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RESUMO

GAUDENCIO, B. 0. (2013) Avaliacado do desempenho de dois reatores anaerobios
de leito fixo e fluxo ascendente alimentados com efluente de indUstria cervejeira.
52 p. Trabalho de Graduacdo — Escola de Engenharia de Sdo Carlos, Universidade de
Séo Paulo, 2013.

A composicdo dos efluentes de cervejarias (ricos em acucares) favorece a
aplicacdo de processos fermentativos para o seu tratamento, com a vantagem da
possivel geracdo de compostos energéticos para a cogeracdo de energia elétrica. O
presente trabalho teve como objetivo o estudo em paralelo de dois reatores anaerdbios
de leito fixo e fluxo ascendente tratando efluente industrial de cervejaria, utilizando
como material suporte matrizes de polipropileno de baixa densidade (Reator PP) e
matrizes de espumas de poliuretano (Reator PU). Buscou-se avaliar e comparar a
eficiéncia na remocédo de matéria organica e a producdo de metano nos dois reatores, 0s
quais foram inoculados com biomassa proveniente de reator UASB que tratava agua
residuaria de abatedouro de aves. A coleta do efluente industrial foi realizada conforme
demanda no tanque de equalizacdo da fabrica, sendo posteriormente conservado sob
refrigeracdo de até 4°C em tanque agitado mecanicamente. Os reatores foram operados
durante 190 dias em camara climatizada a 35 °C com vaz0es de alimentacdo crescentes,
com tempos de detencdo hidraulica de 32 h, 24 h, 18 h, 12 h e 8 h, considerando-se o
volume util de cada reator. Devido a variagdo da concentracdo do efluente industrial, as
cargas organicas volumétricas ndo obedeceram a uma tendéncia linear com o aumento
da vazdo, variando entre 1,8 kg DQO m= d e 30,6 + 3,0 kg DQO m™ d™. Os reatores
apresentaram um excelente desempenho para cargas aplicadas abaixo de 14,0 kg DQO
m= d?, apresentando eficiéncia de remocdo de matéria organica e rendimento de
producio de metano acima de 80 % e 200 g CH4.g"DQOem, respectivamente. Quando
submetidos & COV aplicadas relativamente baixas, 0s reatores apresentaram
desempenho parecido, entretanto, para COV aplicadas maiores, o reator PU apresentou
melhores eficiéncias de remocao de matéria organica e producao de biogas que o reator
PP. Valores de COV aplicada acima de 20,3 kg DQO m™ d* sobrecarregaram os
reatores e a atividade metanogénica foi severamente afetada pela producao excessiva de
acidos organicos e acidificacdo do efluente. Em ambos os reatores a fracdo de metano
no biogéas manteve-se acima de 80 % para todo o periodo com COV aplicada abaixo de
20,3 kg DQO m™ d*. Acima desse valor houve diminuicio da concentragio de metano e
aumento de gas carbbnico na composicdo do biogas. Em sintese, os resultados
mostraram que 0s reatores anaerobios de leito fixo apresentaram excelentes
desempenhos para altas cargas aplicadas e baixos tempos de detencdo hidréulica,
podendo tornar o sistema de tratamento dessas aguas residuarias muito mais eficientes e
compactos.

Palavras-chave: Reator anaerobio. Leito fixo. Metanogénese. Producdo de Biogas.
Efluente de cervejaria.



ABSTRACT

GAUDENCIO, B. 0. (2013) Performance evaluation of two up-flow anaerobic
fixed-bed reactors treating brewery effluent. 52 p. Trabalho de Graduagdo — Escola
de Engenharia de S&o Carlos, Universidade de S&o Paulo, 2013.

The composition of effluents from breweries (high concentration of
carbohydrates) favors the use of fermentation processes for treatment, with the
advantage of possible generation of energetic compounds for electricity cogeneration.
The objective of this work was to study two up-flow anaerobic fixed-bed reactors
treating brewery effluent, using as material support, low density polypropylene arrays
(PP Reactor) and polyurethane foams arrays (PU Reactor). It was evaluated and
compared the efficiency of organic matter removal and methane production in two
reactors, which were inoculated with biomass from UASB reactor that treated
wastewater from poultry slaughterhouse. The effluent collection was performed as
demand in the equalization tank factory, and subsequently kept refrigerated at 4° C in a
mechanically agitated tank. The reactors were operated for 190 days in a climatic
chamber at 35 ° C with increasing feeding flows and hydraulic retention time of 32 h,
24 h, 18 h, 12 h and 8 h, considering the useful volume of each reactor. Due to the
variation of the industrial effluent concentration, the organic loading rate was not
followed a linear trend with increasing flow rate, ranging from 1,8 kg COD m™ d* and
30,6 + 3,0 kg COD m™ d™. The reactors showed an excellent performance to organic
loading rates less than 14,0 kg COD m™ d, with removal efficiency of organic matter
and vyield of methane production above 80% e 200 g CH4.g CODyem, respectively.
When subjected to relatively low ORL, the reactors showed similar performance,
however, for higher ORL, reactor PU showed better removal efficiency of organic
matter and production of biogas than reactor PP. For ORL above 20,3 kg COD m™ d™
overloaded the reactors and methanogenic activity was severely affected by excessive
production of organic acids and acidification of the effluent. In both reactors the fraction
of methane in the biogas remained above 80% for the whole period with ORL below
20,3 kg COD m™ d*. Above this value, occurred decreased in the methane
concentration and increased carbon dioxide in the biogas composition. In summary, the
results showed that the two up-flow anaerobic fixed-bed reactors had excellent
performance for high ORL and low hydraulic retention times, which can make the
system of treatment of these wastewaters much more efficient and compact.

Keywords: Anaerobic Reactor. Fixed bed. Methanogenesis. Biogas. Brewery effluent.
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1. INTRODUCAO

A industria cervejeira possui um importante papel na economia de diversos
municipios do Brasil e do mundo. Segundo dados de 2007 do SINDICERV (Sindicato
Nacional da Industria da Cerveja), o Brasil estd entre os quatro maiores produtores de
cerveja do mundo, com uma producdo anual estimada em 10,34 bilhdes de litros de
cerveja, sendo a regido Sudeste correspondente por cerca de 60 % dessa producao.

Essa enorme producdo necessita de grande quantidade de agua, acarretando em
uma grande geracao de efluentes. Segundo dados da CETESB (2005), para cada litro de
cerveja produzida, consomem-se entre 4 e 10 litros de &gua, gerando-se de 3 a 6 litros
de efluente. Pela natureza das operacGes do processo produtivo, centrados na
fermentacdo e etapas de limpeza, estes efluentes apresentam caracteristicas bastante
especificas. Em geral, possuem alta concentracdo de matéria organica e solidos em
suspensdo, apresentando valores que variam de 2000 a 6000 mg.L™" de DQO e 2900 a
3000 mg.L™* de SST (SIMATE et al., 2011).

Sendo assim, é indispensavel o tratamento desta agua residuéria para a devida
disposicao final. Ipeaiyeda & Onianwa (2009) demonstraram a capacidade poluidora do
efluente de uma industria de cerveja lancado, sem tratamento, no rio Olosun na Nigéria.
O estudo mostrou que a agua do rio apresentava caracteristicas que a tornavam incapaz
de manter a vida aquatica local.

A composicdo desses efluentes (ricos em acucares) favorece a aplicacdo de
processos fermentativos para o seu tratamento, com a vantagem da possivel geracdo de
compostos energéticos para a cogeracdo de energia elétrica. A utilizacdo de reatores
anaerdbios aparece como uma op¢do muito atrativa, pois além da potencialidade para
geracdo do biogas, 0 processo anaerobio necessita de menos energia e gera menos lodo
quando comparado com processos aerdbios convencionais (YU & GU, 1997).

Trabalhos anteriores (CRONIN & LO, 1998; AHN et al., 2001; ALVARADO —
LASSMAN et al., 2008; SIMATE et al., 2011) mostraram que a agua residuaria de
cervejaria pode ser tratada de maneira eficiente por reatores anaerdbios e apresenta
grande potencialidade para geracdo de biogas. Contudo, existem poucos estudos
relacionados ao desenvolvimento de reatores anaerdbios de leito fixo para o tratamento
desta agua residuéria.

O leito fixo consiste na utilizagdo de um meio suporte inerte que permite o
crescimento e a retencdo da biomassa no seu interior. A utilizacdo de biomassa

imobilizada possibilita a obtengdo de concentragdes celulares mais altas, além dos altos
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tempos de retencdo celular, muito superiores ao que se pode obter em sistemas com
células ndo aderidas (ZAIAT, 2003).

Neste contexto, 0 presente trabalho propds o estudo em paralelo de dois reatores
anaerdbios de leito fixo e fluxo ascendente tratando efluente industrial de cervejaria,
utilizando como material suporte matrizes de polipropileno de baixa densidade (Reator
PP) e matrizes de espumas de poliuretano (Reator PU).
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2. OBJETIVOS

O objetivo principal deste trabalho foi avaliar a eficiéncia na remoc¢édo de matéria
organica e a producdo de biogas no tratamento de efluente industrial de cervejaria em
dois reatores anaerobios de leito fixo e fluxo ascendente com diferentes materiais
suportes.

Os objetivos especificos deste trabalho foram:

e Auvaliar a influéncia do tempo de detencdo hidrdulica e da carga organica

aplicada no desempenho dos reatores;

e Comparar e avaliar a eficdcia dos dois materiais suportes;

e Determinar a porcentagem de gas metano produzido na composicdo do

biogas para cada etapa experimental;

e Determinar a distribuicdo de acidos organicos produzidos para cada etapa

experimental.
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3. REVISAO BIBLIOGRAFICA

3.1. Processo Anaerobio

A digestdo anaerdbia é um processo auto-regulado, onde diferentes comunidades
de microrganismos se interagem para promover a decomposi¢do da matéria organica,
gerando-se metano e gas carbonico como principais produtos finais (MOSEY, 1983).

Enquanto que no processo aerébio 0s microrganismos necessitam da presenca de
oxigénio no meio, o qual atua como aceptor final dos elétrons gerados durante a
oxidacdo da matéria organica, na digestdo anaerobia a oxidacdo da matéria organica
ocorre na auséncia de oxigénio, porém na presenca de cadeias de elétrons especificas
para cada microrganismo, com diferentes aceptores finais desses elétrons, tais como
nitratos, sulfatos e didxido de carbono. (VARESCHE et al., 2013).

A digestdo anaerdbia ocorre resumidamente com a participacdo de dois grupos
distintos de microrganismos. O primeiro grupo é composto principalmente por bactérias
acidogénicas que convertem a matéria organica a acidos organicos de cadeia curta, gas
carbénico e hidrogénio. O segundo grupo é composto por arqueias metanogénicas
acetoclasticas, que convertem acetato a metano, e arqueias metanogénicas
hidrogenotréficas, que produzem metano a partir de gas carbénico e hidrogénio.
Aproximadamente 30% do metano produzido provém da metanogénese
hidrogenotrofica, sendo o restante resultante da conversdo de acetato a metano.
Portanto, a producdo de metano depende da conversdo eficiente de matéria organica em
acetato na etapa prévia (HARPER & POHLAND, 1986).

As principais etapas do processo anaerobio sdo descritas a seguir:

Hidrdlise: constitui a primeira etapa do processo anaerobio. Nessa fase ocorre a
conversdo de polimeros organicos complexos a mondmeros, como aglcares, acidos
organicos e aminodcidos (ZAIAT, 2003). A transformacdo desses materiais complexos
em materiais mais simples ocorre através da acdo de exoenzimas de bactérias
hidroliticas fermentativas.

Acidogénese: nessa fase 0s produtos sollveis resultantes da hidrdlise sé@o
metabolizados pelas bactérias fermentativas e transformados em alcoois, acidos
organicos, hidrogénio, gas carbdnico, amonia, entre outros. A acidogénese € realizada
por uma grande variedade de espécies de bactérias fermentativas, como Clostridiun e
Bacteroids (LETTINGA, 1995).
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Acetogénese: nessa fase os produtos do metabolismo das bactérias fermentativas
acidogénicas sdo convertidos em &cido acético, gas hidrogénio e didxido de carbono
através da acdo de bactérias acetogénicas produtoras de hidrogénio e de bactérias
homoacetogénicas.

Metanogénese: corresponde a ultima etapa do processo e € realizado pelas
arqueias metanogénicas acetoclasticas (convertem o acetato & metano e gas carbénico) e
hidrogenotroficas (utilizam hidrogénio como doador de elétrons e o gas carbénico como
aceptor para a producdo do metano). Aproximadamente 70% da producdo de metano é
proveniente da reducdo de acetato e 30% da reducdo de hidrogénio e gas carbénico.
(METCALF & EDDY, 2003).

Sulfetogénese: A producdo de sulfetos € um processo no qual o sulfato e outros
compostos a base de enxofre sdo utilizados como aceptores de elétrons durante a
oxidacdo de compostos organicos. Durante este processo, sulfato, sulfito e outros
compostos sulfurados sao reduzidos a sulfeto, através da acdo de um grupo de bactérias
anaerdbias estritas, denominadas bactérias redutoras de sulfato (FOREST] et al., 1999).

A Figura 3.1 apresenta as principais etapas do processo anaerobio de conversao

de matéria organica e 0s organismos envolvidos.
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Figura 3.1 — Principais etapas do processo anaerébio (CHERNICHARO, 1997).
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Nos sistemas anaerdbios, cerca de 70 a 90 % da matéria orgénica biodegradavel

é convertida em biogas, enquanto que outra pequena parcela é convertida em biomassa

microbiana (5 a 15 %), a qual constituira o lodo excedente do sistema. O lodo

descartado dos processos anaerobios, alem de ser em pequena quantidade, apresenta-se

mais concentrado e com melhores caracteristicas de desidratacdo que lodos de processos
aerébios (CHERNICHARO, 1997).

Um ndmero limitado de substratos sdo utilizados pelas bactérias metanogénicas

No processo anaerdbio. A seguir encontram-se as reagdes estequiométricas do processo.
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e Hidrogénio: 4H, + CO, 2 CH4+ H;0

e Acetato: 4CH3COOH -2 CH,+ CO,

e Acido Formico: 4HCOO™ + 4H" 3 CH,+ 3CO,+ 2H,0

e Mondxido de Carbono: 4CO + 2H,O - CH,+ 3CO;

e Metanol: 4CH3;OH - 3CHs+ CO;+ 2H,0

e Metilamina: 4(CHs)sN + H,O - 9CH4 + 3CO; + 6H,0 + 4NH;3

Considerando-se que toda DQO sera utilizada para producdo de metano, a
demanda quimica tedrica do metano pode ser calculada pelo oxigénio necessario para
oxidar metano a CO, e agua. Dessa forma, tem-se que a massa tedrica de metano gerado
€ 0,25 g CH4. g™ DQO removida (METCALF & EDDY, 2003).

Os microrganismos acidogénicos e metanogénicos diferem significativamente
em termos fisiologicos, necessidades nutricionais, cinética de crescimento, e
sensibilidade as condi¢fes ambientais. A conversao de acidos organicos com mais de
dois carbonos na cadeia so sera termodinamicamente favordvel se a presséo parcial de
hidrogénio no meio for inferior a 10 atm (HARPER & POHLAND, 1986) o que torna
a eficiéncia e estabilidade do processo dependente da remocdo de hidrogénio do meio,
por meio do mecanismo denominado transferéncia de hidrogénio interespécies
(THIELE et al., 1988).

Alteracdes nas condicGes operacionais resultantes, por exemplo, de sobrecargas
organicas, de variacdes na composicdo da agua residudria, temperatura, pH, entre outros
fatores, podem levar ao desequilibrio entre as etapas acidogénica e metanogénica e
diminuicdo significativa de desempenho do reator. A seguir séo descritos alguns fatores

que podem influenciam no processo anaeroébio.

Temperatura
A temperatura ¢ um fator fundamental na digestdo anaerdbia, uma vez que afeta

0s processos bioldgicos de diferentes maneiras. Dentre os principais efeitos da
temperatura incluem-se as alteragdes na velocidade do metabolismo das bactérias, no
equilibrio ibnico e na solubilidade dos substratos. Embora tenham sido relatados
experimentos em que o tratamento anaerobio ocorreu em temperaturas na faixa entre 10
°C e 15 °C, recomenda-se que o tratamento seja realizado com temperaturas entre 25 °C
e 35 °C (METCALF & EDDY, 2003). Os microrganismos, por apresentarem diferentes

sensibilidades as condi¢cdes ambientais e cinética de crescimento, sdo classificados em
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psicrofilicos (vivem em temperaturas inferiores a 20 °C), mesofilicos (vivem em
temperaturas entre 20 °C e 45 °C) e termofilicos (sobrevivem em faixa de temperatura
acima de 45 °C).

Alcalinidade e pH

Recomenda-se que o pH no processo anaerobio seja mantido entre 6 e 8, sendo
considerado 6timo entre 6,8 e 7,2. O pH no sistema depende dos seguintes fatores:

e Concentracdo de bicarbonato;

e Fracdo de CO; na fase gasosa;

e Concentracao de acidos volateis ionizados;

e Concentracao de nitrogénio na forma de amonia.

Na acidogénese, as bactérias promovem a degradacdo da matéria organica,
produzindo &cidos volateis e diminuindo o pH do meio. Quando as bactérias
metanogénicas comecam a agir, convertendo os acidos a metano, ocorre a neutralizacao
do meio e elevacdo do pH. A concentracdo do ion bicarbonato atua como tamponante
do sistema, impedindo a reducdo do pH. Para a manutencdo do pH neutro séo
necessarias concentracdes de alcalinidade entre 2.000 e 4.000 mg CaCOsL™. A
necessidade de produtos quimicos necessarios a manutencdo do pH neutro no
tratamento de aguas residuarias pode acarretar em altos custos de operacéo do sistema,
principalmente quando ha altas concentragdes de sélidos dissolvidos, os quais requerem
altas alcalinidades (METCALF & EDDY, 2003).

Nutrientes

Apesar de o processo anaerébio ser muito sensivel a disponibilidade de
nutrientes, a baixa velocidade de crescimento dos microrganismos anaerébios,
comparados aos aerdbios, resulta em um menor requerimento nutricional. A quantidade
de nitrogénio e fosforo em relacdo a concentracdo de matéria organica, expressa em
DQO, depende da eficiéncia dos microrganismos em obter energia a partir das reacoes
bioquimicas de oxidacdo do substrato organico. Em geral, admite-se que a relacdo
DQO:N:P de 500:5:1 é suficiente para atender as necessidades de macronutrientes dos
microrganismos anaerobios (SPEECE, 1996).

Além do nitrogénio e fosforo, o enxofre também é considerado um dos
nutrientes essenciais para a metanogénese. Em geral, a concentragdo de enxofre no

sistema deve ser igual ou levemente superior a concentracdo de fésforo. As bactérias
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assimilam enxofre na forma de sulfetos, os quais sdo resultantes da redugéo bioldgica de
sulfato, sulfito e outros compostos (FORESTI et al., 1999).

Em relacdo aos micronutrientes, os metais traco sdo muito importantes para a
manutencdo da atividade metanogénica. Os requerimentos recomendados para ferro,
cobalto, niquel e zinco sdo de 0,02, 0,004, 0,003 e 0,002 mg de nutrientes por g de
acetato produzido, respectivamente (METCALF & EDDY, 2003).

Toxicidade

Substancias inibidoras s&o muitas vezes consideradas as principais causas de
instabilidade e faléncia de reatores anaerébios, uma vez que podem estar presentes em
altas concentracdes em determinadas dguas residuarias.

Na literatura ha uma grande variacdo sobre concentracdes e agentes toxicos que
causam a inibicdo da atividade metanogénica, uma vez que ela depende das
caracteristicas da agua residuéria, das condi¢cdes experimentais, tipo de inoculo, entre
outros fatores. No entanto, foi verificado que os principais agentes inibidores do
processo estdo relacionados a altas concentracfes de amonia, sulfitos, metais pesados,
ions metélicos (Na, K, Mg, Ca e Al) e alguns compostos organicos, como
alquilbenzenos, nitrobenzenos, fenois, esteres, cetonas, entre outros (CHEN et al.,
2008).

3.2. Agua Residuaria de Cervejaria e seu Tratamento por Processos Anaerobios

A cerveja tem o seu processo produtivo centrado na fermentacdo da cevada, na
qual os aclcares presentes em seus graos sdo convertidos a alcool e acidos organicos.
No entanto, a efetividade da fermentacdo depende de varias operagdes anteriores, como
0 preparo adequado das matérias-primas. Apos a fermentagdo, tém-se 0 processamento
da cerveja, etapa responsavel por gaseificar a bebida, garantir sua qualidade e fornecer
as caracteristicas organolépticas adicionais. Por fim, tem-se o envase da cerveja em
garrafas, latas ou barris (CETESB, 2005). A Figura 3.2 apresenta um esquema genérico

das principais etapas da producéo de cerveja.
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Obtencao do Malte

U

Preparo do Mosto

U

Fermentacéo

U

Processamento da Cerveja

U

Envase da Cerveja

Figura 3.2 - Principais etapas da producdo de cerveja (CETESB, 2005)

A descricdo simplificada de cada etapa da producdo é descrito a seguir
(CETESB, 2005):

Obtencdo do Malte: essa etapa consiste na limpeza e na selecdo dos grdos de

cevada, seguido pela introdugdo da cevada em &gua. ApGs a absorcdo de agua pelos
grdos, tém-se a germinacgdo e a secagem do malte. O processo é realizado em unidades
conhecidas como maltarias, as quais podem ou ndo ser anexas a cervejaria, sendo que
no Brasil o malte é geralmente adquirido de maltarias externas

Preparacdo do mosto: ap6s a obtencdo do malte pelo processo descrito

anteriormente, a cervejaria comeca 0 processo da producdo de cerveja propriamente
dita, onde a primeira etapa consiste na preparacdo do mosto. O mosto consiste em uma
solucdo aquosa de acUcares, 0S quais serdo 0s substratos para as bactérias que realizam a
fermentacdo. A obtencdo do mosto comega com a moagem do malte seguido pela
maceragdo, em que os graos de malte moido sdo misturados a dgua aquecida para que
ocorra a ativacdo das enzimas presentes nos graos. Em seguida ocorre a filtragdo do
mosto, a qual é realizada por peneiras que retém a parte sélida composta basicamente
por cascas de malte, sendo denominado bagaco de malte ou dreche. O mosto é entdo
cozido para que ocorra sua estabilizagdo. O cozimento inativa as enzimas, coagula e
precipita as proteinas, além de concentrar e esterilizar 0 mosto. E nesta fase que se
adicionam os aditivos que proporcionam as caracteristicas organolépticas tipicas de

cada tipo e marca de cerveja, como o ldpulo, caramelo, etc. Por fim é realizado a
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clarificacdo do mosto, a qual ocorre por decantacdo em um equipamento denominado
whirlpool. O residuo retirado nessa etapa do processo € o trub grosso.

Fermentacdo: corresponde ao processo central da industria cervejeira e €
dividida em duas fases. A primeira etapa € realizada em ambiente aerdbio, onde as
leveduras se reproduzem, aumentando de quantidade de 2 a 6 vezes. Em seguida ocorre
a segunda etapa (fase anaerdbia), onde as leveduras realizam a fermentagdo
propriamente dita, convertendo os agucares presentes no mosto em CO; e alcool. Ao
final da fermentacdo tém-se um excesso de lévedos, e grande parte dele ¢ reutilizado no
processo de fermentagé&o.

Processamento da cerveja: apds a fermentacdo obtém-se o mosto fermentado,

chamado também de cerveja verde, que ja possui diversas caracteristicas da cerveja a
ser produzida. No entanto antes de proceder o envase do produto, é realizado o
processamento da cerveja. O processamento € composto pelas etapas de maturagéo,
filtracdo e carbonatagdo. A maturagdo consiste em manter a cerveja em descanso a
temperatura de 0°C (ou menos) durante um periodo de 15 a 60 dias, visando separar
microrganismos e substancias indesejaveis, como os lévedos. A filtracdo, realizada ap6s
a maturacdo, tem como objetivo remover as impurezas nao decantadas, podendo ser
realizada em diversos tipos de meio filtrante. Os residuos gerados nesta etapa sdo
denominados trub fino. A carbonatacdo consiste na injecdo de gas carbonico,
geralmente utilizando-se do préprio CO, gerado na fermentacéo.

Envase: o envase € a etapa final do processo de producédo, na qual a cerveja €
colocada em garrafas de vidro, latas de aluminio ou barris de chope. As bebidas
envasadas em garrafas ou latas sdo previamente pasteurizadas, sendo entdo
denominadas cerveja, enquanto que as embarriladas ndo passam por este processo e sdo
denominadas chope. Nos casos de garrafas de cerveja retornaveis, € necessario realizar
antes do envase a lavagem das garrafas, processo responsavel por um grande consumo
de agua e geracdo de efluentes.

Os efluentes liquidos sdo gerados em grande quantidade, especialmente devido a
frequente necessidade de operacOes de limpeza de pisos, equipamentos e garrafas.
Apesar da composicao destes efluentes ser bastante variavel, estes geralmente possuem
alta concentracdo de matéria organica e alto teor de solidos em suspensédo. A Tabela 3.1
apresenta as caracteristicas da agua residuaria de diversas cervejarias, segundo algumas
fontes bibliogréaficas.

A geracdo de efluentes também varia bastante em volume e caracteristica para

cada etapa do processo. Tem-se, por exemplo, que apesar da lavagem gerar grande
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quantidade de efluente, estes possuem reduzida carga organica. Por outro lado, as etapas

de fermentacdo e filtragem geram apenas 3% do volume do efluente, mas s&o
responsaveis por 97% da carga organica total (ENVIRONMENT CANADA, 1997). A

composicdo qualitativa dos efluentes gerados nas principais etapas é apresentada na

Tabela 3.2.

Tabela 3.1 - Caracteristicas dos efluentes de cervejarias

Alvarado- Oktem &
Ahn et al. Cronin & ~ Simate et al.
Parametro Lassman et Tufekgi
(2001) Lo (1998) (2011)
al. (2008) (2006)
DQO (mg.L™) 920 - 1910 2083 600 - 5600 870 -5065 2000 - 6000
DBO (mg.L™) 730 - 1470 1375 750 - 3000 350-4200 1200 - 3600
pH 6,3-7,0 10 4,0-120 5-11,2 3,0-12,0
Temperatura (°C) - - - - 18 - 40
NTK (mg.L™) 16,4 - 36,4 116 300 13-50 25 - 80
Fosforo (mg.L™) 53-125 4,8 - 1,75-7,20 10,0-50,0
SST (mg.L™) 61-378 750 40-1000 190-970 2901 - 3000
SSV (mg.L™ 43 - 200 - 40 - 600 - -
N-amoniacal (mg.L™")  3-11,5 13,3 - 1,12-5 -

Tabela 3.2— Composicao qualitativa dos efluentes gerados nas principais fontes

geradoras

Etapa do processo

Origem

Composicéo

Maltaria

Impurezas nas matérias primas

Restos de gréos, solidos
sedimentaveis, proteinas e

acucares

Cozimento do mosto

Restos de mosto e lavagem dos

equipamentos

Acucares, proteinas,

taninos e resinasvegetais

Alcoois, acidos organicos,

Fermentacéo Lavagem das dornas aldeidos, cetonas, ésteres e
leveduras
3 Proteinas e produtos de sua
Maturagao Fundo das cubas

degradagéo

Fonte: CETESB (2005)
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Vérios autores relataram que o efluente de cervejaria apresenta grandes
flutuacbes em seus parametros fisico-quimicos, principalmente na carga organica,
solidos suspensos e pH, tornando-se indispensavel o seu tratamento para a devida
disposicao final (CRONIN & LO, 1998; AHN et al., 2001; ALVARADO — LASSMAN
et al., 2008; OKTEM & TUFEKCI, 2006; SIMATE et al., 2011). Esse tratamento pode
ser feito através de processos fisico-quimicos e/ou bioldgicos. Atualmente o tratamento
por processos bioldgicos € mais utilizado por ser mais viavel ambientalmente e
economicamente.

O tratamento por processo bioldgico pode ser realizado aerobicamente (bactérias
trabalham na presenca de oxigénio) ou em ambiente anaerdbio (bactérias trabalham na
auséncia de oxigénio). A utilizacdo de tecnologias que utilizam o processo anaerébio
aparece CoOmo uma opcao mais atrativa, uma vez que, além de demandar menos energia
e produzir baixa quantidade de lodo, possui capacidade para a geracao de biogas (YU &
GU, 1997). A Tabela 3.3 apresenta uma comparacao geral entre um tratamento aerébio
de lodos ativados e o tratamento anaerobio em reator de manta de lodo e escoamento
ascendente — UASB.

Tabela 3.3 - Comparacdo genérica entre sistema aerébio e anaer6bio no

tratamento de aguas residudrias.

Sistema Aerdbio Sistema Anaerobio
Consumo de energia Alto Baixo
Producdo de energia Néo Sim
Geracdo de lodo Alta Baixo
Remocéo DQO (%) 90-98 70 -85
Remocdo de nutrientes .
(N/P) Alta Baixa
Espaco requerido Grande Pequeno

Fonte: Driessen & Vereijken (2003)

Muitos trabalhos ja foram realizados com o intuito de avaliar a viabilidade do
tratamento da &gua residuéria de cervejaria por reatores anaerébios. Na Tabela 3.4 sdo

apresentados alguns resultados de trabalhos publicados nos dltimos anos.
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Tabela 3.4 — Resultados de trabalhos publicados nos ultimos anos sobre
tratamento de efluente de cervejaria por reatores anaerobios.

) Carga Orgénica Eficiéncia de )
Tipo de ) TDH Rendimento de Metano o
Aplicada Remocdo de . Referéncia
Reator - (h) (L CH, 9" DQOrem)
(kg DQO m3dia™) DQO (%)
UASB Cronin & Lo
3 12 85 -
(bancada) (1998)
UASB Oktem &

) 7 84 95 0,3 )
(piloto) Tufekgei (2006)
UASB Parawira et al.

) - 24 57 -

(piloto) (2005)
Bateladas )
o Xiangwen et
Sequenciais 5 24 90 0,48

) al. (2007)

(piloto)

Os resultados apresentados mostraram que esta dgua residuéria pode ser tratada
de maneira eficiente por reatores anaerébios e apresenta grande potencialidade para

geracdo do gas metano.

3.3. Reatores Anaerdbios de Leito Fixo

No final da década de setenta houve um grande avango no tratamento anaerobio
de &guas residuarias devido ao desenvolvimento do reator anaerébio de manta de lodo e
escoamento ascendente — UASB. O sucesso obtido pelo UASB estd relacionado,
principalmente, a maior retencdo de biomassa no reator sem a necessidade de material
suporte, 0 que proporcionou um maior volume Gtil e unidades mais compactas, com alta
concentracdo de biomassa e alto tempo de retencdo celular.

Apesar das grandes vantagens, a aplicacdo do reator UASB apresenta alguns
pontos negativos. As baixas velocidades ascensionais que podem ser aplicadas ao leito,
por exemplo, inviabilizam a otimizagdo do processo, uma vez que a diminuicdo da
velocidade ascensional no leito do reator acarreta em um menor contato entre o biofilme

e o substrato, aumentando a resisténcia a transferéncia de massa entre o meio liquido e o
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biofilme. Sendo assim, visando a aplicacdo de velocidades ascensionais mais altas, a
partir da década de noventa intensificou-se o estudo de reatores de leito fixo.

O leito fixo consiste na utilizacdo de um meio suporte inerte que permite o
crescimento e a retencdo da biomassa no seu interior. A utilizacdo de biomassa
imobilizada possibilita a obtencdo de concentragdes celulares mais altas, além do
elevado tempo de retencdo celular, muito superior ao que se pode obter em sistemas
com células ndo aderidas.

Algumas vantagens adicionais ainda podem ser citadas sobre os reatores com
biomassa aderida em materiais suportes (ZAIAT, 2003):

e Possibilidade de maior equilibrio entre os microrganismos anaerobios devido

a conformacdo espacial mais favoravel e diminuicdo das distancias entre os
organismos;

e Eliminacéo das incertezas quanto a granulacdo da biomassa;

e Possibilidade de utilizacdo do meio suporte como fator de selecdo ou
enriquecimento de alguns organismos desejaveis e eliminagdo de outros
indesejaveis.

Resumidamente, os leitos reacionais dos reatores de leito fixo podem ser de duas

maneiras:

(1) Leito ordenado: os suportes de biomassa sdo dispostos de forma ordenada no
leito reacional, sendo organizados de forma a ficarem dispostos em uma geometria pré-
estabelecida. O leito ordenado pode ser formado por pecas randémicas organizadas ou
placas paralelas. Com a utilizacdo do leito ordenado diminui-se o risco da acumulacao
de sélidos entre os suportes, podendo melhorar consideravelmente a hidrodinamica do
reator.

(ii) Leito empacotado: os suportes de biomassa sdo distribuidos de forma
aleatdria no leito, acomodando-se um ao outro conforme a sua geometria. Reatores de
leito fixo empacotado possibilitam uma maior concentracdo de biomassa nos reatores,
pois consegue acomodar maior quantidade de suportes ao longo de seu leito,
aumentando a area superficial para a adesdo da biomassa.

Nesse contexto, o presente trabalho de pesquisa prop6s o estudo em paralelo de
dois reatores anaerdbios de leito fixo empacotado e fluxo ascendente, utilizando como

meio suporte espuma de poliuretano (PU) e matrizes de polipropileno (PP).
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4. MATERIAIS E METODOS

4.1. Procedimento e Aparato Experimental

O experimento foi composto por dois reatores de leito fixo e fluxo ascendente,
os quais foram operados em paralelo em camara climatizada a 35°C. Denominou-se
Reator PU para o reator que utilizou espumas de poliuretano como material suporte e
Reator PP para o que fez utilizacdo de matrizes de polipropileno.

Os reatores foram construidos com tubos de acrilico transparente de 80 mm de
didmetro interno, possuindo quatro compartimentos separados por telas de ago
inoxidavel conforme ilustrado na Figura 4.1 e Tabela 4.1. A parte superior de cada
reator foi vedada e os gases gerados foram direcionados para um selo hidrico e

posteriormente para 0 medidor de vazdo Milligas Counter da Ritter ®, sendo finalmente

liberado para a atmosfera.

Modulo -

01 ==m) | Camarade Coleta dos Gases
Modulo Camarade Coleta do

02 ' Efluente Tratado
Moéddulo

03 == | Leitocom Materiais Suportes

MOdulo | memp Camarade Alimentacéo
04

Figura 4.1 — Foto ilustrativa dos reatores e seus compartimentos.
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Tabela 4.1 — Dimens6es dos compartimentos dos reatores

Modulo01  Médulo 02 Médulo 03 Modulo 04 Total
Cone Cilindro
Altura (cm) 8,4 6,6 30,8 7 9 61,8
Volume (cm3) 422,23 331,75 1548,18 117,29 452,39 2871,84

Para realizar as conexdes entre o tanque de armazenamento do efluente bruto e a
bomba peristaltica, assim como entre a bomba peristaltica e os reatores, foram utilizadas
mangueiras de PVC flexivel Tygon ® de 5,0 mm de didmetro externo (3,0 mm de
diametro interno). A bomba peristaltica utilizada foi a Gilson ® Minipuls Evolution de
quatro roletes compressores. A bomba possui um modulo com dois canais para
acoplamento das mangueiras, 0 que proporcionou que a mesma bomba fosse utilizada
para os dois reatores a0 mesmo tempo. Através do controle da rotacdo do motor da
bomba peristéltica, a vazdo era ajustada de forma a se estabelecer o tempo de detencao
hidraulica desejavel. A Figura 4.2 apresenta um desenho esquematico do aparato
experimental do trabalho.

Camara
Climatizada a 35 °C

\
9,
o

Reator PU
Reator PP

:
!

NN A 1
\: ‘\ Esgoto K _____________________ 4
VARG
O—> Pontos de coleta para analise Efluente bruto

resfriado a 4°C

Figura 4.2 — Desenho esquematico do aparato experimental
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Os reatores foram operados durante 190 dias com vazdes de alimentacdo
crescentes, com tempos de detencdo hidraulica de 32 h, 24 h, 18 h, 12 h e 8 h,
considerando-se o volume atil dos reatores (2,45 L). Devido a variagdo da concentracédo
do efluente industrial, as cargas organicas volumétricas ndo obedeceram a uma
tendéncia linear com o aumento da vazao, variando entre 1,8 kg DQO m™>.d™ e 30,6 kg
DQO m3.d™.

Para a analise de desempenho dos sistemas, foram coletadas amostras da fase
liquida (afluente e efluente) e da fase gasosa de cada reator, sendo analisadas conforme
apresentado no item 4.5 Métodos Analiticos.

Ao final da operacdo dos reatores foi realizada analise de solidos volateis
presentes no meio liquido e nos materiais suportes, com o intuito de verificar a relacao
entre a biomassa suspensa e aderida aos suportes. Considerou-se a biomassa como
sendo sélidos volateis totais e, através do volume liquido dos reatores e da quantidade
de material suporte em cada reator, estabeleceu-se uma relagdo entre a massa de

biomassa suspensa e aderida dentro de cada reator.

4.2. Materiais Suportes

Como suporte para imobilizagdo da biomassa, utilizou-se espumas de
poliuretano (Reator PU) e matrizes de polipropileno (Reator PP). Conforme relatado por
Araujo Jr. (2006), a espuma de poliuretano € um bom suporte para a imobilizacdo
celular, contudo, devido a sua alta compressibilidade, a sua aplicacdo em larga escala se
torna limitada. Assim, para minimizar esse problema propds-se a utilizagdo de matrizes
de espuma de poliuretano envoltas em estrutura rigida de polipropileno. No caso do
presente experimento, utilizou-se matrizes cubicas de espuma contidas dentro de bob de
cabelo, conforme foto ilustrativa mostrada na Figura 4.3 A.

No Reator PP utilizou-se matrizes de polipropileno com diversas reentrancias, de
forma a favorecer a aderéncia microbiana (Figura 4.3 B).

Os materiais suportes foram distribuidos de forma aleatéria no leito dos reatores,
acomodando-se um ao outro conforme sua geometria. A Tabela 4.2 apresenta uma

comparacéo geral entre os dois materiais suportes utilizados.
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Tabela 4.2 — Comparacdo entre 0s materiais suportes utilizados.

Matrizes cubicas de espumas de
poliuretano envoltas em estrutura  Matrizes de polipropileno (PP)
rigida de polipropileno (PU)

Diametro (mm) 15 17
Altura (mm) 10 12
Massa (g/unidade) 0,225 0,653
Quantidade (unidade/reator) 477 389

(A) (8)

Figura 4.3 — Foto ilustrativa dos suportes de biomassa utilizados (escala em

centimetros).

4.3. Inoculagéo dos Reatores

Os reatores foram inoculados com biomassa proveniente de reator UASB
tratando &gua residuéaria de abatedouro de aves, da empresa Avicola Dacar S.A.,
localizada no municipio de Tieté, SP.

Como procedimento de inoculagdo dos reatores, os granulos do lodo de in6culo
foram macerados e colocados em contato com 0s materiais suportes em um recipiente
cilindrico por 24 horas. Apés esse periodo, as matrizes foram transferidas para o leito

dos reatores e, em seguida, iniciou-se a operagdo dos mesmos.

4.4. Agua Residuéaria
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A 4gua residudria estudada era proveniente da Cervejaria Baumgartner,

localizada no municipio de Ipetna, SP. A féabrica apresenta uma geracdo média de 400

m3 de efluente por més.

processo produtivo e dos principais constituintes da agua residuaria da fabrica.
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Figura 4.4 - Fluxograma simplificado da producdo de cerveja e dos principais

pontos de geracdo do efluente industrial.

O efluente industrial do processo de producdo de cerveja era constituido

basicamente pela mistura dos seguintes compostos:

e Sobras de bagaco de malte e mosto extraidos da lavagem dos filtros de

Mmosto;

e Concentrado proteico (Trub) extraido por coagulagdo e sedimentacdo apds o

processo de cozimento do mosto;

e Descarte de levedura durante o processo de fermentacdo da cerveja;

e Remanescente de cerveja da lavagem dos barris antes do envase;

e Lavagem, a quente (60°C) e com produtos quimicos, dos tanques de preparo,

cozimento e fermentagéo.
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As caracteristicas fisico-quimicas da agua residuaria eram altamente dependente
dos periodos de producdo e de lavagem dos acessorios, sofrendo grandes variacoes,
principalmente na carga organica, sélidos suspensos e pH. As Tabelas 4.3 e 4.4
apresentam a variacdo dos valores de alguns parametros fisico-quimicos da agua
residudria durante o projeto de pesquisa.

Tabela 4.3 — Valores de alguns parametros da agua residuaria apos realizacdo
das coletas na fabrica.

Parametros Valores
Data da Coleta 08/out 21/set 25/fev  18/mar  04/abr

DQO (mg.L™ 2850 10500 4400 9900 7450
pH 10,4 4,2 8,5 4,5 54

NTK (mg.L™) 53 84 66 78 73
N-amoniacal (mg.L™) 3,9 5,2 5,1 47 5,0
SST (mg.L™) 1630 2900 1940 3000 2460
SSV (mg.L™) 1050 2380 1165 2365 1925
SSF (mg.L™) 580 520 775 635 535
Nitrato (mg.L™) 1 0,2 0 0,4 0,7

Fosfato (mg.L™) 30 43 12 54 72

Tabela 4.4 — Valores minimos e maximos de alguns parametros da &gua
residuaria observados durante operacao dos reatores.

Pardmetros Valores
DQO (mg.Lh) 2000 - 10500

pH 4,2-105

NTK (mg.L™) 40 - 85

N-amoniacal (mg.L™) 2,5-6,5
SST (mg.L™) 1500 - 3000
SSV (mg.L™) 1000 - 2000

SSF (mg.L™) 80 - 300

Nitrato (mg.L™) 0-1

Fosfato (mg.L™) 10 - 100
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Muitos autores relataram a dificuldade em se realizar o tratamento da agua
residuaria de cervejaria devido a grande variacdo em seus parametros fisico-quimicos
(CRONIN & LO, 1996; PARAWIRA et al., 2005). Além disso, Cronin & Lo (1996)
relataram que apos poucas horas da geracdo do efluente nas cervejarias, o pH tende a
abaixar rapidamente devido a acidificacdo causada pela hidrélise e digestdo anaerdbia
dos carboidratos presentes em alta concentragao no efluente.

A mesma situacdo foi verificada na agua residuéria de estudo. A Figura 4.5
apresenta a variacdo da concentracdo de carboidratos da dgua residuaria ap6s uma coleta

na fabrica e armazenamento sob 4°C.

4000

w
a1
o
o

3000

N
a1
o
o

2000
1500
1000
500 o

Carboidratos (mg.L™?)

Dias ap0s a coleta

Figura 4.5 — Variacdo temporal da concentracdo de carboidratos totais na agua

residudria apds coleta na fabrica e armazenamento sob 4°C.

A coleta do efluente industrial foi realizada conforme demanda no tanque de
equalizacdo da fabrica, sendo posteriormente conservado sob refrigeracdo de até 4°C em
tanque de 2 m3 agitado mecanicamente (Figura 4.6). Para ajustar o pH no tanque de
estoque, adicionou-se hidroxido de sédio até que o pH se mantivesse entre 6,8 e 7,5 e,
em seguida, adicionou-se bicarbonato de sodio para se evitar a acidificacdo da agua
residuéria. Além disso, visando atender as necessidades basicas da digestdo anaerdbia,
manteve-se a relacdo DQO:N em 100:1 através da complementacdo de nitrogénio na

forma de uréia quando necessario.
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Figura 4.6 — Fotos ilustrativas do tanque de armazenamento da agua residuéria.

4.5. Métodos Analiticos

Amostras do afluente e efluente dos reatores foram coletadas trés vezes por

semana, sendo analisados os pardmetros descritos na Tabela 4.5, os quais foram

realizados segundo o Standard Methods for the Examination of Water and Wastewater,

(1998).

Tabela 4.5 - Varidveis e métodos utilizados para analise do desempenho dos

reatores

Variaveis Analisadas Meétodo Analitico
Temperatura (°C) Termomeétrico
pH Potenciométrico

DQO bruta Espectrofotométrico

DQO filtrada* Espectrofotométrico

Carboidratos Espectrofotométrico
Alcoois Cromatografico Liquido
Acidos Volateis Cromatografico Liquido

) Amostra filtrada em membrana com porosidade de 1,2 um.
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Para as amostras de biogas do reator, foram realizadas analises de composicdo
por cromatografia gasosa, identificando as concentracbes de metano, hidrogénio e
diéxido de carbono presentes no biogas. A vazdo de biogas produzido foi contabilizada

pelo instrumento Milligas Counter da Ritter ®.
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5. RESULTADOS E DISCUSSOES

5.1. Remocao de Matéria Organica

O monitoramento da matéria organica foi realizado através da medicdo da

Demanda Quimica de Oxigénio (DQO) bruta e filtrada da agua residuéria e do efluente

dos reatores.
Foram aplicados diferentes tempos de detencdo hidraulica (TDH) e cargas

organicas volumeétricas (COV) ao longo da operagdo, acompanhando-se a variagéo real
da DQO da &gua residuaria estudada. O perfil da DQO bruta afluente e efluente aos

reatores em cada fase de operacdo é apresentado na Figura 5.1.

TDH (h) 32 | 24| 18 18 12 8 8 8
COV(kgm?dh) | 20 |23 | 29 13,8 20,3 14,0 28,6 22,9
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Figura 5.1- Perfil de DQO afluente e efluente aos reatores ao longo da operacéo.

Conforme discutido no item 4.4, observa-se na Figura 5.1 a grande variagédo de
matéria organica que o efluente industrial sofreu durante toda a operacdo dos reatores.
Verificou-se que a variagcdo da COV aplicada teve grande impacto na eficiéncia de

remogédo de DQO, como pode ser evidenciado na Tabela 5.1 e no grafico da Figura 5.2.
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Tabela 5.1 - Eficiéncia de remog¢édo de DQO (%) para diferentes COV e TDH aplicados

TDH (horas) 32 24 18 18 12 8 8 8

cov

(kgDQO m d) 20+01 2301 29+02 138+05 203+13 14+11 298+06 22,7+0,7

Reator PU 93,12+ 92,78+ 88,90 66,83 + 62,20 £ 78,31 % 39,87 40,51 +
1,26 1,03 1,17 4,24 6,22 2,05 6,33 9,78
9550+ 93,75+ 90,75 52,51 + 50,58 £ 81,02 + 34,25 + 38,33+

Reator PP 0,70 0,87 0,57 3,85 6,39 1,34 2,23 2,57
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Figura 5.2— Eficiéncia de remocdo de DQO em funcdo da carga organica

volumeétrica aplicada.

Para cargas organicas volumétricas baixas, entre 2,0 a 2,9 kg DQO m™ d?,
ambos 0s reatores apresentaram alta eficiéncia na remocdo de matéria organica, com
valores medios acima de 90% de remocgdo de DQO bruta. Embora a diferenca na
eficiéncia de remocao de matéria organica tenha sido pequena entre os dois reatores,
observa-se que para esta condi¢cdo de baixa COV aplicada, o Reator PP apresentou um
melhor desempenho, removendo em média 1% a mais de matéria organica em relacdo

ao Reator PU.
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Analisando-se os reatores para 0 TDH de 18 h, verificou-se que com o aumento
da carga orgéanica da agua residuaria e consequente aumento da COV aplicada de 2,9 +
0,2 para 13,8 + 0,5 kg DQO m™ d*, o desempenho dos reatores foi afetado e houve um
decréscimo na eficiéncia de remocdo de matéria organica, com 66,83 = 4,24 % de
remogéo no Reator PU e 52,51 + 3,85 % de remogéo no Reator PP.

Com a transigéo do TDH de 18 h para 12h e consequente COV de 20,3 kg DQO
m= d*, a eficiéncia de ambos os reatores continuou a diminuir, com uma remogao
média de DQO de 62,20 + 6,22 % e 50,58 + 6,39 para o Reator PU e PP,
respectivamente. Cargas organicas volumétricas acima de 20,3 kg DQO m™ d*
sobrecarregaram os reatores, afetando diretamente a eficiéncia dos mesmos.

Considerando-se a COV de 14 kg DQO m™ d*, a operagdo com TDH de 8 h
apresentou melhor desempenho na remoc¢do de DQO do que com TDH de 18 h,
apresentando eficiéncias de 78,31 + 2,05 % e 81,02 £ 1,34% para o reator PU e PP,
respectivamente. Este fendmeno pode estar relacionado ao aumento da velocidade
ascensional no leito do reator, o que melhorou o contato entre o biofilme e o substrato,
diminuindo a resisténcia a transferéncia de massa entre o meio liquido e o biofilme
(ZAIAT, 2003).

Observou-se que, para cargas organicas volumétricas relativamente baixas, 0
reator PP apresentou melhores eficiéncias de remocdo de matéria organica do que o
reator PU. Contudo, o reator PU apresentou um melhor desempenho em relacdo ao
reator PP para altas cargas organicas volumeétricas aplicadas. Essa relacdo pode ser
observada na Figura 5.3, onde séo apresentadas as curvas de tendéncia da eficiéncia de
remocao de DQO de cada reator em funcéo da COV aplicada para TDH de 8 h.
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Figura 5.3 — Eficiéncia de remocdo de DQO em funcdo da COV para TDH de
8h.

A Tabela 5.2 apresenta a relacdo entre a COV aplicada e removida durante as

diferentes condicdes de operagédo dos reatores.

Tabela 5.2 — Relacao entre a COV aplicada e removida nos reatores.

TDH (horas) 32 24 18 18 12 8 8 8

COV aplicada 20+

(kg DQO m* d) 01 23%+01 29+02 138+05 203+13 14+11 298+06 22,7+0/7

COV rem. (ReatorPU) 18+

(kg DQO m* d*) 0.1 21+01 26+01 89+11 127+12 109+13 119+20 89+23

COV rem. (ReatorPP) 19+

(kg DQO m* d*) 01 21+01 2,7+0,2 59+272 97+14 112+11 102%+0,7 7916

Verificou-se que houve remogdes acima de 90 % da COV aplicada em ambos os
reatores para a COV aplicada de até 2,9 kg DQO m™ d™. Além disso, o Reator PU
obteve remogdo maxima de 12,7 + 1,2 kg DQO m™ d* para o TDH de 12 h, enquanto
que o Reator PP obteve remo¢do méaxima para a condicdo com TDH de 8 h e COV
aplicada de 14 + 1,1 kg DQO m™ d*, removendo em média 11,2 kg DQO m= d*. A



41

Figura 5.4 apresenta as curvas de tendéncia da COV removida em funcdo da
COV aplicada aos reatores.

14,00 s °
© 12,00 . . °»
OOE °s e -.
O 1000 e, T S ]
o Reator PU : :“-// odo .
(@] y = 1,194 x0.733 o o
g, 8100 RZ: 0’917 .‘.‘ ° '.-
S 600 <" [ ReatorPP oo
= y = 1,282 x0.626
2 o R2= 0,793
€ 4,00
[«B]
| . / . °
3 20 y .
@)
0,00 ‘ ‘ | | |
0,00 5,00 10,00 15,00 20,00 25,00 30,00
COV aplicada (kg DQO m3 d?)
* ReatorPU ° Reator PP

Figura 5.4 — Curvas de tendéncia da remocdo de COV em funcdo da COV

aplicada.

As linhas de tendéncia mostram que para baixas COV aplicadas, os reatores
tiveram um comportamento parecido em relacdo a remoc¢do de COV. Entretanto, com o
aumento da carga organica aplicada, o Reator PU mostrou uma melhor adaptacdo e
obteve melhor desempenho na remogéo de COV. Essa verificagdo demonstra que, para
COV aplicadas relativamente altas, as matrizes de poliuretano apresentaram uma

melhor eficacia como material suporte que as matrizes de polipropileno.

5.2. Producdo de Biogas

A Figura 5.5 apresenta o perfil de producgdo de biogas ao longo da operagéo dos
reatores. A composicao do biogés foi predominantemente de CH, e CO; para os dois
reatores em todas as fases operacionais. Os valores médios da fracdo de metano no

biogéas séo apresentados na Tabela 5.3.
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Figura 5.5 — Perfil de producéo de biogas dos reatores ao longo da operacéo.

Tabela 5.3 - Fragdo de metano (%) no biogéas para diferentes COV e TDH aplicados.

TDH (horas) 32 24 18 18 12 8 8 8

cov

_— 20+0,1 23+01 29+02 138+05 203+13 14+11 298+06 22,7+0,7
(kgDQO m™d™)

Reator PU 878+18 863+27 90,7+0,7 87,7+21 883+30 801+21 696%+68 781+22
Reator PP 876+12 881+19 897+16 868+28 902+09 800+14 680%61 764%15

Observa-se que a maior producdo volumétrica de biogas ocorreu entre 0 40° e 0
130° dia de operacdo dos reatores, no qual o reator PU obteve producdo méaxima de 5,31
+ 0,56 L dia™* por litro de reator para o TDH de 12 h e COV de 20,3 + 1,3 kg DQO m™®
d™. J4 o reator PP obteve producio maxima no TDH de 8 h e COV de 14 + 1,1 kg DQO
m= d, gerando em média 4,78 + 0,26 L dia™ por litro de reator. Vale ressaltar que,
conforme verificado no item 5.1, as maiores producdes volumétricas de biogas
ocorreram nas condi¢des em que houve maior remocéo de COV.

Durante todo o periodo de operacdo, ndo foi possivel observar diferencas
significativas de producdo de biogas entre os reatores, com excecdo para as COV de
13,8 kg DQO m™ d* e 20,3 kg DQO m™ d*, na qual o reator PU apresentou maior
geracdo de biogas durante as duas condicGes, 0 que esta diretamente relacionado com

seu melhor desempenho na remoc¢éo de materia organica nessas fases.
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Em relagdo a fracdo de metano no biogas, obteve-se concentracdes elevadas do
inicio da operacdo até o TDH de 12 h, com a composi¢cdo de metano no biogas
variando-se entre 85 e 90%. Operando-se os reatores com TDH de 8 h, a fracdo de
metano foi de aproximadamente 80 % em ambos os reatores para a COV de 14 kg DQO
m™ d*. Para cargas organicas maiores, verificou-se um aumento de CO; na composicao
do biogéas, o que demonstra que a atividade metanogénica foi afetada pela alta carga
organica aplicada.

O gréfico da Figura 5.6 apresenta o rendimento da producdo de metano durante

todo o periodo de operacao dos reatores.
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Figura 5.6 — Perfil de rendimento da producdo de metano ao longo da operacéo.

Nota-se que houve um bom rendimento na geracao do gas metano durante todo o
periodo considerado. Contudo, foi no TDH de 18 h que obteve-se as maiores relacdes
CH4/DQO emovida, cOM rendimento médio de 296 + 23 mg CHs g™ DQOyem NO reator PU
para COV de 2,9 kg DQO m™ d™. J4 o reator PP obteve rendimento maximo para a
COV de 13,8 kg DQO m™d, com um valor médio de 281 + 46 mg CHs g*DQOem.
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5.3. Monitoramento do pH e Acidos Organicos

A concentracdo de acidos organicos no afluente dos reatores apresentou grande
variacdo ao longo da operacgdo devido as caracteristicas da dgua residuaria coletada em
cada periodo. A Figura 5.7 apresenta o perfil temporal da concentragdo de &cidos

organicos totais afluentes e efluentes aos reatores.
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Figura 5.7 — Perfil de &cidos organicos totais ao longo da operacdo dos reatores.

Independentemente das variacOes afluente, observa-se que para os periodos com
COV aplicada abaixo de 20,3 kg DQO m>d™, em ambos os reatores houve consumo de
acidos organicos, evidenciando a predominancia da atividade metanogénica. Contudo,
para as condicdes de COV aplicada de 22,9 kg DQO m™ d* e 28,6 kg DQO m™ d*
houve aumento da concentracdo de &cidos organicos no efluente dos reatores,
principalmente dos acidos acético (Figura 5.8), butirico (Figura 5.9) e caproico (Figura

5.11), evidenciando a predominancia do processo acidogénico nestas fases operacionais.
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Figura 5.8 — Variagdo temporal da concentragdo de acido acetico no afluente e

efluente dos reatores.
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Figura 5.10 — Variacdo temporal da concentracdo de acido propiénico no

afluente e efluente dos reatores.
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Figura 5.11 — Variagdo temporal da concentracdo de acido capréico no afluente e

efluente dos reatores.
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Observou-se que valores de COV aplicada acima de 20,3 kg DQO m™ d*
sobrecarregaram os reatores e a atividade metanogénica foi severamente afetada pela
producdo excessiva de &cidos organicos e acidificacdo do efluente (Figura 5.12),
reduzindo consideravelmente a eficiéncia de remocdo de matéria organica dos mesmos
(Figura 5.2).
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Figura 5.12 — Perfil do pH ao longo da operacéo dos reatores.

5.4. Biomassa Suspensa e Aderida

Com o objetivo de quantificar a biomassa fixa e em suspensdo no leito dos
reatores, analises de sélidos volateis foram realizadas ao final da operacdo. Verificou-se
a concentracdo de sélidos volateis suspensos no meio liquido e aderidos aos materiais
suportes, e através do volume liquido dos reatores e da quantidade de material suporte
em cada reator, estabeleceu-se uma relagdo entre a massa de biomassa suspensa e

aderida dentro de cada reator. A Tabela 5.4 apresenta os valores obtidos.
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Tabela 5.4 — Relacdo entre biomassa suspensa e aderida dentro dos reatores.

Biomassa suspensa Biomassa aderida

Reator Massa(g) Porcentagem (%) Massa(g) Porcentagem (%)

PU 265+1,4 40,5 38,9 +10,6 59,5
PP 36,5+6,6 46,3 42,4 + 1477 53,7

Verificou-se que, além do Reator PP apresentar uma maior massa de biomassa
em seu interior, 78,9 + 21,3 g, também houve maior massa de biomassa aderida em seus
materiais suportes. Entretanto, a maior porcentagem de adesdo de biomassa foi
verificada nas espumas do Reator PU, com 59,5 % da biomassa aderida.

Observou-se que apesar da maior fracdo de biomassa estar aderida aos materiais
suportes, uma grande massa encontrava-se suspensa no leito. Pode-se inferir que essa
grande quantidade de biomassa suspensa ao final da operacéo se deve a nao realizagéo
de descarte de biomassa do reator durante toda a operacdo. O alto teor de sélidos e carga
organica aplicados na fase final da operacdo podem ter contribuido, também, para esse

acumulo de biomassa suspensa.
5.5. Consideracdes Finais

De maneira geral, ambos os reatores apresentaram resultados promissores para o
tratamento de efluente industrial de cervejaria. Mesmo com tempo de detengéo
hidraulica considerado baixo para as cargas aplicadas (8 h), foi possivel atingir boa
eficiéncia de remocao de DQO para cargas organicas volumétricas aplicadas abaixo de
14,0 kg DQO m d*, com valor médio de aproximadamente 80%.

Comparando-se com resultados de trabalhos publicados nos Gltimos anos sobre
tratamento de efluente de cervejaria por reatores anaerébios (Tabela 3.3), verificou-se
que os reatores de leito fixo apresentaram melhor desempenho para cargas aplicadas
muito maiores e tempos de detencao hidraulica menores, podendo originar em sistemas

de tratamento muito mais compactos.



49

6. CONCLUSOES

Como conclusdes do trabalho, pode-se destacar:

Os reatores apresentaram um excelente desempenho para cargas aplicadas
abaixo de 14,0 kg DQO m™ d?, apresentando eficiéncia de remocdo de
matéria organica e rendimento de producédo de metano acima de 80 % e 200 g
CH4.g™"DQOem, respectivamente.

Para TDH de 8 h e COV de 14,0kg DQO m™ d*, foi possivel atingir boa
eficiéncia de remocdo de DQO com valor médio de aproximadamente 80%
para ambos o0s reatores.

Os reatores apresentaram desempenho parecido quando submetidos a COV
aplicadas relativamente baixas. No entanto, para COV aplicadas maiores, 0
reator PU apresentou melhores eficiéncias de remocao de matéria organica e
producdo de biogas que o reator PP, demonstrando que as matrizes de
poliuretano apresentaram uma melhor eficacia como material suporte que as
matrizes de polipropileno para altas cargas organicas aplicadas.

Valores de COV aplicada acima de 20,3 kg DQO m™ d'* sobrecarregaram os
reatores e a atividade metanogénica foi severamente afetada pela producéo
excessiva de 4&cidos organicos e acidificacdo do efluente, reduzindo
consideravelmente a eficiéncia de remoc¢do de matéria organica dos mesmos;
Em ambos os reatores a fracdo de metano no biogas manteve-se acima de 80
% para todo o perfodo com COV aplicada abaixo de 20,3 kg DQO m™ d™.
Acima desse valor houve diminui¢do da concentracdo de metano e aumento
de gas carbdnico na composicao do biogas.

Em sintese, pode-se afirmar que os reatores anaerobios de leito fixo
estudados apresentaram excelente desempenho quando comparado com
outros trabalhos publicados sobre tratamento de efluente de cervejaria por
reatores anaerobios, o que pode tornar o sistema tratamento dessa agua

residudria muito mais compacto e viavel economicamente.
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