou percentuais medios de reducdo

de DQO soluvel distintos, quais sejam:

Fase I: 16,37% com desvio padrdo 8,5943; Fase Il: 28,41% com desvio
padréo 9,7213; Fase Ill: 31,07% com desvio padrdo 10,2376; Fase 1V: 51,09

com desvio padréo 6,9429.

Como na acidogénese um dos maiores interesses é conservacgao da
DQO soluvel e conversédo da matéria organica em acidos volateis, a Fase Il
foi a que apresentou menor redugéo de DQO soluvel com maior aumento da
concentracao de AV. Desta forma, a Figura 4.3.7 apresenta 0s percentuais
médios de reducdo de DQO sollvel, nas diversas fases de operagcao do

reator acidogénico, tomando como valor de referéncia o obtido na Fase II.

Valor Médio: 28.41%
Desvio Padrdo: 9.7245
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30 J\° 28.4100
. | W
10
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-10
87 130 180 212 238

Dias de Operacédo

Figura 4.3.7 - Evolucéo do percentual de reducao de DQO solavel no

reator acidogénico.
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Percebe-se que a adicdo de P e Co levou a instabilidade na reducéo
da DQO soluvel que foi reestabelecida apos a interrupcéo da adicdo dos
mesmos. Observa-se que durante a fase IV os percentuais de reducéo da
DQO soluvel foram mais elevados, desta forma, os percentuais de certos
dias de operacdo ficaram acima do limite superior estabelecido como

referéncia.

Resultados proximos aos obtidos neste reator foram verificados por
Cohen (1979). O autor obteve uma redugédo media de carbono organico da

ordem de 39% na acidogénese da glicose.

Cianeto Livre

E sabido que compostos téxicos podem inibir a acédo biologica de
bactérias levando a processos instaveis e ineficientes. A presenca de
compostos cianidricos em processo anaerobio de fase Unica pode ser
prejudicial , uma vez que as metanobactérias sdo bem mais sensiveis a

presenca de compostos toxicos.

Neste sentido a separacdo fisica das fases viria contribuir
sobremaneira na estabilidade do processo se a concentracdo de cianeto

fosse reduzida na fase acidogénica.

Os resultados apresentados nas Figuras 4.3.8 e 4.3.9 mostram que
grande parte do cianeto livre foi eliminado na acidogénese. O percentual

médio de reducao foi da ordem de 90%, exceto na Fase I.

A carta de controle do percentual de reducdo de cianeto apresentou
apenas dois pontos abaixo do limite inferior, estes provavelmente, foram

devido a algum erro experimental ou desvio do comportamento do processo.
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A adicdo dos micronutrientes ndo comprometeu o comportamento do

sistema com relagéo a eliminag&o do CN livre.

30.3 o

24.3 -

18.3 +

12.3 +

6.3 X —— CN ent —0—CN sai
03 WW%WM
55 97 135 187 231

Dias de Operacéao

Figura 4.3.8 - Evolucéo da concentracdo de cianeto livre no reator

acidogénico.
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Valor Médio: 90.33%
Desvio Padrao: 5.4759
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Figura 4.3.9 - Evolucéo do percentual de redugcao da concentragao

de cianeto livre no reator aciodgénico.

Considerando que o0 processo nao apresentou instabilidade devido as
concentracdes de cianeto livre no afluente do reator que variaram de 7 a 32
mg/L, confirma-se a necessidade de aclimatagdo do ino6culo a ser utilizado,

ao efluente contendo compostos toxicos.

Ainda ndo se encontra na literatura um consenso sobre o mecanismo
bioquimico de degradacdo de cianeto em processos biologicos de

tratamento.

106.758

90.3300

73.9021
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Figura 4.3.10 - Avaliacao do percentual de reducao de cianeto livre

em funcéo da alcalinidade.

Autores no entanto acreditam que as bactérias convertem o cianeto
em amonia , sendo posteriormante uma fonte de nitrogénio para 0s
microrganismos. Motta (1985) trabalhando com digestdo anaerObia em
sistema de fase Unica, obteve percentuais de reducéo de cianeto da ordem
de 97%. O autor observou que para maiores percentuais de reducao de CN
foram observados maiores valores alcalinidade, sugerindo assim, liberacéo

de nitrogénio do radical CN" e formacéo de amonia.

Este raciocinio ndo pode ser aplicado ao reator acidogénico deste
trabalho, pois através da Figura 4.3.10 verifica-se que 0s percentuais de
reducdo da concentracdo de cianeto livre ndo apresentavam ligagdo com o
aumento da alcalinidade. Com base nesta constatacdo néo se pode afirmar,
para o presente trabalho, que a remocédo de cianeto livre levou a formacéo
de amobnia com consequente aumento da alcalinidade. Analises que

envolvessem a determinagdo do nitrogénio amoniacal e de teores de
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nitrogénio gasoso para estabelecer uma hipotese sobre o destino do radical

cianogénico deveriam ser feitas para tal confirmacéo

Uma outra forma de reducdo de cianeto livre € por quelacdo, pela
tranformagédo de complexos toxicos em nao toxicos, como o0 Kz Fe(CN)s
(Souza, 1982 apud Fernandes JR, 1989). Como a manipueira utilizada no
processo apresentava uma concentracdo de 106 mg de Fe [/ L,
possivelmente deve ter havido a formagdo de complexos ndo toxicos,
reduzindo a concentracdo de CN na forma livre. Neste trabalho néo se fez
nenhuma analise que pudesse determinar a presenca de complexos ferri-

cianidricos no efluente dos reatores.

Considerac0des Finais

Os resultados obtidos com o reator acidogénico do processo
anaerobio em sistema de duas fases foram satisfatorios e coerentes com a

literatura.

A acidogénese reduziu significativamente o teor de DQO soluvel
presente no efluente e aumentou a concentracdo de acidos volateis, em
torno de 58% quando o sistema operou com DQO de 4.500 mg/L,
contribuindo para a melhor atividade das metanobactérias que converterao

estes acidos em CO», e CH..

Nesta etapa se desenvolveu uma alcalinidade proxima a necessaria
requerida pela etapa metanogénica, viabilizando o tamponamento 6timo

para a atividade das bactérias ali presente.

Como um dos objetivos mais importantes da acidogénese é a
acidificacdo da matéria organica, acredita-se que valores de AV/AL maiores

gue 1 seriam satisfatorios para o alcance de tal objetivo.
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A acidogénese ocorrida separadamente da metanogénese contribuiu
sobremaneira para reducao de compostos toxicos no efluente. A reducao de
cianeto livre nesta fase foi da ordem de 90,33%, reduzindo assim, a

concentracdo de cianeto afluente ao reator metanogénico.

De forma geral, a acidogénese quando ocorrida separadamente da
metanogénese proporciona ao efluente condigbes favoraveis ao

desenvolvimento da segunda etapa.

4.4 - Avaliagcédo da Performance do Reator Metanogénico

No processo anaerobio em sistema de duas fases, para o
estabelecimento do regime continuo de operacéo, a manupueira fermentada

proveniente de reator acidogénico alimentava o reator metanogénico.

Nesta etapa espera-se que as metanobactérias, estabelecidas apds o
processo de aclimatacdo, utilizem as condicbes favoraveis do afluente,

estabelecidas na acidogénese e transformem os acetatos em CO, e CH,.
Acidez Volatil

Os resultados apresentados nas Figuras 4.4.1 e 4.4.2 mostram que
esta etapa operou de forma bastante estavel, transformado os &acidos
volateis em biogas, com uma eficiéncia de 92,66%. Estes resultados
permitem afirmar que a separacéo fisica das fases conduziu a um processo

de metanizacao bastante estavel e eficiente.

A estabilidade de operacdo do processo também pode ser destacada
pela regularidade dos valores de acidez volatil no efluente. Os valores

médios de saida foram da ordem de 143 mg CH; COOH / L com desvio
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padrédo de 62,2034, mesmo quando a concentracdo afluente tinha valores

bem maiores.

A carta de controle do percentual de reducédo de AV evidenciou 0s
primeiros 25 dias de operagdo continua do reator metanogénico. Este
periodo € caracterizado pelo inicio da colonizagdo das metanobactérias e,
por este motivo a reducdo de acidez volatil ficou abaixo do limite inferior
estabelecido pela carta, 0 que era de uma certa maneira ja esperado. Dessa
forma, os pontos deste periodo nao representam a eficiéncia de converséo

da acidez volatil em biogas do reator metanogénico.
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Figura 4.4.1 - Evolugao da acidez volatil no afluente e efluente do

reator metanogénico.
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Valor Médio: 92.66%
Desvio Padrdo: 2.2574
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Figura 4.4.2 - Evolugao do percentual de reducao da acidez volatil no

reator metanogénico.

A adicédo de 2nM de Co / L j& mencionada anteriormente e que levou
a uma certa instabilidade na acidogénese, ndo afetou de maneira negativa a
performance do reator metanogénico, ao contrario, esta adicdo deve ter
contribuido para o desenvolvimento das metanobactérias no inicio do
processo e refletido na boa performance do processo no decorrer da

operacao.

Alcalinidade

A performance das metanobactérias em produzir CO,; e CH,y
depende sobremaneira da capacidade de tamponamento da alcalinidade do

meio, sobre a elevada concentracéo de acidos volateis.



Resultados e Discussdes 113

mg CaCO3/L

3500

3000

2500

2000

1500

1000

500 § —o— AL sai —— AL ent

4 16 26 42 52 64 78 90
Dias de Operagao

Figura 4.4.3 - Evolugao da alcalinidade do afluente e efluente do

reator metanogénico.

O principal objetivo da alcalinidade na digestdo anaerobia € o de
produzir um meio Otimo para a atividade das bactérias intervenientes no
processo. A Figura 4.3.3 apresenta os resultados da evolugcdo da AL no

reator metanogeénico.

O aumento da AL de entrada, deve-se provavelmente a adicdo de
NaOH 0,5 N para manutencdo do pH de 7,0 a 7,5. Este aumento quando
comparado ao do reator acidogénico é menor, esse fato vem endossar que
o efluente oriundo da acidogénese carrega condicbes proximas as que

serdo utilizadas na metanogénese.

No periodo em que ndo houve a adicdo do agente alcalinizante, pelo
fato do pH ja se encontrar dentro do intervalo desejado, o percentual de

reducdo da acidez volati e a producdo de gas foram sensivelmente
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AV /AL

reduzidos. Este fato ilustra a idéia de Corbelline (1994) que o monitoramento

através de pH néao é eficiente, pois o pH nao é sensivel as variagdes de AL.

" Relagao AV/AL

O valor ideal para a relagdo AV/AL na digestdo anaerobia ainda néo é
consenso entre os autores. Esta razdo é dependente das condicOes
externas e internas de operacédo do reator, como também depende do tipo
de efluente a ser tratado. Silva (1977) considera que a faixa ideal para a

relacdo AV/AL no digestor anaerébio esta entre 0,1 a 0,3.

A Figura 4.4.4 mostra que no presente trabalho o reator
metanogénico operou com uma relacdo AV/AL média de 0,07com desvio
padrédo de 0,02911, este valor € coerente com 0 meio propicio a atividade

das metanobctérias: ndo acumulo de acidos e alta alcalinidade.
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Figura 4.4.4 - Evolugao da relagdo AV/AL no reator metanogénico.
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Figura 4.4.5 - Avaliacdo da reducdo da DQO soluvel em funcéo da

relagcdo AV/AL no reator metanogénico.

A Figura 4.4.5 exibe uma faixa Otima para relacdo AV/AL em funcao
do maior percentual de redugédo de DQO. No intervalo de 0,033 a 0,082 o
sistema apresentou uma eficiéncia média de remocéo de DQO de 92%. No
intervalo onde a relacdo AV/AL foi maior que 0,1 os valores das eficiéncias
de remocao de DQO foram irregulares e menores que o0 valor médio de

eficiéncia.

" Demanda Quimica de Oxigénio - DQO

A evolucao da DQO soluvel no reator metanogénico apresentada na
Figura 4.4.6 mostra que o sistema operou de forma estavel e satisfatoria,
evidenciado pela regularidade dos valores da DQO soluvel do efluente. O
valor médio de saida foi da ordem de 314 mg DQO / L, com um desvio
padréo de 108,6124.
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Figura 4.4.6 - Evolugcao da DQO soluvel no afluente e efluente do

reator metanogénico.

A eficiéncia de remocao de DQO solavel foi da ordem de 89%, como
mostra a Figura 4.4.7. Do 1° ao 28° dia de operacdo a oscilacdo da

eficiéncia foi devida ao proprio estabelecimento da fase metanogénica.

A carta de controle demonstra que para alguns dias da fase de
colonizac&o das bactérias, a remocao de DQO soluvel se apresentou abaixo
do limite inferior estabelecido pela eficiéncia média atingida ap0s 0 processo

ter entrado em regime.

Como o reator metanogénico foi operado sob temperatura ambiente, a
discreta queda da eficiéncia verificada a partir do 60° dia de operacéao,
deveu-se principalmente a queda de temperatura com a chegada do
inverno, evidenciando a grande sensibilidade das metanobactérias quanto a
variagdo de temperatura. Contudo, essa variacdo ndo comprometeu a

performance satisfatoria do reator.
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Valor Médio: 89.12 %
Desvio Padrao: 5.0396
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Figura 4.4.7 - Evolugéo da eficiéncia de remocéo de DQO soluvel no

reator metanogénico.

O percentual de reducdo de DQO soluvel alcangcado por este reator
assemelha-se ao obtido por Lacerda (1991). O autor operando o reator com
um TRH de 4,5 dias e sob uma temperatura de 32°C, obteve uma remogéao
meédia de DQO da ordem de 85,2%.

Analisando a Figura 4.4.8 verifica-se que o reator alcangcou maior
eficiéncia na remocédo de DQO quando foi operado com cargas organicas
volumétricas, C.0.V., maiores. Esse comportamento também foi observado
por Corbelline (1994) que realizou estudos com o tratamento anaerobio em

sistema de fase Unica e de 2 fases, utilizando como substrato a glicose.

O autor verificou que o reator anaerobio em sistema de fase Unica
apresentou melhor eficiencia de remocdo de DQO que o0 reator
metanogénico, para cargas organicas baixas. Contudo, com o aumento da
carga organica o sistema de fase unica foi afetado, enquanto o reator

metanogénico apresentou melhor desempenho.

104.239

89.1200

74.0011
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Figura 4.4.8 - Avaliacao do percentual de reducdo de DQO

em funcao da carga organica volumeétrica do reator metanogénico.
Cianeto Livre

Com uma grande reducdo da concentracdo de cianeto livre na
acidogénese, o reator metanogénico recebeu uma carga menor de cianeto,

beneficiando, assim, a atividade das metanobactérias.

A Figura 4.4.9 exibe a evolugdo da concentracdo de cianeto livre a

entrada e saida do reator.



Resultados e Discussdes 119

3.4

26 F

—0—CNsai —a—CNent
1.8 p

mg CN/L

4 20 36 66 78
Dias de Operagéao

Figura 4.4.9 - Evolugao da concentracao de cianeto livre a entrada e

saida do reator metanogénico.

O percentual médio de reducdo de CN foi da ordem de 61%, como
mostrado na Figura 4.4.10. A carta de controle acusa apenas trés pontos
fora do intervalo de controle permitido, estes foram determinados durante a
fase de estabelecimento das metanobactérias, como ja discutido

anteriormente.

Resultado proximo ao obtido neste trabalho foi observado por Lacerda
(1991), 70% de reducdo de CN quando trabalhou com a metanogénese da
manipueira pré- fermentada, com a temperatura do reator controlada em
32°C.
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Valor Médio: 61.20 %
Desvio Padrao: 4.6684
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Figura 4.4.10 - Evolucéo do percentual de reducao da concentragao

de cianeto livre no reator metanogénico.

O percentual de reducéo de CN para o reator metanogénico quando
comparado ao reator acidogénico foi menor, podendo este fato ser
justificado pela menor concentracdo afluente de cianeto livre no reator

metanogénico.

Foi observado ainda neste trabalho que o aumento da alcalinidade

nao foi diretamente proporcional ao aumento da reducéo de cianeto livre.

Telles (1987) pesquisando formas de eliminagdodo HCN, obteve bons
resultados quando submeteu a raiz de mandioca ao processo de extrusao.
Os resultados melhoraram quando se baixou o pH durante a extrusdo. Uma
hipotese que pode ser levantada para explicar a maior redugéo de CN na
acidogénese é, em sistemas que operam com pH mais baixo, pode haver o
favorecimento da reducdo da concentracdo de cianeto livre, seja por

complexagdo ou conversdo a outras substancias. Elucidagbes sobre a
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hipotese necessitam de maiores pesquisas que envolvessem a reducéo de

CN" em meios com pH diversos.

Gas produzido

Na fase metanogénica do processo anaerébio com separagao de
fases o rendimento de producédo de biogas (CO, e CH, ), pode ser
relacionado diretamente com a percentagem de reducédo de &cidos volateis,

resultados que para este trabalho encontram-se plotados na Figura 4.4.11.
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88,4 91,9 92,4 93,3 95,1

% Red Acidez Volétil
Figura 4.4.11 - Evolucéo do percentual de CH; e CO, em

funcdo da reducéo de acidez volatil no reator metanogénico.

Estes resultados mostram que o percentual médio de metano na
mistura gasosa foi da ordem de 64% com um desvio padrédo de 2,8815, e
gue os maiores percentuais de CH, foram obtidos em periodos de maior
reducdo de AV. Verificou-se ainda que o decréscimo da percentagem de

metano foi em dias onde a temperatura ambiente encontrava-se mais baixa.
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Comparando-se os resultados deste trabalho com alguns resultados
encontrados na literatura, como por exemplo os obtidos por Lacerda (1991)
e Motta (1985), pode-se considera-los perfeitamente satisfatorios, uma vez
gue estes autores obtiveram valores da ordem de 78% e 54,9%,

trabalhando sob temperaturas controladas de 32° e 35° C.

Neste trabalho a coleta de gas foi por vezes ineficiente, por limitacdes
do equipamento de coleta que apresentava vazamentos dificeis de serem
sanados, ndo havendo assim possibilidade de quantificar diariamente, de

forma regular e confiavel, o volume de gas produzido.

Sendo 6,9 L o maior volume de gas coletado de forma confiavel e 6,2
L o menor dentre os demais, tomou-se para base de calculo um valor meédio
de 6,5 L.

N&o foi possivel também calcular-se a conversao do volume de gas
produzido para as condicbes normais de temperatura e pressdo (CNTP).
Considerando porém que apoés realizado os calculos de conversao, o
volume de gas seco difere pouco do volume de origem, considerou-se 6,5 L
o valor utilizado para estimar o volume de gas produzido por grama de DQO

removida.

A Tabela 4.4.1 apresenta um balanco simplificado da DQO no reator
metanogénico e uma avaliacdo da eficiencia do mesmo, com relacdo a

remocao de DQO em funcéo do volume de gas produzido.

Tabela 4.4.1 - Balan¢o da massa de DQO em func¢éo do volume de gas

produzido.

g DQOc/dia gDQOs/dia gDQO,/dia L gas/gDQO, L CH4/gDQO,

15,08 2,17 12,90 0,50 0,32




Resultados e Discussoes 123

A massa media de DQO removida por dia no reator metamogénico foi
em torno de 12,90 g , com 6,5 L de gas produzido com 64% de metano.
Dessa forma, obteve-se 0,50 L de gas por grama de DQO removida sendo,
0,32 L de CH, . Valor este proximo ao obtido pela estequiometria de
degradacdo da matéria organica em metano, 0,35 L CH; / g DQO: ,

segundo Liss (1989) apud Lacerda (1991).

Craveiro (1982) estudando a influéncia da proporc¢éo do lixo e lodo de
esgoto no processo anaerobio em sistema de fase Unica, alcangou um valor
maximo de 70% de metano no gas produzido quando operou o sistema com
100% de lodo, e independente das proporcdes de lixo e lodo de esgoto
utilizada, a quantidade de metano produzida por grama de sélido volatil
reduzida se manteve constante e em torno de 0,54 L. E interessante
ressaltar que o autor operou o0 sistema com temperatura controlada de 30°
C e TRH de 20 dias.

Lacerda (1991) trabalhando com TRH de 4,15 dias obteve 0,33 L gas
por grama de DQO removida, dos quais 0,26 L era metano. Neste caso

também o sistema operou com controle de temperatura.

Considerac0des Finais

Reconhecendo as diferentes caracteristicas de crescimento,
metabolismo e sensibilidade as variacbes do meio, entre 0s grupos
acidogénicos e metanogénicos e efetivando a separacdo das fases, os

beneficios para a metanogénese foram evidentes.
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O reator metanogénico operou com nivel de estabilidade otimo,
evidenciado pela regularidade nos valores efluentes da AV, AL, DQO,
concentracao de cianeto livre e percentagem de metano na mistura gasosa

produzida.

Comparando o numero de dias de operacdo do reator acidogénico
com o metanogénico, verifica-se uma diferenca de 145 dias. Este fato
deveu-se as dificuldades encontradas na montagem e manutencédo das

condi¢cdes de operacao do reator metanogénico.

O percentual médio de reducdo da acidez volatil foi de 92,66%,
exibindo assim, uma boa performance das bactérias metanogénicas, mesmo
guando mantidas em sistema sob temperatura ambiente e sofrendo

pequenas variagdbes deste parametro.

A obtencédo de elevados fatores de conversdo da matéria organica a
gas, com a manutencdo de baixa concentracdo de acidos volateis no
efluente do sistema € importante, pois significa que esse efluente tera
baixas concentragbes de DQO, minimizando seu tratamento posterior,

guando este se fizer necessario.

As eficiéncias na remocao de DQO e concentracdo de cianeto livre
foram da ordem de 89% e 61,4%, respectivamente, no reator em questao.
Estes resultados se assemelham aos obtidos em sistemas onde a

temperatura foi mantida a 32°C.

Os maiores valores de reducdo de DQO foram obtidos quando a
relacdo AV/AL encontrava-se entre 0,033 e 0,082 e quando o reator era

alimentado com maiores cargas organicas volumetricas.
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O volume de metano produzido por grama de DQO removida foi de
0,32 L, valor este bem proximo ao obtido pela estequiometria de degradacgao

da matéria organica.

4.5 - Avaliacdo da Performance do Tratamento Anaerdbio em Sistema

de Duas Fases.

Projetos de vanguarda de tratamento anaerObio de residuos
organicos reconhecem as diferentes caracteristicas entre 0S grupos
produtores e consumidos de acidos, desenvolvendo processos anaerobios

em dois reatores distintos.

Os beneficios da separacdo reconhecidos desde 1958, séo
endossados pelos resultados satisfatorios obtidos da estabilizacdo e

otimizagao do processo de tratamento.

Os resultados dos reatores acidogénico e metanogénico exibidos nos
graficos anteriores, mostram a estabilidade de operacdo de cada fase,

contribuindo para um processo de tratamento estavel e eficiénte.

" Acidez Volatil

A Figura 4.5.1 apresenta a evolugcdo da acidez volatil a entrada e
saida do sistema anaerébio. Os maiores valores da AV nos primeiros dias
de operacdo, devem-se ao inicio de operacdo do reator metanogénico. A
partir do 25° dia de operacédo considera-se que o sistema entrou em regime
permanente, verificado pela constancia dos valores de concentracdo da AV
do efluente, cuja concentracdo medio de saida foide 119,50 mg de
CH; COOH / L, com desvio padrdo de 35,9099.
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mg CH3COOH /L

A concentracdo de acidos volateis atingida pelo sistema demonstra
gue o equilibrio se estabeleceu entre as culturas produtoras e consumidoras
de &cidos volateis com a separacao fisica das fases. A manutencao de
baixos valores da concentracdo de acidos volateis no efluente tratado,
minimiza, ou até mesmo pode eliminar, a necessidade de algum tipo de

tratamento posterior.

2000
1600
1200
\
800 [-
—+~—AVent —o—AVsai
400
0
3 15 25 45 59 71 82

Dias de Operagéao

Figura 4.5.1 - Evolugao da acidez volatil do afluente e efluente no

processo anaeréobio em sistema de duas fases.
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Valor Médio: 87.01%
Desvio Padrao: 8.1950
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Figura 4.5.2 - Evolucéo do percentual de reducao da AV no processo

anaerobio em sistema de duas fases.

O sistema de tratamento apresentou um percentual de reducéo de AV
em torno de 87%, verificado na Figura 4.5.2. A carta de controle acusou que
no 42° dia de operacdo, o sistema de tratamento apresentou 53% de
reducdo da AV, ponto este fora de controle provavelmente devido a algum
erro experimental, pois destoa totalmente do perfil do processo. Destaca-se
também a reprodutibilidade dos percentuais de reducdo deste parametro a
partir do 25° dia de operacdo, desprezando o ponto fora de controle. O
periodo anterior caracterizou-se por uma ascendéncia gradual do percentual

de reducéo.

111.595

87.0100

62.4249
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Alcalinidade

A Figura 4.5.3 exibe a evolugcdo da alcalinidade no sistema de
tratamento. A figura mostra a elevagcdo da AL necessaria para 0
desenvolvimento do processo e para a melhor performance das bactérias
pertinentes. A alcalinidade média de saida do sistema foi de 1.993 mg / L.,

com desvio padréo de 246,2991.

Diante desta evolucdo, certifica-se da necessidade de adigcao
constante, e bem dosada, de agentes alcalinizantes, pois o sistema por si SO

nao consegue desenvolver o efeito tampao necessario para 0 processo.
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Figura 4.5.3 - Evolugao da alcalinidade do afluente e efluente do

processo anaerébio em sistema de duas fases.

Demanda Quica de Oxigénio - DQO

A Figura 4.5.4 apresenta a evolugcdo do percentual de reducédo de

DQO soluvel do sistema onde verifica-se que a eficiéncia média de reducéo
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foi de 93%. A carta de controle mostrou que no 8° e 40° dias de operacéo, 0
sistema reduziu a DQO solavel num percentual abaixo do limite inferior
estabelecido pelo processo. Estes pontos foram devido provavelmente a
algum erro experimental ou falha no processo de tratamento, pois nao

representam o perfil do sistema.

A obtencéo de elevados fatores de conversdo da matéria organica a
gas é importante, pois assim sendo esse efluente tera baixas concentracdes

de DQO, minimizando seu tratamento posterior, quando este se fizer

necessario.
Valor Médio: 93.91%
Desvio Padrdo: 3.5873
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Figura 4.5.4 - Evolucéo do percentual de reducao de DQO solavel no

processo anaerébio em sistema de duas fases.

Os resultados foram bastante satisfatérios quando comparado aos da
literatura. Craveiro (1982) trabalhando com reator do tipo mistura completa,

obteve uma reducdo de DQO de 53,8% com um TRH de 20 dias, na mistura
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de lodo de esgoto e lixo. Motta (1985) alcangcou percentuais de reducéo de
DQO em torno de 68,3% com TRH de 20 dias, quando utilizou na digestéo
anaerobia sistema de fase Unica e um substrato de 100% de manipueira.
Deve-se ressaltar novamente que os autores citados operaram sistemas
com temperaturas controladas e com TRH bem acima dos 5 dias do

presente trabalho.

Craveiro (1994) tarbalhando com substrato de glicose e utilizando um
reator UASB com TRH de 4,4 dias e temperatura de 35° C, alcangou

percentuais médio de reducao de DQO da ordem de 96,9%.

" Cianeto Livre

As Figuras 4.5.5 e 4.5.6 apresentam o comportamento de cianeto a
entrada e saida do sistema anaerobio. A concentracdo média na saida foi
de 0,6 mg/L. As variagbes nas concentracbes de entrada néo

comprometeram a constancia dos valores de saida do processo

O percentual médio de reducéo de CN livre no sistema de tratamento
foi de 97%, verificado na Figura 4.5.6. A carta de controle apresentou
apenas um unico ponto fora do intervalo confiavel, esse provavelmente
devido a alguma queda da eficiencia do sistema de tratamento, pois

encontra-se bem préximo ao limite minimo.

Os percentuais de reducéo obtidos com o sistema foram satisfatorios,
semelhantes e por vezes melhores que os encontrados na literatura. Motta
(1985) em sistema anaerobio de fase Unica alcangou resultados proximos
de reducdo de CN, ao obtido no presente trabalho, 97,9%. O maior

percentual de reducéo atingido por Fernandes JR (1989) foi de 41,7%.
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A curva do percentual de reducdo apresentou-se estavel, sem
grandes oscilagbes, evidenciando que as elevadas concentragbes de

cianeto afluente ndo desestabilizaram o processo de tratamento.

30
2 20
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4 18 32 56 68 78
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Figura 4.5.5 - Evolucéo da concentracdo de cianeto livre a entrada

e saida do processo anaerobio em sistema de duas fases.
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Valor Médio: 96.70%
Desvio Padrao: 0.9637
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Figura 4.5.6 - Evolucao do percentual de reducéo de cianeto livre no

processo anaerdbio em sistema de duas fases.
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CAPITULO 5

CONCLUSOES E SUGESTOES

Reconhecidas as diferentes caracteristicas de crescimento,
metabolismo e sensibilidade as variacbes do meio, das bactérias
acidogénicas e metanogénicas e efetivando a separacdo de seus
desenvolvimentos, a proposta de tratamento anaerébio da manipueira com

separacéao fisica das fases mostrou-se altamente viavel.

As principais conclusdes tomadas referentes ao processo anaerobio,
em regime continuo, em sistema de duas fases do residuo da

industrializacdo da mandioca, sdo apresentadas a seguir:

- Com o desenvolvimento da acidogénese independente da metanogénese
foi possivel criar condigbes favoraveis para uma melhor atividade das
populagdes microbianas ali presentes. Na etapa acidogénica transcorrida
com pH entre 5,0 a 5,5 foi possivel aumentar a concentracdo da acidez
volatii em até 58%, favorecendo a reducdo de DQO para uma maior

producédo de metano na etapa seguinte.

- A alcalinidade desenvolvida na acidogénese quando comparada

desenvolvida na metanogénese, mostrou que a primeira fase prepara

o O go»

efluente para uma melhor atuacdo das metanobactérias, viabilizando

tamponamento proximo ao requerido pelas mesmas.

- A manipueira depois de submetida a acidogénese sofreu uma reducao de
90% da concentracao de cianeto livre, fato este que sera refletido num bom

desenvolvimento da metanogénese.
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- A performance da metanogénese foi bastante satisfatéria, destacada pela
boa reprodutibilidade dos parametros de saida do efluente do reator. O
percentual médio de reducao dos acidos volateis foi da ordem de 92%, com
uma reducao de DQO de 89%.

- O pH do meio pode ter interferido de forma favoravel na reducéo da
concentracao de cianeto livre, pois durante a metanogénese o percentual de

reducéo deste redical foi de 61%.

- A maior sensibilidade das metanobactérias as diferentes concentragdes de
cianeto livre foi evidenciada . As variagcdes das concentracdes de cianeto
livre na entrada do reator metanogénico se refletiram numa oscilagdo do
percentual de reducdo deste radical, fato este n&do verificado durante a

operacgao do primeiro reator.

- O processo de tratamento anaerobio da manipueira com separagédo de
fases, em regime continuo, pode ser considerado bastante eficiente com
reducdes de DQO, acidez volatil e cianeto livre da ordem de 94%, 87% e

97%, respectivamente.

- O volume de gas produzido foi de 0,5 L por grama de DQO removida,com
um percental de 64% de metano. O volume de metano produzido por grama
de DQO removida foi da ordem de 0,32 L, valor este bastante proximo ao

obtido pela estequiometria da reacao de degradac&do de matéria organica.

- A performance do processo de tratamento anaerobio com separacéo de
fases foi bastante semelhante as performances de processos que operaram

com temperatura controlada e tempos de retencéo hidraulica superiores.

Trabalhando separadamente com as etapas anaerébias, pode-se ter
controle sobre cada uma delas, de modo que a otimizagdo de uma das

fases ndo compromete necessariamente o desenvolvimento da outra. Os
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resultados anteriormente apresentados confirmam uma idéia levantada
desde a década de 50 e que ndo mereceu grande destaque por parte dos

pesquisadores da area.

Sugere-se no entanto, como continuidade de pesquisa, a verificagao
da possibilidade de utilizagcdo de reator tipo hibrido na etapa acidogénica,

como forma de levar uma maior estabilidade ao processo.

Ainda na acidogénese, outra sugestdo seria uma classificacdo e
guantificacdo dos &cidos volateis produzidos com acidificagdo da matéria
para maiores elucidacdes da metanogénese; desenvolvimento de um
aparato eficiente de coleta do gas, para identificacdo dos gases produzido

nesta etapa.

Para um melhor entendimento do processo de reducdo da
concentracdo de cianeto livre, uma sugestdo seria 0 acompanhamento do
nitrogénio amoniacal nas entradas e saidas dos reatores e uma avaliagao

do percentual de reducéo deste radical em meios com diferentes pH’s.

Na metanogénese uma significativa contribuicdo seria a adocéao de
um sistema de controle e ajuste automatico nos valores de pH do meio. e 0

desenvolvimento de um sistema confiavel de coleta de gas.

Enfim, espera-se que este trabalho tenha permitido avancar na
compreensdo do desenvolvimento do processo anaerobio em sistema de
duas fases e que sua potencialidade de aplicac&o, principalmente para o
tratamento de residuos organicos, possa se constituir numa relevante

motivacdo para a continuidade das pesquisas neste campo.
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ANEXO 1

Metodologia para determinacdo de Umidade, Solidos Totais e

Solidos Volateis, descrita por Silva (1977).

Material

Céapsula de porcelana previamente limpa, incineradas (600°C por 2 h)
e taradas (P1). Pesar 20g do material homogeneizado ou 20 mL se for
liqguido (P2). Levar a capsula a estufa a 100°C, até secagem completa

(cerca de 2 horas). Esfriar em dissecador e pesar (P 3).

Célculo

Peso da amostra = P2- P1

2P ®s-F) 0o
(P2 - Pl)

Umidade (%) =

Solidos Totais (%) = 100 - Umidade (%)

Colocar a capsula na qual se determinou sélidos totais na mufla a
600°C, até aparecimento de cinzas brancas (cerca de 30 minutos). Esfriar

no dessecador e pesar em balanca de precisao (P 4).
Célculo

P3 - Py
2- P

Solidos volateis (%) = x 100
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ANEXO 2

Metodologia para determinacdo de Alcalinidade e Acidez Volatil,
descrita por Silva (1977).

Procedimento
- Aferir o potencidmetro a pH 7,0. Lave e seque o elétrodo.

- Centrifugue a 2500 rpm, a amostra, durante 5 minutos ate obter uma

guantidade aproximada de 70 a 100 mL de sobrenadante.

- Filtre o sobrenadante em um papel de filtro qualitativo, recolhendo o
filtrado em cilindro graduado de até 50 mL, colocando depois essa

guantidade em bequer de 100 mL.

- Meca o pH da amostra e titule os 50 mL da amostra com H 2S04 a
0,02N até pH 4,0 (anote o volume de acido quando o potencidbmetro indicar
pH = 4,3). O volume gasto na titulacdo é usado na formula abaixo para

calcular a alcalinidade total em CaCO 3.

V. X N x50.000
V.

amost

Alcalinidade (mgCaCO3/L) =

N = normalidade do &cido
Vac = volume da acido utilizado na titulagéao

Vamostr = Volume de amostra

A mesma amostra é utilizada na determinag&o de acidez volatil.
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- Continua-se adicionando acido sulfarico 0,02N, até pH 3,5 a 3,3.

- Coloque o bequer sobre a tela de amianto e aqueca levemente (para
eliminar o gas carbonico formado na reagcéo) em ebulicdo por exatamente

3 minutos. Esfrie em banho de agua ate a temperatura ambiente.

- Usando uma solugcdo de NaOH O0,1N (ou 0,05N) leve a solucdo
novamente a pH 4,0. Anote a leitura da bureta. Complete a titulacéo até
pH 7,0. A acidez volatil sera calculada com a equacgéo abaixo e o volume

de soda sera o gasto na titulacao

Vsoda X N X 60.000
V.

amost

Acidez volatil (mg CH3COOH /L) =

N = normalidade do NaOH
Vsoda = VOlume de NaOH utilizado na titulacdo

Vamost = Volume de amostra
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ANEXO 3

Metodologia para determinagdo da Demanda Quimica de Oxigénio -
DQO, descrita por Tavares (1992).

Reagentes
 Solugdo Oxidante

Colocar em um baldo volumétrico de 1000 mL 10,2169 de K 2Cr207
seco a 100°C, 167 mL de H2SO4 e 500 mL de agua destilada, esperar

resfriar, e apos completar o volume com agua destilada.
 Solucédo de Catalise

Solucédo de sulfato de prata em acido sulfarico concentrado. 10 g de

sulfato de prata em 1 litro de acido sulfurico concentrado.
* Solucdo de Padronizacéo

Preparar uma série de solugcbes padrbes a partir de uma solucdo a
0,8509 g de KHP L™, que corresponde a uma concentra¢do de 1000 mg O,
L™,

- Reacao

Colocar em tubos de oxidacdo 1,5 mL de solucdo oxidante

(K2Crp07 ); 2,5 mL de amostra (DQO < 600mg O.%); 3,5 mL de
solucao de catalise. Fechar e misturar 2 a 3 vezes. Colocar no reator (COD-
REACTOR HACH) a 150°C durante 2 horas. Ler a absorbancia a 600 nm

apos ligeiro resfriamento.
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Obs: se a amostra contiver ions Cl ™, a leitura deve ser feita quando o
tubo ainda estiver quente, pois os ions Cl  precipitam com prata, a frio,

falseando a leitura.
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ANEXO 4

Metodologia para determinacédo de Nitrogénio, descrita pelo Instituto
Adolfo Lutz (1984).

Reagentes
~ H2S0O4 concentrado

* Mistura digestora - pode variar conforme o método a ser usado, sendo o
mais comun a compostos dos seguintes sais e propor¢cao: 100 partes de
sulfato de sodio ou potassio (anidro); 1 parte de sulfato de cobre

(CuS04.5H20); 0,8 partes de selénio metalico em po.

* NaOH concentrado - Dissolva 400 g de NaOH, em um litro de agua
destilada (40%)

* Sol. de &cido borico (H3BO3): 4% p/v (500 mL de sol., 20 g de &c. borico)

~ Sol. indicadora de sol.alcodlica de verde de bromocresol 0,1% em etanol

(preparar 25 mL, 0,025g de vermelho de metila).

- Sol. indicadora de vermelho dimetila 0,1% em etanol (preparar 25 mL,

0,025g de verde de bromocresol).
Sol. de HCI 0,02N, com fator conhecido
Marcha do Processo

- Pesar de 100 a 200 mg de amostra seca ao ar e embrulhar em papel
impermeavel ou de filtro, introduzindo o embrulho no baldo de Kjeldahl de

100 mL. No caso de urina, usar 1 mL diretamente no baldo e pesar.
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Adicionar a seguir, 1 a 2 g da amostra catalisadora (digestora) e de +/- 12

mL de H2SO4 concentrado.

- Agquecer o baldo moderadamente, no inicio, evitando a formagéo de
espuma e depois fortemente, até que o conteudo do baldo fique claro.
Aquecer entdo por mais 30 minutos, tendo o cuidado de ndo deixar que a

chama, se for o caso, atinja o nivel superior ao liquido.

- Deixar esfriar e adicionar uma pequena por¢cao de agua destilada
(10-15 mL).

- Transferir imediatamente para o conjunto de destilacdo e adicionar
40 mL de NaOH (1+1). Num erlenmeyer de 250 mL, colocar 25 mL de sol.
de H3BO3 + indicador (15 mL de vermelho de metila e 6 mL de verde de
bromocresol) e adaptar ao conjunto de destilacdo para receber o NH 3. A
ponta do condensador deve ser introduzida na sol., a fim de evitar perda da

amonia.

- Destilar o contetdo, até que algumas gotas de destilacdo nao
apresentem reacao com o reativo Nessler (K 2Hgl4), o que indicara o fim da

destilagéo. O volume de destilado &, aproximadamente 100 mL.

- Lavar a ponta do condensador com agua destilada, assim como as

paredes superiores do erlenmeyer e titular com HCI de fator conhecido.

- Deve-se fazer 2 testes em branco com o objetivo de eliminar a
interferéncia e contaminacdo dos reagentes, assim como o papel usado. O

teste em branco é feito sempre que novos reagentes sao preparados.

Célculo

Vae XN xf,. x14 x 100
P

amost

%N =
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Vac = volume do acido utilizado na titulacéo
N = normalidade do &acido
fac = fator de padronizacdo do acido

P.most = massa da amostra utilizada
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ANEXO 5

Metodologia adaptada para determinacdo da percentagem de
carbono em matéria Umida, segundo a metodologia descrita por Kiehl
(1985).

Reagentes

- Bicromato de potassio 1N: dissolver 49,04 g de K2CroO7 em &gua,

completando a 1 L.
- acido fosforico a 85%.

- difenilamina: dissolver 0,5 g de difenilamina em uma mistura de 20 mL de
agua e 100 mL de acido sulfurico concentrado; pode-se substituir este
reagente pelo seguinte, que da viragem mais nitida; solugéo de acido
difenilamina sulfénico; tratar 0,329 g de difenilamina sulfonato de bario
dissolvido em 100 mL de agua, com 1 mL de acido sulfarico concentrado;

deixar decantar e transferir o sobrenadante para frasco conta-gota.

- sulfato ferroso 1N: dissolver 278 g de FeSO4.7H20 em agua , juntar 15

mL de acido sulfurico concentrado e diluira 1 L.

padronizar contra KoCro07 1N; este reagente € instavel, devendo ser

recém-padronizado.
Determinacgao

Tomar 0,2 g da amostra em erlenmeyer de 500 mL, juntar 20 mL de
KoCrpO7 e a seguir 40 mL de &cido sulfurico concentrado. Agitar por 1
minuto e deixar 30 minutos em repouso; adicionar 200 mL de agua

destilada, 10 mL de acido fosforico e 1 mL de difenilamina ou &acido



Anexos 155

difenilamina sulfénico ou sulfonato de bario a 1% em solugéo aquosa,; titular
0 excesso de oxidante com solucdo de sulfeto ferroso 1N até o ponto de
viragem que € do purpura ou azul para o verde.
Caculo

C% = (V1 - V2) x 0,003 x 1/P
sendo:

V1 = volume em mL de bicromato de potassio 1N

V2 = volume em mL de sulfato ferroso 1N

P = peso da amostra tomada
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ANEXO 6

Condi¢cOes operacionais para determinacdo da composicéo da mistura

gasosa produzida.

Deteccdo em Cromatografo gasoso com detector de Condutividade

térmica.

Condicbes de Operacao:
Coluna: Porapak - Q de aco inox, 6 x 1/8 pol, 80/200 mesh
Gas arraste: Hélio (99,95% pureza) com vazéo de 40mL/min.
Temperatura: injetor: 100°C; detector: 100°C; coluna: 50°C
Corrente do detector: 175 mA
Volume de amostra injetada: 1 mL

O gas padrao (White & Martins) utilizado foi uma mistura gasosa com
a seguinte composicao: 55% de metano, 35% de CO ., 8,0% de nitrogénio e

2,0% de oxigénio.
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ANEXO 7

Metodologia para determinagdo do Fosforo, utllizando o método

Colorimeétrico segundo o Instituto Adolfo Lutz (1984).

Material - baldo volumétrico de 100, 250, 500 e 1.000 mL, pipetas de 25 mL,

espectrofotdmetro ou fotocolorimetro; proveta.
Reagentes
 Solucao de vanado - molibdato de amoénio
20,0 g molibdato de amonio (NH 4)gM07024.H20;
1 g de Vanadato de amoénio NH4VO3;

140 mL de ac. nitrico concentrado.

- Dissolva o molibdato de ambnio e o vanadato de amonio,
separadamente, em cerca de 300 mL de agua quente (deixar o erlemmeyer

no aquecimento durante a dissolucao) e filtre se necessario.

- Misture as duas solucgdes, adicione o ac. nitrico concentrado e dilua

para 1 litro (fica bem amarelo).
Observacéo : este reativo é estavel por 3 meses.
Solucéo de estoque de fosfato

0,9587g de fosfato acido de potassio (KH2PO4), seco a 105° C;
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agua ate completar 500 mL;

Solucéo padrao de fosfato

50 mL de solugéo estoque de fosfato;

agua ate completar 250 mL, (1 mL desta sol. = 0,2 mg de P 205).
Procedimento

- Preparagéo da curva padrdo - Em uma série de balbes volumeétricos
de 100 mL, meca volumes de soluc&o-padrao contendo valores de 5 a 6,2
mg de P20s5. Quando for usado um espectrofotdbmetro, utilize volumes de
solucéo-padrao de fosfato contendo de 0,2 a 2,0 mg de P 20s5. Adicione 25
mL do reagente vanado-molibdato de amonio a cada baldo. Complete o
volume com agua. A temperatura da agua mais o reagente deve ser 20°C.
Homogeneize e espere 10 minutos. Faca a leitura a 420 nm, usando um
branco 25 mL de vanado-molibdato de amoénio, completando com agua até
100 mL.

Determinacao de fosfato em uma amostra - Dissolva as cinzas obtidas
de 5 g de amostra em ac.cloridrico (1+1), transfira para um baldo
volumeétrico de 100 mL e complete o volume com agua. Pipete uma aliquota
(que deve ser proporcional a quantidade de fosfato presente na amostra)
em um baldo volumétrico de 100 mL. Adicione 25 mL do reagente vanado-
molibdato de aménio e complete o volume com agua. Faca um branco com
25 mL de vanado-molibdato de amoénio e complete o volume com agua até
100 mL. Homogeneize e espere 10 minutos para fazer a leitura a 420 nm.
Determine a quantidade de fosfato correspondente, usando a curva-padrao

previamente estabelecida, ou o valor de absorbancia.
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ANEXO 8

Metodologia para detenminacdo da concentracdo de Cianeto Livre,
através do meéetodo da Potenciometria Direta, utilizando eletrodo seletivo a

cianeto, segundo a metodologia descrita por Marins (1991).

Eletrodos Utilizados:

- Eletrodo de cianeto modelo 94-06 da Orion

- Eletrodo de referéncia : Calomelano Ref: 13-620-61

- Poténciometro: Digimed DMPH- 3 Precisdo Relativa:
+/- 0,001 pH ; 0,2 mV

- Técnica da Curva de Calibragéo:

- Prepara-se uma solucdo padrdo de NaCN ( usualmente 10 % M =
260 ppm; com a padronizacdo por titulacdo: 250 ppm = 0,9615.10 2 M).
Cada 100 ml de solucédo padréo deve conter 1 ml de ISA ( NaOH, 10 M).

- Adiciona-se 100 mL de agua destilada contendo 1 mL de ISA a um
béquer de 150 mL. Mergulha-se eletrodos (seletivos a cianeto e de

referéncia ) nessa solucao.

- Agita-se mecanicamente de modo moderado e vigoroso, sem

permitir a formagao de um grande vértice ou de bolhas de ar.

- Adiciona-se incrementos da solucdo padrdo 0,9615 x 10? M

conforme especificado na tabela, com um micro-pipeta. Anota-se a
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milivoltagem, apés estabilizacdo do potencial, correspondente a cada nova

adicao.

- Constréi-se um grafico, em papel mono-log, da concentracdo
alcancada apos adicdo de cada um dos incrementos (eixo log) versus o
potencial (eixo linear) correspondente. Essa curva de calibracdo pode ser
utilizada por um maximo de duas horas. Decorrido esse periodo, constroi

uma nova curva de calibragéo.

-Lava-se os eletrodos por 20 minutos com H20 deionizada, com

agitacdo magneética, e seca-se com lenco de papel.

- Insire-se os eletrodos na amostra. Cada 100 mL de amostra devera
conter 1mL de ISA.

-Agita-se mecanicamente. Aguarda-se pela estabilizacdo do

potencial, faz-se a leitura em milivolts.

-Determina-se a concentracdo da amostra, através da

correspondéncia obtida na curva de calibracdo, a partir do potencial medido.
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ANEXO 9

Metodologia para determinacdo de sulfetos - Método Volumétrico,
conforme metodologia descrita no Standard Methods for the examinations of
Water and Wasterwater - 14° Ed., Washington D.C. 1975.

O objetivo deste teste € determinar a concentracao de sulfeto da
amostra pelo método volumétrico, iodométrico. E indicado para

concentracdes de sulfeto maiores que 1,0 mg. L™ .
Reagentes:
a) Solucao de Tiossulfato de sédio 0,025 N padronizada:

Dissolver 6,205 g de Tiossulfato de sédio, p.a. em agua destilada
recém-fervida e esfriada, e completar a 1000 ml em baldo volumétrico.
Padronizagdo: Num erlenmeyer colocar 2 g Kl e 100 ml de agua
destilada. Adicionar 10 ml de solucdo de acido sulfarico 1:1 e 20 ml de
solucdo padrdo de dicromato de potassio . Deixar a mistura no escuro
por 5 minutos e diluir a aproximadamente 400 ml. Titular com a solugéo
de Tiossulfato de sodio. Preservar a solucéo pela adicédo de 0,4 g de

Hidroxido de Saédio por litro, e guardar em frasco escuro.
b) Solugéo de iodo 0,025 N padronizada.

Dissolver 20-25 g de iodeto de potassio , p.a., em cerca de 100 ml
de agua destilada, e adicionar 3,2 g de iodo, p.a. Apos a dissolucéo,
diluir a 2000 ml. Padronizar por titulagdo com Tiossulfato de sodio 0,025

N, usando amido como indicador.
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Padronizagéo:

Pipetar volumetricamente 25 mL de iodo em um erlenmeyer.
Acidificar com acido acético, acrescentar indicador amido e titular com
tiossulfato de sodio. O ponto de viragem € da coloragcdo azul para

incolor.

Célculo:

Vi N1 =V2Ny
V1 = Volume de Tiossulfato de sodio
N; = Normalidade exata do Tiossulfato de sodio
V2 = Volume exato de iodo

N2 = Normalidade do iodo procurada.

¢ ) Solucéo de Amido a 1%:

Pesar 10 g de amido soluvel, p.a., preparar uma pasta na quantidade
minima possivel de agua destilada e adiciona-la a 800 ml de agua
destilada fervendo, agitando sempre. Diluir a 1 L, ferver por alguns
minutos e deixar em repouso por uma noite, coberto. Usar o

sobrenadante, preservando-o com algumas gotas de tolueno.
d ) Acetato de Zinco saturado

Pesar 45 g de acetato de zinco ( Zn ( C2 H3 Oz )2 ) . Hx O,
adicionar 100 mL de agua destilada e deixar agitando com um agitador

magnético por aproximadamente 30 min.
e ) Hidréxido de Sodio 6 N
Pesar 240 g de NaOH e completar com agua destilada para 1 L.

f) Acido Cloridrico 1 : 1
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Procedimento:

Pipetar volumetricamente 25 mL da amostra ( ou um volume
maior, se a concentragéo de sulfeto estimada for muito baixa ) para um

bequer que contenha 2,0 mL de acetato de zinco saturado.

Adicionar 1,0 mL de hidroxido de sodio. Filtrar por sucgdo com
papel de fibra de vidro, com lavagem sucessivas do bequer utilizando
agua destilada e passar estas aguas de lavagem pelo filtro. Descartar o

filtrado.

Adicionar o papel de filtro com o precipitado a um erlenmeyer
contendo 25,0 mL de iodo 0,025 N acidificado com 5,0 mL de HCI 1:1

( se o iodo descorar adicionar mais 25,0 mL de iodo ).

Titular o excesso de iodo com tiossulfato de sédio 0,025 N,

usando amido como indicador.

Célculo:

(N;V; - N,V,) x Eg x1000
A

S (mg/L) =

onde:

N1
V1 = Volume da solugéo de iodo
N>

V2 = Volume de Na, S; O3 gasto na titulagéo

Normalidade exata da solucéo de iodo

Normalidade exata da solucdo de Na,S;03

Eq = Equivalente grama do sulfeto ( 16,0)

A = Volume da amostra
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ANEXO 10

A técnica utilizada na determinacao das concentracdes de Na, Fe, Zn
e Cr para caracterizacdo da manipueira utilizada no experimento foi a
absorcao atomica.

Para a realizacdo destas analises foi utilizado um espectrometro de

absorcéo de chama da marca Varian modelo SpectrAA - 10 PLUS.
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ANEXO 11

Tabela 11.1 - Resultados das analises de concentracao de acidez volatil no
reator acidogénico.

Dataent | D.Oper.eNT |AV ent(mg/L) | Data Sai D.Oper. |AV sai(mg/L) Po ACIDIFIC
29/out 44 489.72 30/out 45 753.02 53.77
31/out 46 542.19 01/nov 47 819.49 51.14
04/nov 50 551.73 05/nov 51 658.26 19.31
06/nov 52 652.854 07/nov 53 763.20 16.90
10/nov 56 788.64 11/nov 57 1025.55 30.04
12/nov 58 839.52 13/nov 59 905.03 7.80
14/nov 60 857.328 15/nov 61 899.94 4.97
22/nov 68 693.24 23/nov 69 923.79 33.26
26/nov 72 795 27/nov 73 954.00 20.00
28/nov 74 839.52 29/nov 75 998.52 18.94
09/dez 85 1055.76 10/dez 86 1316.52 24.70
11/dez 87 1065.3 12/dez 88 1475.52 38.51
13/dez 89 1023.96 14/dez 90 1570.92 53.42
15/12 91 1017.6 16/dez 92 1542.30 51.56
07/jan 113 928.56 08/jan 115 1341.32 44.45
14/jan 120 947.64 15/jan 122 1405.56 48.32
17/jan 123 947.64 18/jan 125 1345.14 41.95
21/jan 127 1087.56 22/jan 129 1647.24 51.46
23/jan 129 998.52 24/jan 131 1638.97 64.14
29/jan 135 954 30/jan 137 1516.86 59.00
3l/jan 137 903.12 0l/fev 139 1472.34 63.03
02/fev 139 954 03/fev 141 1590.00 66.67
04/fev 141 890.4 05/fev 143 1558.20 75.00
10/fev 147 931.74 11/fev 149 1431.00 53.58
12/fev 149 988.98 13/fev 151 1469.16 48.55
14/fev 151 915.84 15/fev 153 1113.00 21.53
28/fev 165 1208.4 29/fev 167 1974.78 63.42
01/mar 167 1469.16 02/mar 169 1917.54 30.52
03/mar 169 1373.76 04/mar 171 1621.80 18.06
05/mar 171 1252.92 06/mar 173 2073.36 65.48
07/mar 173 1742.64 08/mar 175 2012.94 15.51
09/mar 175 1240.2 10/mar 177 1605.90 29.49
11/ mar 177 1208.4 12/mar 179 1399.20 15.79
13/mar 179 1151.16 14/mar 181 1914.36 66.30
15/mar 181 1030.32 16/mar 183 1704.48 65.43
17/mar 183 1081.2 18/mar 185 1306.98 20.88
21/mar 187 1424.64 22/mar 189 1679.04 17.86
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23/mar 189 1233.84 24/mar 191 1513.68 22.68
25/mar 191 1138.44 26/mar 193 1583.64 39.11
27/mar 193 1316.52 28/mar 195 1605.90 21.98
31l/mar 197 1093.92 0l/abr 199 1389.66 27.03
02/abr 200 1090.74 03/abr 201 1424.64 30.61
08/abr 205 1176.6 09/abr 207 1860.30 58.11
10/abr 207 1087.56 11/abr 209 1882.56 73.10
16/abr 213 1157.52 17/abr 215 1761.72 52.20
24/abr 221 985.8 25/abr 223 1726.74 75.16
26/abr 223 998.52 27/abr 225 1548.66 55.10
28/abr 225 992.16 29/abr 227 1637.70 65.06
30/abr 227 1068.48 01l/mai 229 1685.40 57.74
04/mai 231 1030.32 05/mai 233 1567.74 52.16
10/mai 237 1176.6 11/mai 239 1831.68 55.68
14/mai 241 1030.32 15/mai 243 1659.96 61.11
16/mai 243 1023.96 17/mai 245 1782.00 74.03

19/5 246 983.4 20/mai 248 1514.70 54.03
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Tabela 11.2 - Resultados das analises da alcalinidade do reator
acidogénico.

Data ent |D.Oper.ent| AL ent.(mg/L) | Data sai | D.Oper.sai | AL sai(mg/L)
29/out 44 256.9 30/out 45 706.48
31/out 46 220.2 01/nov 47 700.60
04/nov 50 280.755 05/nov 51 948.70
06/nov 52 0 07/nov 53 1058.80
08/nov 54 0 09/nov 55 1212.94
10/nov 56 0 11/nov 57 1187.25
12/nov 58 43.1225 13/nov 59 1083.38
14/nov 60 16.515 15/nov 61 1286.34
22/nov 68 0 23/nov 69 1350.68
28/nov 74 80.74 29/nov 75 1308.48
11/dez 87 101.52 12/dez 88 913.68
13/dez 89 33.46 14/dez 90 868.56
15/12 91 52.58 16/dez 92 996.40
19/12 95 119.5 20/dez 96 853.52
02/jan 109 131.45 03/jan 110 926.68
23/jan 130 280.00 24/jan 131 1099.75
25/jan 132 206.70 26/jan 133 1118.30
27ljan 134 74.20 28/jan 135 1144.80
31l/jan 138 0.00 01/fev 139 1176.60
02/fev 140 76.85 03/fev 141 1166.00
04/fev 142 159.00 05/fev 143 1166.00
10/fev 148 222.60 11/fev 149 927.50
12/fev 150 185.50 13/fev 151 927.50
01/mar 168 290.50 02/mar 169 1033.50
03/mar 170 301.00 04/mar 171 987.00
05/mar 172 42.00 06/mar 173 1106.00
07/mar 174 7.00 08/mar 175 1172.50
15/mar 182 231.65 16/mar 183 963.50

3/19/1996* 186 43.05 20/mar 187 1176.70

21/mar 188 68.90 22/mar 189 1049.40
23/mar 190 53.00 24/mar 191 1192.50
25/mar 192 74.20 26/mar 193 1123.60
27/mar 194 185.50 28/mar 195 1123.60
29/mar 196 127.20 30/mar 197 1014.95
31/mar 198 0.00 01/abr 199 969.90
02/abr 200 0.00 03/abr 201 954.00
04/abr 202 48.60 05/abr 203 904.50
16/abr 214 183.60 17/abr 215 1155.60
26/abr 224 243.00 27/abr 225 1118.30
28/abr 226 216.00 29/abr 227 1128.90
30/abr 228 91.80 01/mai 229 1203.10
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02/mai 230 135.00 03/mai 231 1206.90
04/mai 232 74.20 05/mai 233 1123.20
06/mai 234 204.05 07/mai 235 1017.60
08/mai 236 198.75 09/mai 237 1224.30
12/mai 240 31.80 13/mai 241 1187.20
14/mai 242 70.20 15/mai 243 1161.00
16/mai 244 97.20 17/mai 245 1155.60

19/5 247 0.00 20/mai 248 993.60
21/5 249 0.00 22/mai 250 918.00
23/5 251 0.00 24/mai 252 918.00
26/5 254 0.00 27/mai 255 772.20
28/5 256 64.80 29/mai 257 761.40
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Tabela 11.3 - Resultados das analises de DQO no reator

acidogénico.
Data sai |D.Opersai |[DQO(mg/L) Sai|% Red DQO
30/out 45 2504.5918 16.51
01/nov 47 2270.8299 24.31
05/nov 51 2537.9863 15.40
07/nov 53 2270.8299 24.31
09/nov 55 2471.1972 17.63
23/nov 69 1803.3061 39.89
27/nov 73 2204.0407 26.53
11/dez 86 3272.6666 27.27
12/dez 87 2604.7754 42.12
13/12 88 2738.3536 39.15
16/dez 91 2771.7482 38.41
03/jan 109 2938.721 34.70
12/jan 118 2738.3536 39.15
15/jan 121 2905.3264 35.44
16/jan 122 3372.8502 25.05
18/jan 124 3005.5101 33.21
22/jan 128 3172.4829 29.50
28/jan 132 3606.6121 19.85
30/jan 134 3640.0067 19.11
0l/fev 136 3773.5849 16.14
29/fev 164 3339.4557 25.79
02/mar 166 3473.0339 22.82
04/mar 168 3406.2448 24.31
06/mar 170 2871.9319 36.18
08/mar 172 2404.4081 46.57
14/mar 178 2738.3536 39.15
16/mar 180 3139.0883 30.24
18/mar 182 2604.7754 42.12
20/mar 184 3940.5577 34.32
22/mar 186 2604.7754 56.59
24/mar 190 3573.2176 40.45
26/mar 192 2938.721 51.02
28/mar 194 3205.8774 46.57
30/mar 196 3473.0339 42.12
01/abr 198 2337.619 61.04
05/abr 202 2604.7754 56.59
09/abr 206 3539.823 41.00
11/abr 208 3339.4557 44.34
15/abr 212 3406.2448 43.23
17/abr 214 3072.2992 48.80
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19/abr 216 3406.2448 43.23
25/abr 222 3473.0339 42.12
27/abr 224 3005.5101 49.91
29/abr 226 2871.9319 52.13
01/mai 228 2437.8026 59.37
03/mai 230 2270.8299 62.15
05/mai 232 2270.8299 62.15
09/mai 236 2871.9319 52.13
11/mai 238 2805.1428 53.25
13/mai 240 2871.9319 52.13
15/mai 242 3038.9047 49.35
17/mai 244 2404.4081 59.93
20/mai 247 2604.7754 56.59
24/mai 251 2537.9863 57.70
27/mai 254 2404.4081 59.93
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Tabela 11.4 - Resultado das analises da concentracdo de cianeto livre no
reator acidogénico.

D.Ope.ent [CN ent (mg/L) |Data sai |D.Ope sai |CN sai(mg/L) |% Red CN
55 6.3 10/nov 56 2.183 65.35
58 8.415 13/nov 59 1.195 85.80
60 17.46 15/nov 61 2.434 86.06
62 9.819 17/nov 63 1.791 81.76
66 12.945 21/nov 67 2.766 78.63
68 10.739 23/nov 69 2.766 74.24
74 19.11 29/nov 75 4.905 74.33
87 27.68 12/dez 88 2.962 89.30
89 22.851 14/dez 90 2.768 87.89
95 20.361 20/dez 96 1.225 93.98
97 20.88 22/dez 98 1.145 94.52
111 21.502 05/jan 112 0.645 97.00
114 16.12 08/jan 115 0.909 94.36
117 14.239 12/jan 118 1.445 89.85
121 22.138 16/jan 122 2.209 90.02
123 22.229 18/jan 124 2.978 86.60
127 15.319 22/jan 128 0.675 95.59
129 17.966 24/jan 130 1.07 94.04
131 21.3385 26/jan 132 0.941 95.59
133 19.981 28/jan 134 0.9538 95.23
135 14.59 30/jan 136 1.174 91.95
151 15.486 15/fev 152 0.998 93.56
157 14.317 21/fev 158 0.919 93.58
159 9.206 23/fev 160 0.594 93.55
161 12.43 25/fev 162 1.17 90.59
163 7.716 27/fev 164 0.467 93.95
167 13.03 02/mar 168 1.24 90.48
175 28.75 10/mar 176 1.37 95.23
181 25.39 16/3 182 1.733 93.17
183 13.9 18/3 184 1.028 92.60
187 26.77 22/3 188 1.803 93.26
189 31.35 24/3 190 1.94 93.81
195 28.49 30/3 196 2.17 92.38
197 23.78 01/abr 198 1.81 92.39
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201 29.98 05/abr 202 1.16 96.13
213 15.24 17/abr 214 1.33 91.27
215 15.1 19/abr 216 1.2 92.05
223 15.55 27/abr 224 1.21 92.22
225 23.17 29/abr 226 1.26 94.56
229 21.73 03/mai 230 1.44 93.37
231 12.29 05/mai 232 1.14 90.72
233 15.58 07/mai 234 1.52 90.24
235 13.59 09/mai 236 1.24 90.88
237 14.1 11/mai 238 1.27 90.99
239 17.05 13/mai 240 1.15 93.26
241 10.7 15/mai 242 0.83 92.24
250 16.7 24/mai 251 1.16 93.05
252 14.5 26/mai 253 1.1 92.41
254 15.7 28/mai 255 1.24 92.10
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Tabela 11.5 - Resultados das analises da acidez volatil e alcalinidade

do reator metanog énico.

Data D.Oper | AV ent (mg/) | AV sai(mg/L) |AL ent(mg/L) AL
sai(mg/L)

04/mar 4 1621.80 725.04 987.00 2014
08/mar 8 2012.94 524.064 1172.50 2679
10/mar 10 1605.90 438.84 686.00 3005.8
12/mar 12 1399.20 381.6 637.00 1607.4
14/mar 14 1914.36 346.62 962.50 2185
16/mar 16 1704.48 206.7 963.50 2139.4
18/mar 18 1306.98 276.66 848.70 2263.2
20/mar 20 1453.26 318 1176.70 2074.6
22/mar 22 1679.04 241.68 1049.40 1892.1
24/mar 24 1513.68 238.5 1192.50 1987.5
26/mar 26 1583.64 136.74 1123.60 1934.5
28/mar 28 1605.90 136.74 1123.60 1828.5
30/mar 30 1440.54 89.04 1014.95 1950.4
05/abr 36 1308.57 76.32 904.50 1552.5
13/abr 44 1776.03 174.9 1382.40 17334
15/abr 46 2130.60 111.3 1598.40 2127.6
17/abr 48 1761.72 222.6 1155.60 2327.4
19/abr 50 2022.48 139.92 1188.00 2230.2
21/abr 52 1933.44 165.36 1468.80 2235.6
25/abr 56 1726.74 76.32 1054.70 2300.4
27/abr 58 1548.66 79.5 1118.30 2187
29/abr 60 1637.70 89.04 1128.90 2095.2
01/mai 62 1685.40 125.61 1203.10 2138.4
03/mai 64 1620.00 159 1206.90 1933.2
09/mai 70 1698.12 82.68 1224.30 1823.2
11/mai 72 1831.68 95.4 1378.00 2120
13/mai 74 1701.30 133.56 1187.20 2093.5
15/mai 76 1659.96 114.48 1161.00 1987.2
17/mai 78 1782.00 145.2 1155.60 2117.5
20/mai 81 1514.70 101.76 993.60 2057
22/mai 83 1597.20 120.84 918.00 2018.5
24/mai 85 1303.50 151.8 918.00 2073.5
27/mai 88 1300.20 139.92 772.20 2062.5
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Tabela 11.6 - Resultados das analises de DQO no reator
metanogeénico.

Data D.Oper | DQO ent(mg/L) | DQO sai(mg/L) |% Reducéo
04/mar 4 3406.24 1302.39 61.76
08/mar 8 2404.40 1435.97 40.28
14/mar 14 2738.35 467.52 82.93
16/mar 16 3139.08 409.08 86.97
18/mar 18 2604.77 884.96 66.03
20/mar 20 3940.55 484.22 87.71
22/mar 22 2604.77 834.86 67.95
24/mar 24 3573.21 409.08 88.55
26/mar 26 2938.72 242.11 91.76
28/mar 28 3205.87 258.81 91.93
30/mar 30 3473.0 350.64 89.90
05/abr 36 2604.77 250.46 90.38
13/abr 44 4074.13 275.51 93.24
15/abr 46 3406.24 283.85 91.67
17/abr 48 3072.29 250.46 91.85
19/abr 50 3406.24 308.90 90.93
25/abr 56 3473.03 317.25 90.87
27/abr 58 3005.51 133.58 95.56
29/abr 60 2871.931 233.76 91.86
01/mai 62 2437.80 542.66 77.74
03/mai 64 2270.82 434.13 80.88
05/mai 66 2270.82 484.22 78.68
09/mai 70 2871.93 257.14 91.05
11/mai 72 2805.14 278.84 90.06
15/mai 76 3038.90 512.61 83.13
17/mai 78 2404.40 484.22 79.86
22/mai 83 3473.03 217.06 93.75
24/mai 85 2537.98 200.37 92.11
27/mai 88 2404.40 203.71 91.53
29/mai 90 4040.74 300.55 92.56
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Tabela 11.7 - Resultados das anélises da concentracéo de
cianeto livre no reator metanogénico.

Data D.Oper CN ent CN sai % Reducéo
04/mar 4 0.7 0.4 40.32
08/mar 8 2.2 0.4 81.62
10/mar 10 14 0.4 72.59
14/mar 14 2.6 1.2 54.83
18/mar 18 1.0 0.4 59.39
20/mar 20 2.6 0.5 80.59
22/mar 22 1.8 0.4 77.03
26/mar 26 2.0 1.0 52.00
30/mar 30 2.2 1.0 54.38
01/abr 32 1.8 0.7 64.09
05/abr 36 1.2 0.5 61.21
17/abr 48 1.3 0.5 61.65
19/abr 50 1.2 0.5 61.67
27/abr 58 1.2 0.5 62.81
03/mai 64 1.4 0.6 55.56
05/mai 66 1.1 0.4 64.91
07/mai 68 15 0.5 67.76
09/mai 70 1.2 0.4 65.32
13/mai 74 1.2 0.4 66.96
15/mai 76 0.8 0.4 54.22
17/mai 78 1.3 0.6 55.43
24/mai 85 1.2 0.5 54.05
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Tabela 11.8 - Resultados das analises de composicao da

mistura gasosa produzida no reator metanogénico

Data D.Oper % Metano (% CO2 |% N2 +
02
09/mai 70 68.1 25.4 3.8
13/5 74 66.5 23.1 8.5
15/5 76 65.7 25.3 6.4
17/5 78 63.1 19.0 16.2
20/5 81 59.7 16.2 22.2
22/5 83 61.9 24.4 12.1
24/5 85 59.0 22.6 17.4
2715 88 63.3 30.2 3.4
29/5 90 65.0 29.6 5.3
31/5 92 66.7 29.7 1.2




