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AVALIACAO DE REATOR ANAEROBIO OPERADO EM BATELADAS SEQUENCIAIS
COM BIOMASSA IMOBILIZADA (AnSBBR) VISANDO A PRODUCAO DE HIDROGENIO
A PARTIR DE AGUA RESIDUARIA DE FECULARIA DE MANDIOCA

RESUMO

Reatores anaerébios operados em bateladas sequenciais com biomassa imobilizada
(AnSBBR) tém sido utilizados com sucesso no tratamento de aguas residuarias. Atualmente,
essa configuracdo vem sendo utilizada para producdo biolégica de hidrogénio a partir de
substratos sintéticos e complexos com bons resultados em termos de estabilidade e
produtividade. Tendo em vista os bons desempenhos alcancados por tal configuracao, foi
realizada a avaliacdo de um reator AnSBBR, com capacidade total de 6,0 L e volume util de
4,3 L (2,3 L volume residual e 2,0 L volume tratado por ciclo), destinado a producdo de
hidrogénio, cujo substrato foi agua residuaria de fecularia de mandioca. Foram avaliadas oito
condigbes experimentais, nas quais foram aplicadas quatro cargas organicas volumétricas
(5,0; 12,0; 14,0 e 18 gCarb.Lt.d?), calculadas em funcéo da concentracdo afluente (2000;
3200; 4200; 4700 e 5000 mgCarb.L?) e do tempo de ciclo (4, 3 e 2 h). A alimentagdo do
sistema foi realizada pela variacdo do tempo de enchimento do reator. Dessa forma, foram
conduzidos ensaios em: i) batelada, em que a alimentacdo ocorre em 20 minutos; e ii)
batelada alimentada, na qual, a alimentacdo ocorre durante 50% do tempo total de ciclo. Na
inoculagdo do reator, foram utilizadas culturas mistas provenientes da agua residuaria
autofermentada e do lodo anaerdbio termicamente tratado. Foram obtidas as maiores
produtividade molar de 36 molH,.m3.d?, producdo volumétrica de 2,2 LH,. L*.d? (carga
organica volumétrica aplicada de 14 g.L.d?) e rendimento molar de 4,9 molH,.kg'Carb
(carga organica volumétrica aplicada de 12 g.L.d?) nos ensaios com os maiores tempos de
ciclo (4 h) e inoculados com lodo anaerdbio e agua residuaria autofermetada. As presencas
de éacido latico e da bacteriocina nisina foram verificadas em todos os ensaios, logo, ha
indicios da existéncia de bactérias laticas. Assim, é possivel se justificar a total auséncia de
hidrogénio, verificada em dois dos ensaios, ambos inoculados com &gua residuaria
autofermentada.

Palavras-chave: biohidrogénio; residuos agroindustriais, processos fermentativos; estratégia
de alimentac&o.



EVALUATION OF AN ANAEROBIC SEQUENCING BATCH BIOFILM REACTOR
(AnSBBR) ON BIOHYDROGEN PRODUCTION FROM CASSAVA PROCESSING
WASTEWATER

ABSTRACT

Anaerobic sequencing batch biofilm reactors (AnSBBR) have been used successfully in
wastewater treatment. Currently, this setting has been used for biological production of
hydrogen from synthetic and complexes substrates with reasonable results in stability and
productivity. Considering the good performance achieved by such configuration, an AnSBBR
reactor with a 6.0-L total capacity and a 4.3-L useful volume (2.3-L residual volume and 2.0-L
treated volume by cycle) was evaluated, since its goal was hydrogen production, whose
substrate was cassava wastewater. Eight experimental conditions were evaluated, in which
four volumetric organic loads were applied (5.0; 12.0; 14 and 18 gCarb.L** d?) calculated
according to influent concentration (2,000; 3,200; 4,200; 4,700 and 5,000 mgCarb.L?) and
cycle time (4; 3 and 2 h). The AnSBBR feeding of the system was carried out by varying the
reactor filling time. Thus, assays were carried out in: i) batch, in which the reactor filling occurs
in 20 minutes; and ii) fed- batch, in which the reactor filling occurs during 50% of the total cycle
time. Reactor inoculation was carried out with mixed cultures from autofermentation of cassava
wastewater and anaerobic sludge that was thermally treated. The highest molar productivities
were 36 molH..m=3.d?, while volumetric productivity was 2.2 LH..L*.d? (applied volumetric
organic load of 14 g.L.d?) and molar yield was 4.9 molH,.kgCarb (applied volumetric organic
load of 12 g.L1.d?) in assays with the highest cycle times (4 h), inoculated with anaerobic
sludge and autofermented cassava wastewater. Lactic acid and bacteriocin nisin were
recorded in all the studied assays, consequently, it is evident the presence of lactic bacteria.
Therefore, the total hydrogen absence can be explained in both assays, inoculated with
autofermented cassava wastewater.

Keywords: biohydrogen; agroindustry residues; fermentation; feeding strategy.
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1 INTRODUCAO

A producdo de biohidrogénio por processos fermentativos é amplamente abordada
pela literatura em diferentes configuracdes, dentre elas estdo os reatores anaerdbios
operados em bateladas sequenciais (ASBR). Devido a necessidade de otimizacao dos
sistemas jA estabelecidos, o reator anaerobio operado em bateladas sequenciais com
biomassa imobilizada (AnSBBR) surgiu como alternativa aos tradicionais ASBR, dessa forma,
foram alcancados maiores desempenhos operacionais e custos de implantacao reduzidos. A
configuracdo, caracterizada pela imobilizagdo da biomassa em suporte inerte, permite a
manutencéo da concentracao celular, mesmo em condi¢cdes operacionais adversas e tempos
de detencdo hidraulica reduzidos. A flexibilidade do reator AnNSBBR permite ajustar as
condi¢cBes operacionais em funcao das caracteristicas do substrato. Trata-se, portanto, de um
sistema simples e robusto, ideal para o tratamento de aguas residuarias agroindustriais. O
reator AnSBBR tem sido aplicado no tratamento de &aguas residuarias com finalidades
diversas, tais como remocdo de matéria organica, remo¢do de compostos nitrogenados e
sulfurosos. Recentemente, a configuracdo tem mostrado bons resultados em termos de
rendimento, produtividade e estabilidade, sendo empregada na produgcdo de metano e de

hidrogénio a partir de aguas residudrias sintéticas e de substratos complexos.

Nas ultimas décadas, esforcos consideraveis tém sido direcionados na busca por
fontes energéticas eficientes, disponiveis e renovaveis como alternativa aos combustiveis
fésseis. A utilizacdo de residuos orgéanicos para a producédo biol6gica de hidrogénio é uma
abordagem bastante promissora, uma vez que o tratamento das aguas residuarias e a
geragdo de energia limpa podem ocorrer simultaneamente e com baixos requerimentos
energeéticos. A possibilidade de utilizar residuos organicos como substratos para producao de
hidrogénio torna o processo biolégico bastante atrativo, pois as fontes de carbono e nitrogénio
podem responder por até 40% dos custos de producdo dos biocombustiveis. Como o0s
carboidratos sé&o a principal fonte de carbono dos micro-organismos produtores de hidrogénio,
a agua residuaria de fecularia € um substrato promissor para sua producao devido ao elevado

teor de agucares facilmente degradaveis.

O processamento das raizes de mandioca para extracdo de fécula é uma atividade
expressiva no estado do Parana. Segundo dados do CEPEA, somente no ano de 2015, foram
produzidas 520 mil toneladas do produto, o equivalente a 69% da producéo brasileira. Como
0 processo produtivo envolve a utilizagcao de grandes volumes de agua, o potencial de geracao
de residuos da industria feculeira pode alcancar de 5 a 7 m=.t'raiz processada. Além da
fracdo orgéanica, a 4gua residudaria pode incluir compostos de elevada toxicidade, como a
linamarina, responsavel por bloquear a cadeia respiratéria de organismos aerobios.

Normalmente, os residuos de fecularia sdo tratados em lagoas anaerébias, o que implica na
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liberacdo de gases de efeito estufa na atmosfera e amplos requisitos de area. Dessa forma,
a presente pesquisa pretende contribuir com informacdes que sejam Uteis ao setor, que é
grande consumidor de recursos naturais e ainda carece de informagbes sobre o
aproveitamento de seus residuos na geracao de energia. Nesse contexto, o objetivo desse
trabalho foi avaliar a utilizacdo de um reator AnSBBR na producéo de biohidrogénio a partir
da agua residuaria de fecularia de mandioca. Assim, foram avaliadas as influéncias do tempo
de ciclo (4, 3 e 2 h), da concentragédo afluente (2000, 3200, 4200, 4700 e 5000 mgCarb.L?) e
da carga organica volumétrica aplicada (5, 12, 14 e 18 g.L*.d?) para se determinar o melhor
desempenho operacional em termos de rendimento e produtividade de hidrogénio.
Adicionalmente, foram avaliados os efeitos da fonte de in6culo (lodo anaerdbio e agua
residuaria autofermentada) e da estratégia de enchimento do reator (batelada e batelada

alimentada).



2 OBJETIVOS

2.1 Objetivo geral

O presente trabalho teve como objetivo avaliar o desempenho de um reator anaerébio
operado em bateladas sequenciais com biomassa imobilizada (AnSBBR) para a producédo de

hidrogénio a partir de agua residuaria de fecularia.

2.2 Objetivos especificos

O desempenho do reator AnSBBR foi avaliado quanto aos parametros estabilidade
operacional, taxa de conversdo de matéria organica, rendimento de hidrogénio e

produtividade de hidrogénio a partir da variagdo das condi¢cdes experimentais quanto:

e a estratégia de alimentacdo, conduzida em batelada e batelada alimentada;

e a carga organica volumétrica aplicada (5,0; 12,0; 14; e 18,0 gCarb.L*.d?});

e aconcentracdo afluente (2000, 3200, 4200, 4700 e 5000 mgCarb.L™?);

e ao tempo de ciclo (4; 3 e 2 horas);

e a utilizacdo de lodo anaerdbio termicamente tratado e de &agua residuaria

autofermentada como fontes de in6culo.



3 REVISAO DE LITERATURA

3.1 Panorama energético mundial

Desde o alvorecer da revolucdo industrial, os combustiveis fésseis tem sido a forca
propulsora da industrializacdo e do crescimento econémico e permanecem como espinha
dorsal dos sistemas energéticos mundiais (HOOK e TANG, 2013). A International Energy
Agency estima que 80% da energia primaria mundial seja de origem fassil, seguida pelos
combustiveis derivados de biomassa e residuos (10,2%), energia nuclear (5,8%) e de
hidroelétricas (2,3%). Somente 0,8% da energia primaria mundial & derivada de fontes
alternativas como geotérmica, eodlica e solar (IEA, 2011).

Durante o século XX e inicio do século XXI, o consumo mundial de energia teve um
aumento constante devido ao crescimento da populacéo e elevacdo dos padrées de consumo
(ACAR E DINCER, 2014). Cerca de 70% de toda emissdo antropogénica deriva do setor
energético, com grande contribuicdo de CO; resultante da queima de combustiveis fosseis.
Em 2008, aproximadamente 30 bilhdes de toneladas de CO; foram liberadas na atmosfera, o
dobro desde 1970 (HOOK e TANG, 2013).

No final do ano de 2012, as reservas mundiais totalizavam 187,3 trilhbes de m® de
gas natural e 265,3 bilhdes de m? de petréleo. Com base no consumo atual, essas reservas
sdo capazes de suportar a demanda energética por mais 56 e 51 anos, respectivamente.
Prevé-se, que, com a reducdo das reservas, a ocorréncia de uma crise energética seja
inevitavel (LIEW et al., 2014).

De acordo com a International Energy Agency, as mudancgas climéticas sdo resultado
da elevacdo na emisséo de gases do efeito estufa, resultantes principalmente da produgéo e
utilizacdo de combustiveis fosseis (IEA, 2011). Constituidos principalmente por carbono e
hidrogénio, os combustiveis de origem fossil podem conter enxofre, chumbo e alcoois. Assim,
gases como COx, SOx, NOx e CH podem ser gerados. Além disso fuligem, cinza, alcatréo e
outros compostos podem ser convertidos em poluentes secundarios como 0zdnio, aerossois,
nitrato de peroxiacetila e acidos. Produtos remanescentes da combustdo como CO,, CHa,
oxidos de nitrogénio e CFC retém o calor na atmosfera e elevam a temperatura global. O
aumento da temperatura tem sido apontado como principal responsavel pelo derretimento das
calotas polares e aumento do nivel dos mares e pelas mudancgas climéticas (VEZIROGLU e
SAHIM, 2008).

A bioenergia foi a principal fonte de energia e calor antes da revoluc¢ao industrial. No
cenario atual, o principal impulso para o seu desenvolvimento tem sido a busca por

alternativas para a substituicdo dos combustiveis fésseis, particularmente, os utilizados no
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transporte (POPP et al., 2014). Espera-se que a redugdo nas emissdes tenha potencial para
mitigar os efeitos da mudanca climatica, logo, € clara a necessidade de que se desenvolvam
tecnologias limpas e renovaveis (NOYAM, 2011).

3.2 Hidrogénio como carreador energético

O hidrogénio é leve, simples e o mais abundante de todos os elementos quimicos do
universo. Naturalmente, ele estd combinado as moléculas de oxigénio, carbono e nitrogénio.
Nao é uma fonte primaria de energia, mas torna-se um transportador atrativo quando
separado desses elementos e pode ser convertido em calor ou eletricidade através de
combustao ou reacdes eletroquimicas, além de ser flexivel e eficiente (ACAR; DINCER, 2014;
PUDUKUDY et al., 2014). Entre as vantagens, podem-se citar o excepcional potencial
energético por conteldo de massa de 143 MJ Kg?; possibilidades de transporte e
armazenagem, seguranca e emissdo de poluentes reduzida (MAZLOOMI e GOMES, 2012),
uma vez que, a combustao gera dgua como Unico subproduto (ACAR e DINCER, 2014).

A primeira vez na histéria em que o hidrogénio foi utilizado como fonte de energia
data do periodo entre 1920-1930, quando os alemaes o utilizavam como combustivel auxiliar
nos Zepelins. Nas décadas seguintes, a Inglaterra e a Alemanha ja o empregaram no setor
de transporte e armamento (RIFKIN, 2003). A crise do petréleo, em 1973, motivou a busca
por combustiveis alternativos, e nesse contexto, o hidrogénio surgiu como possivel e
promissor substituto (SACRAMENTO et al., 2013).

O uso do hidrogénio nédo se limita ao setor energético e € o gas amplamente utilizado
na producédo de metanol, amonia e nas refinarias de petréleo (BICAKOVA e STRAKA, 2012).
A producado anual de hidrogénio € de cerca de 50 milhdes de toneladas, com crescimento
estimado de 10% ao ano (HU et al., 2013). Em larga escala, 95% da producao € obtida a partir
da reforma do metano (ABBAS e DAUD, 2010) e a por¢cdo remanescente é proveniente da
eletrélise da agua, com energia de origem féssil empregada no processo (PUDUKUDY et al.,
2014).

A alteracdo na estrutura basica do sistema energético pode levar décadas até que
uma economia baseada no hidrogénio seja plenamente estabelecida. Dessa forma, mudancas
estruturais e tendéncias de longo prazo sdo essenciais para se ter sucesso na implementacao
daquele (PUDUKUDY et al., 2014).



3.3 Digestdo Anaerobia

A digestdo anaerdbia € uma técnica forte e bem estabelecida para producdo de
energias renovaveis. Quando aplicada ao gerenciamento de residuos orgéanicos, além de
gerar energia, ha o beneficio de trata-los. A técnica torna-se ainda mais atraente, uma vez

gue tem demonstrado capacidade de produzir hidrogénio (CHINELLATO et al., 2013).

Comparado aos métodos aerdbios convencionais, o tratamento anaerébio oferece
beneficios, uma vez que os reatores sdo tecnicamente simples, relativamente baratos e
demandam baixo custo energético. O sistema proporciona a aplicacdo de cargas organicas
elevadas e possibilita a recuperacdo do biogads como fonte de energia (LETTINGA et al.,
1981).

A digestdo anaerbébia envolve processos complexos e ocorre em etapas que
dependem da atividade de trés grupos de micro-organismos: as bactérias fermentativas (ou
acidogénicas), as bactérias sintroficas (ou acetogénicas) e as arqueias metanogénicas
(AQUINO; CHERNICHARO, 2005). Primeiramente, a matéria organica complexa é convertida
em compostos mais simples por um grupo de bactérias anaerdbias ou facultativas
(acidogénicas). O produto final dessa fase sdo acucares livres, alcoois, acidos volateis,
hidrogénio e diéxido de carbono. A fase intermediaria do processo € caracterizada pela
conversao de alcoois e &cidos graxos volateis em acetato pelas bactérias acetogénicas.
Durante a Ultima etapa, um grupo especial de bactérias anaerdbias estritas (arqueias
metanogénicas) gera metano a partir do acetato e do hidrogénio produzidos na fase anterior,
promovendo a estabiliza¢do da matéria organica (MCCARTY, 1964; SPEECE, 1983).

O processo € interrompido durante a acidogénese para que o hidrogénio gerado
durante a fase acidogénica ndo seja consumido nas etapas posteriores da digestdo anaerdébia.
Essa intervencdo € possivel devido as diferencas fisiolégicas entre 0os micro-organismos
produtores e os consumidores de hidrogénio. A partir de técnicas de tratamento, o inéculo é
submetido a uma condicdo ambiental extrema, que estimula a formacdo de esporos de
resisténcia por bactérias do género Clostridium, principais produtores de hidrogénio. Em
contrapartida, 0s micro-organismos que consomem hidrogénio como as arqueias
metanogénicas, bactérias homoacetogénicas e redutoras de sulfato (SHOW et al., 2012) s&o

sensiveis as mudancas ambientais, e consequentemente sdo eliminadas.



3.4 Producéo Biol6gica de Hidrogénio

Na ultima década, os processos biol6gicos tém demonstrado potencial para gerar
biohidrogénio a partir de residuos, ao aliarem geragcdo de energia, estabilizacdo da matéria
organica e reducdo de custos com o tratamento (PERERA et al, 2012
SEARMSIRIMONGKOL et al., 2011).

Processos bioldgicos, ao contrario da eletrolise e de processos termoquimicos, sao
catalisados por micro-organismos em meio aguoso em temperatura e pressdo ambiente e,
portanto, ha menor gasto energético (BICAKOVA e STRAKA, 2012). A fermentacdo e a
fotofermentacédo séo consideradas 0s processos mais viaveis para producéo de biohidrogénio
e com maiores beneficios ambientais porque promovem tratamento de residuos e producéo
de hidrogénio simultaneamente. A fermentacdo é mais rapida que a fotofermentacéo e
apresenta algumas vantagens como altas taxas de producdo e a utilizagdo de residuos

organicos e aguas residuarias ricas em carboidratos como substrato (HU et al., 2013).

Apesar das tecnologias recentemente desenvolvidas e da gama de recursos
renovaveis disponiveis, ainda ha necessidade de pesquisas aprofundadas para que 0s
processos bioldgicos atinjam a escala comercial (BICAKOVA e STRAKA, 2012).

3.4.1 Processos fermentativos

A fermentacao € um processo de conversao de substratos organicos em condi¢des
anaerdbias e na auséncia de luz para produzir uma mistura de gases contendo primariamente
H. e diéxido de carbono (CO2), mas que pode conter também pequenas quantidades de
metano (CHa4) e géas sulfidrico (H.S) (LEVIN et al., 2004). Além de hidrogénio, a quebra de
substratos ricos em carboidratos gera acidos e alcoois, substratos que fornecem energia
metabdlica para o crescimento bacteriano (HALLENBECK e GHOSH, 2009). Em escala
industrial, os processos fermentativos sédo mais apropriados devido a operacao relativamente
simples e com custos minimizados, quando comparados a outros processos (AZWAR et al.,
2014).

Em micro-organismos heterotroéficos, o crescimento anaerobio apresenta problemas
para a célula com respeito a disposicao de elétrons resultantes das reacdes de oxidacdo. Isso
acontece quando a energia requerida pela atividade biossintética pode ser satisfeita apenas
pela degradacédo de compostos organicos que servem como fonte de energia. Varios tipos de
controle especificos sdo necessarios para regular o fluxo de elétrons no metabolismo dos
anaerdbios estritos e facultativos e isso se reflete na habilidade de muitos organismos em

dispor o excesso de elétrons na forma de hidrogénio molecular (H) através da atividade da
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enzima hidrogenase (DAS e VEZIROGLU, 2001). As hidrogenases catalisam uma reacao
redox muito simples, que converte o hidrogénio em dois prétons e dois elétrons: 2H* + 2e=

H. (ADAM et al., 1981). Essas enzimas sdo agrupadas em duas familias principais, de acordo
com o metal existente em seu centro de ativagdo. As [FeFe]-hidrogenase contém somente
ferro, as [NiFe]-hidrogenase e [Ni-Fe-Se]-hidrogenase contém niquel, ferro e, algumas vezes,
selénio (SA et al., 2011).

A maioria do hidrogénio produzido biologicamente se origina do metabolismo
anaerébio do piruvato, formado durante o catabolismo de varios substratos. A quebra do
piruvato é catalisada por dois sistemas de enzimas: i) Piruvato formato liase (PFL) e ii)
Piruvato ferrodoxina oxidorredutase (PFOR). Nesses dois sistemas, o0 piruvato gerado pela
glicdlise € usado, na auséncia de oxigénio, para produzir Acetil CoA e a partir dele ATP,
formato ou ferrodoxina. Bactérias entéricas produzem H; a partir do formato e as anaerébias
estritas a partir da ferrodoxina reduzida (HALLENBECK e BENEMANN, 2002).

Em anaerdbios estritos, como Clostridium sp., o piruvato € convertido a acetil CoA e
CO., e produz ferrodoxina reduzida. Por sua vez, a reducéo da ferrodoxina transfere elétrons
a [FeFe]-hidrogenase, garantindo a producdo de 2 mols de hidrogénio por mol de glicose
consumida. Adicionalmente, 2 mols de hidrogénio podem ser produzidos a partir do NADH
gerado durante a glicolise pela acdo da ferrodoxina oxidorredutase, cujo resultado € o
rendimento maximo teérico de 4 mols de hidrogénio por mol de glicose. Na pratica, 0s
rendimentos sdo menores, uma vez que a oxidacdo de NADH pela ferrodoxina oxidorredutase
normalmente € inibida em condi¢cdes normais, pois o rendimento tedrico é alcancado em
pressdes parciais de hidrogénio muito baixas, menores que 60 Pa (HALLENBECK, 2009;
VARDAR-SCHARA et al., 2008).

Os micro-organismos tém habilidade de produzir hidrogénio em condi¢cbes
ambientais diversas. Entre as op¢des para melhorar o desempenho dos micro-organismos, 0
uso de culturas mistas ou consércios microbianos garante que aptiddes diferentes estaréo a
servigo da producao (PATEL et al., 2012). Bactérias anaerdbias facultativas e estritas incluem
espécies dos géneros Enterobacter, Bacillus e Clostridium. As espécies de Clostridium
utilizam diferentes vias metabolicas na geragéo de hidrogénio e sdo capazes de modificar seu
metabolismo de acordo com as condigbes ambientais. Na etapa da acidogénese sé&o
produzidos principalmente acetato e butirato, e durante a solventogénese sdo gerados
acetona e etanol (VASQUEZ; VARALDO, 2009). Bactérias do género Enterobacter sp. séo
anaerobias facultativas e sobrevivem na presenca de pequenas quantidades de oxigénio no
meio, o0 que contribui para a manutencéo da condicdo de anaerobiose nos reatores (KAPDAN;
KARGI, 2006; BAGHCHEHSARAEE et al., 2010).



9

Glicose, isdbmeros de hexose ou polimeros em forma de amido e celulose rendem
diferentes quantidades de hidrogénio, dependendo da via metabdlica seguida ou inibida, e
dos produtos finais da fermentacdo que incluem acetato, propionato, butirato, lactato e etanol.
As vias que levam a producéo de acetato envolvem a producéo de 4 moles de hidrogénio por
mol de glicose degradada (Equacao 1). Metade do rendimento, 2 moles de hidrogénio por mol
de glicose, é obtido quando o butirato € o produto final da fermentacéo (Equacéao 2) (HAWKES
et al., 2002; LEVIN et al., 2004; GIOANNIS et al., 2013).

CeH1206 + 2 H2O — 2 CH3COOH (Acético) + 2 CO2 + 4 Hz 1)

CeH1206 — CH3CH>CH,COOH (BUtiI’iCO) +2C0O,+2H> (2)

Teoricamente, os melhores resultados sdo associados ao acetato. Na prética,
elevados rendimentos sao obtidos quando o butirato € o produto final da fermentacdo (SHOW
et al., 2012). Bactérias homoacetogénicas, principalmente do género Clostridium, s&o
capazes de crescer heterotroficamente, pois convertem acgucares simples a acetato (Equacéo
3) e, autotroficamente, produzem &cido acético a partir de H, e CO, (Equagédo 4) (CHEN et
al., 2009; GUO et al., 2010).

CeH1206 — 3 CHsCOOH 3)

2CO2+ 2 H20 — CH3COOH + 2 H20 (4)

A cada mol de propionato gerado, um mol de hidrogénio é consumido (Equacéo 5),
levando a baixos rendimentos (LEVIN et al., 2004; SHIDA et al., 2009). Produtos finais
reduzidos, como &lcoois e acido latico, indicam que o hidrogénio ndo foi gerado, nem
consumido (Equagbes 6 e 7) (GUO et al., 2010).

CeH1206 + 2 H, — 2 CH3CH,COOH (Propi()nico) + 2 CO, (5)
CeH1206 — 2 CH3CH,OH (Etanol) + 2 CO; (6)
Csleoe — 2 CH3CHOHCOOH (LétiCO) +2CO; (7)

O objetivo de alcancar rendimentos elevados a baixos custos esté entre as principais
questdes técnicas a serem abordadas. Sobre essas consideragfes, o desenvolvimento de
processos adequados, de reatores mais eficientes (SHOW et al., 2012) e o controle de

pardmetros como pH, concentracdo do substrato, taxa de carregamento organico,
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temperatura, tempo de retencdo de sdlidos, intensidade da mistura, concentracdo de
nutrientes e presséo parcial de H, sdo fundamentais para garantir a eficiéncia do processo
(KHANAL et al., 2004; GIOANNIS et al., 2013; AZWAR et al., 2014)

3.5 Reatores Anaerébios Operados em Bateladas Sequenciais (ASBR)

Reatores anaerdbios operados em bateladas sequenciais tém sido largamente
utilizados no tratamento de aguas residuéarias. Os sistemas continuos apresentam elevada
eficiéncia na remocao de matéria organica, melhor retencao de sélidos, controle de operacdo
simples e eficiente (RATUSZNEI et al., 2000; VARGAS et al., 2013). De acordo com Zaiat et
al. (2001), a configuracéo permite o controle estreito da qualidade do efluente, que pode ser
descartado somente quando os padrbes de emisséo requeridos sdo atingidos. A operacéo
intermitente do reator permite a aplicacdo de elevadas concentragdes iniciais e resulta na

geracao de grandes volumes de biogas.

Os sistemas em batelada sao particularmente Uteis para o tratamento de residuos
agroindustriais. Desenvolvidos para atender aos efluentes com alto teor de sélidos suspensos,
esses sistemas séo capazes de aliar facilidade de operacao e flexibilidade. Além disso, o
sistema de operagdo em modo semi-continuo é indicado para aplicacdes em escala plena,
uma vez que muitos dos efluentes industriais sao descarregados em periodos alternados (WU
et al., 2009).

3.5.1 Reatores anaerébios operados em bateladas sequenciais com biomassa imobilizada
(AnSBBR)

Pesquisas que envolvem projetos e a otimizacdo de parametros operacionais de
reatores anaerobios se intensificaram nos udltimos anos. Assim, ha indicios de que néo
somente a necessidade de buscar novas alternativas para sistemas ja estabelecidos, mas,
principalmente, € possivel o desenvolvimento de configuracdes que oferecam maximo

desempenho operacional, seguranca e custos reduzidos (OLIVEIRA et al., 2009).

A otimizacdo dos parametros operacionais do ASBR por Ratusznei et al. (2000)
permitiu o desenvolvimento de um sistema caracterizado pela imobilizacdo da biomassa em
suporte inerte, em detrimento aos reatores com lodo granulado. Essa nova configuracdo
melhora a retencdo dos micro-organismos, mesmo em condi¢cdes operacionais adversas, e
elimina a etapa de sedimentacéo levando a reducdo do tempo de ciclo (RATUSZNEI et al.,
2003).
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A configuragdo idealizada por Ratusznei et al. (2000) tem sido estudada no
tratamento de aguas residuarias com finalidades diversas, tais como remoc¢édo de matéria
organica (RODRIGUES et al., 2003; BEZERRA et al., 2009; NOVAES et al., 2010), remocéo
de compostos nitrogenados (ALBANEZ et al., 2009) e sulfurosos (MOCKAITIS et al., 2010).
Recentemente, a configuracéo tem sido empregada na producao de metano (LOVATO et al.,
2016; ALBANEZ et al., 2016b) e na producdo de hidrogénio a partir de agua residuéria
sintética (MANSSOURI et al., 2012; INOUE et al., 2014) e de substratos complexos (LIMA et
al., 2015; LOVATO et al., 2015; ALBANEZ et al., 2016a; LOVATO et al., 2017).

3.6 Fatores que afetam a producdao biolégica de hidrogénio e o desempenho do reator
AnSBBR

3.6.1 Imobilizagédo da biomassa

A imobilizacdo da biomassa em suportes inertes proporciona elevada concentragdo
e retencdo celular, assim resolve-se o maior problema detectado em reatores ASBR, a
permanéncia da biomassa no sistema. Ha melhora no equilibrio entre os micro-organismos
devido a conformacéo espacial mais favoravel, eliminagéo da incerteza da granulagéo e a
possibilidade de utilizar suportes como meios para selecionar ou enriquecer organismos
desejaveis e eliminar os indesejaveis. O uso de suportes inertes pode ainda resultar na
supressdo ou minimizacdo do tempo de sedimentacdo, reduzindo, portanto, o ciclo
(RODRIGUES et al., 2006).

O fluxo de massa entre as fases sélida e liquida pode ser um fator impeditivo no
processo de conversédo e causar consideravel redugéo nas taxas de conversédo (RODRIGUES
et al., 2006). O uso de suporte atua como mecanismo separador de gases e sélidos, além de
promover o fluxo uniforme no reator e melhor contato entre 4gua residuaria e a biomassa
aderida (YOUNG, 1991). Devido ao aumento no tempo de retengdo celular, sistemas com
leitos fixos estruturados aumentam a resisténcia do reator aos choques de carga, a presenca

de compostos inibitérios e as mudancas na composicao do substrato (SANCHEZ et al., 1994).

De acordo com Garcia et al. (2008), a aderéncia e a seletividade do material suporte
séo fatores determinantes na eficiéncia de reatores AnSBBR. Diversos materiais tém sido
testados como meio suporte em reatores anaerébios, tais como argila expandida (SHIDA et
al., 2012), espuma de poliuretano (COSTABILE et al., 2011), polietileno de baixa densidade
(LIMA et al., 2013), poliestireno (ROSA et al., 2014), politereftalato de etileno (PET) e tiras de
pneu (BARROS et al., 2011).
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3.6.2 Mistura

O movimento da massa liquida tornou-se um importante parametro de projeto e
operacao desses sistemas com a utilizacdo de reatores em batelada no tratamento de
efluentes com carga organica reduzida. A agitacdo pode ser realizada através da recirculacéo
do biogés, recirculacdo do liquido e agitacdo mecénica. Sua implementacdo proporciona
melhor contato entre substrato e micro-organismos durante a etapa de reac¢do, melhorando
os fluxos de transferéncia de massa, as taxas de reacao e a eficiéncia do reator (MICHELAN
et al., 2009).

A manutencdo de baixas pressdes parciais de hidrogénio através de sua remocao
continua é um dos pré-requisitos técnicos para producéo estavel e eficiente de hidrogénio
(SHOW et al., 2012). A mistura vigorosa diminui tanto a saturagéo como as pressoes parciais
de hidrogénio no reator (JUNG et al., 2011). Elevadas pressdes parciais de hidrogénio inibem
a atividade da hidrogenase e fazem da produgédo de H, uma reacdo termodinamicamente
desfavoravel (BAHL e DURRE, 2001).

Cubas et al. (2011) avaliaram a influéncia do tipo de impelidor e da intensidade de
agitacdo em reator AnSBBR com biomassa imobilizada em espuma de poliuretano,
alimentado com &gua residuaria sintética, com trés ciclos diarios de operacéo e a 30 °C. As
analises dos quatro tipos de impelidor, em hélice, pa plana, pa curva e pa inclinada; e da
intensidade de agitacdo, de 100 a 1100 rpm mostraram que a transferéncia de massa na fase
liquida foi afetada por ambos os parametros. Os melhores resultados, em todas as frequéncias
de agitacao, foram obtidos no impelidor tipo pa plana. A constante cinética de primeira ordem
(k1) esta diretamente relacionada ao coeficiente de transferéncia de massa na fase liquida; na
faixa entre 300 e 900 rpm o valor de k; teve aumento proporcional ao da intensidade de
agitacdo. Com a reducdo da camada limitante em torno das bioparticulas, foi verificada a
diminuicdo da resisténcia para transferéncia de massa, cujos valores para rotacfes de 300;
500; 700 e 900 rpm foram, respectivamente, de k; de 0,72; 1,07; 1,09 e 1,73 ht.

Em reator AnSBBR operado em escala piloto, com biomassa imobilizada em espuma
de poliuretano no tratamento de esgoto doméstico, Novaes et al. (2010) avaliaram impelidores
do tipo pas planas, pas inclinadas 45° e hélice. Os autores verificaram melhoria nos fluxos de
transferéncia de massa e na velocidade de consumo do substrato quando a intensidade de
agitacdo foi aumentada em 50%. Com a solubilizacdo da matéria organica particulada, foi
observado aumento na remocao de DQO de 14,7; 10,8 e 10,6% nos impelidores pa inclinada,
hélice e pa plana, respectivamente. O acréscimo na intensidade de agitagdo resultou em

valores elevados para a constante cinética de primeira ordem (k:) de 1,02 e 1,05 h* nos
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impelidores pé& plana e hélice, respectivamente. No impelidor tipo pa inclinada foi verificado o
menor indice de ki, de 0,412 h.

3.6.3 Tempo de detencao hidraulica

De acordo com Barros et al. (2010), o TDH minimo para manter a producao
especifica de hidrogénio é relatado como aquele em que se possam manter adequadas
concentracdes de micro-organismos produtores, enquanto a predominancia de organismos
consumidores néo seja favorecida. Nesse sentido, a aplicacéo de baixos tempos de detencédo
hidraulica pode ser estratégica, uma vez que elevadas taxas de diluicdo ndo sdo propicias a
fixacdo de arqueias metanogénicas, que crescem a taxas muito lentas. Logo, baixos TDH
podem afetar fortemente a producéo de metano (VAZQUEZ e VARALDO, 2009).

Durante producédo de biohidrogénio em ASBR em substrato & base de amido de
milho, Arooj et al. (2008) observaram que os produtos do metabolismo e a populacdo de micro-
organismos foram afetados pela variagdo no tempo de ciclo. A maxima taxa de producgéo de
4,12 LH,. Lt.d? e producéo especifica de 0,48 LH,.gSSV-1.d* foram alcancadas com 3 horas
de ciclo. Nos ciclos mais longo e mais curto, de 18 e 2 horas, foram verificadas a menor
producdo volumétrica de 0,88 LH,. L*.d! e elevadas concentracdes de acido propidnico. Os
melhores rendimentos de 0,51 e 0,48 molH..mol* de hexose foram obtidos nos ciclos de 6 e
7,5 horas, respectivamente, e sdo atribuidos a elevadas concentragdes de butirato e redugéo

do propionato.

Chen et al. (2009), ao avaliarem a dindmica de duracdo dos ciclos sobre a produgéo
de hidrogénio, investigaram intervalos de 4, 6 e 8 horas, em pH 4,9 e concentragdo inicial de
15 gDQO.L.d?. Os autores verificaram que a concentracdo de SSV no liquor variou em
fung&o do tempo do ciclo, assim como a relagdo F/M (Food/Microorganism). A relacdo F/M
diminuiu de 3,64 g DQO.g'SSV.d* em 4 horas, para 2,72 e 2,65 g DQO.g'SSV.d? nos ciclos
com 6 e 8 horas de duracdo, correspondendo a um aumento de 0,61 para 0,88 g DQO.g
1SSV.ciclo de 4 para 8 horas de ciclo, respectivamente. O maximo rendimento de 1,86
molH..mol! sacarose consumida, a maxima eficiéncia de conversdo de 1,18 molH,.mol*
sacarose e producéo volumétrica de 388 mL de H,.g'SSV.d? foi obtida em ciclo de 4 horas e
observados na maior relagdo F/M, em base diaria, ou na menor relacao F/M, em base ciclica.
Ciclos de longa duracédo podem reduzir a producdo de hidrogénio, devido as mudancas na
populacdo microbiana, uma vez que é favorecido o crescimento de micro-organismos nao

produtores.

Sreethawong et al. (2010) realizaram ensaios com 4 e 6 ciclos dirios de operagéo
para avaliar o efeito do numero de ciclos em um reator ASBR utilizado na producgéo de

hidrogénio. Para os respectivos ciclos, foram aplicadas cargas orgéanicas de 10; 15; 20 e 25
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g.Ltd? e de 15, 22,5; 30 e 37,5 g.L't.d?. Os autores observaram que a maxima taxa de
producdo (0,63 L.h?), taxa de producdo especifica (388 mLH..g'SSV) e rendimento (186
mLH..g*DQO removida) foram obtidas em carga organica de 30 g.L*.d* e 6 ciclos diarios de
operacao. A distribuicdo da concentracdo organica no reator ocorre de forma mais uniforme
com maior nimero de ciclos, causando menos varia¢cdes nas condicdes operacionais, 0 que
afeta diretamente o desenvolvimento da biomassa microbiana. A maior concentracdo de SSV
no liguor em operac¢des com seis ciclos diarios, em detrimento as de quatro ciclos, corrobora

essas afirmacoes.

3.6.4 Concentragdo do substrato

Em reatores batelada, a concentracdo 6tima do substrato varia e é profundamente
influenciada por outros parametros operacionais, como pH. Quando o pH né&o é controlado, o
rendimento usualmente diminui com o aumento da concentracdo do substrato. Elevadas
concentragdes de substrato permitem operagdes mais eficientes energeticamente, mas a
inibicdo das vias metabdlicas e da atividade microbiana por produtos do metabolismo sédo um
fator limitante (JUNG et al., 2011).

Lee et al. (2008), em reatores batelada, avaliaram concentracdes de amido que
variaram entre 8 e 32 gDQO.L™. A producdo e o rendimento aumentaram a medida que a
concentracdo inicial aumentou, alcancando produgdo volumétrica de 1,069 L.h1L?! e

rendimento de 11,25 mmol H..g*amido na maxima concentracéo avaliada.

3.6.5 Estratégia de alimentacdo

Em termos de eficiéncia do ASBR, a estratégia de alimentacdo é reconhecidamente
importante. O aumento do tempo de alimentagcdo resulta em baixas concentracdes do
substrato dentro do reator, evita sobrecargas organicas (ZAIAT et al., 2001) e faz com que o
processo seja equivalente a uma batelada alimentada (RATUSZNEI et al., 2003). A forma
como o reator é alimentado influencia o desempenho e a estabilidade do sistema. Ha trés
formas distintas de realiza-la: (i) em batelada, onde a alimentacéo € realizada de forma breve
e anterior a agitagdo do meio. As etapas de alimentacdo e reagdo sado realizadas
separadamente; (i) em batelada alimentada, realizada em intervalos longos em que a
agitacdo do meio ocorre simultaneamente a alimentacao; (iii) em sistemas mistos, em que o

reator realiza uma parte do ciclo em batelada alimentada e outra em batelada (INOUE, 2012).

Geralmente, empregada em substratos com elevadas concentracbes de matéria
organica ou compostos téxicos, a batelada alimentada € utilizada para ajustar as taxas

metabdlicas através da adequacdo do fluxo e da composicdo da alimentacdo, que €
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adicionada lentamente e em pequenos volumes (KARGI; PAMUKOGLU, 2009). O aumento
do tempo de alimentacao resulta em baixas concentra¢des do substrato dentro do reator a fim
de que se evitem sobrecargas organicas, inibicdo pelo substrato, por compostos quimicos ou
pelos produtos do metabolismo bacteriano (ZAIAT et al., 2001; KARGI; PAMUKOGLU, 2009).

Inoue (2012) avaliou a influéncia do tempo de enchimento em reator AnSBBR para
producdo de hidrogénio a partir de agua residuaria sintética. Foram aplicadas cargas
organicas que variaram de 9,0 a 27,0 gDQO.L™.d?, através do arranjo entre a concentracdo
afluente (3500 e 5400 mgDQO.L™) e o tempo de ciclo (4, 3 e 2 horas). Em todas as condi¢des
avaliadas, o tempo de enchimento correspondeu a 50% do tempo total de ciclo. O autor
verificou rendimento de 1,48 molH..mol*sacarose removida para carga organica aplicada de
13,5 e 18 g.L1.d? e ciclos de 4 e 3 horas, respectivamente. Manssouri (2012) trabalhou em
condi¢gBes operacionais idénticas, mas com tempo de enchimento do reator de 10 minutos e
obteve 1,04 e 0,85 molH..mol*sacarose removida, para as respectivas cargas organicas e
tempos de ciclo. Foi verificada redugéo nas concentragdes de etanol com o aumento do tempo
de enchimento, o que fez com que o rendimento na produgéo de hidrogénio aumentasse até
42,5%.

Além do tempo de enchimento, parametros como carga organica aplicada, retengéo
de biomassa, as concentracdes do substrato e produto e duracdo dos ciclos de operagéo
podem afetar a estratégia de alimentagc&o em batelada alimentada bem como podem interferir
diretamente no volume e nas taxas de produc¢éo de hidrogénio (KARGI; PAMUKOGLU, 2009).

3.6.6 pH

As condi¢cdes ambientais estdo entre os principais parametros a serem controlados
durante a producédo de hidrogénio. O pH tem implicacdes diretas no rendimento, nos acidos
organicos gerados durante o processo, na regulacdo da via metabdlica, em direcdo a
solventogénese (VASQUEZ; VARALDO, 2009), e na supressdo de micro-organismos
consumidores de hidrogénio (KHANAL et al., 2004). Além de prejudicar a atividade da enzima
hidrogenase (AFSCHAR et al., 1986; SINHA; PANDEY, 2011), as variacdes no pH podem
afetar a morfologia e a estrutura celular, e dessa forma, os fenbmenos de floculagéo e adeséo
de micro-organismos (GOTTSCHALK, 1986).

Lee et al. (2008) avaliaram o efeito do pH sobre a producdo de hidrogénio em
substrato a base de amido em reatores batelada conduzidos a 37 °C. Os autores observaram
rendimento e producédo de hidrogénio superior no ensaio realizado em pH 5,5 (9,19 mmol H,
g™ amido e 511 mL H;) quando comparado ao pH 7,0 (0,996 mmol H, g™ amido e 396 mL Hy).
Entre a faixa de pH de 5,5 e 7,0 houve predominancia de butirato; em condi¢des de pH inicial

ndo controlado (8,5) etanol e butirato foram os principais metabdlitos soltveis. Nos ensaios
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conduzidos em pH 5,5 e 6,0 foram verificadas as melhores eficiéncias de utilizacdo de
substrato de 97 e 98% e rendimento celular de 0,260 e 0,218 gSSV.g'amido,

respectivamente.

Sreethawong et al. (2010) conduziram um reator anaerdbio operado em bateladas
sequenciais a partir de agua residuéaria do processamento de mandioca e obtiveram producao
especifica de 5,6 LH,.L*.d! e rendimento de 438 mL H..g* DQO cujo pH foi mantido constante
em 5,5.

A avaliacdo da producdo de hidrogénio em reator ASBR foi feita por Arooj et al.
(2008), os quais utilizaram como substrato amido de milho na concentracédo de 20 g.L?. Os
autores fixaram o pH em 5,3 e a temperatura em 35 °C. Nessa faixa de pH, foram obtidas a
taxa de producdo de 4,12 LH,.Lt.d?, a producdo especifica de 0,48 LH,.gSSV.d! e a
eficiéncia de conversao de substrato de 97%.

Thanwised et al. (2012) avaliaram a producdo de hidrogénio a partir de agua
residudria da industria de fécula de mandioca em reator anaerobio compartimentado. Os
autores fixaram o pH em 6,0 e 6,5 até o 28° dia de operacéo, e, a partir desse periodo o pH
foi elevado a 9,0 e o valor mantido até o final do experimento. Foram obtidas taxa de producao
de 0,9 LH,.L1.d? e eficiéncia de remogédo de DQO de 29,3%.

Os valores de pH inicial na producédo de hidrogénio variam entre 4,5 e 9,0 (JUNG et
al. ,2011). Em substratos a base de amido, o efeito do pH inicial € mais pronunciado que nas
hexoses, uma vez que ele necessita ser hidrolisado para estar disponivel. Em valores de pH
mais elevado, entre 6,0 e 6,5, hidrogénio e acidos sdo produzidos rapidamente, mas
simultaneamente ocorre a deplecdo da capacidade de tamponamento, levando a inibicdo do
processo ou a alteracdo da via metabdlica. Em contrapartida, em pH inicial de 4,5, a producéo
de hidrogénio inicia-se de forma mais lenta, no entanto, estende-se por periodo superior,
apesar dos riscos de supressdo dos micro-organismos produtores de hidrogénio. Portanto,
para se garantir a maxima producédo, recomenda-se que o pH inicial seja fixado entre 5,5 e
5,7 (KHANAL et al., 2004).

3.6.7 Temperatura

A temperatura de operacao afeta diretamente as taxas de crescimento dos micro-
organismos e a conversdo em produtos da fermentacédo (LEE et al., 2006; JUNG et al., 2011;
SINHA; PANDEY, 2011). Juntamente com o pH, a temperatura € um fator determinante na
producado de hidrogénio a partir de amido (LEE et al., 2008). A fermentacdo de carboidratos
pode ser conduzida nas faixas mesofilica (25-40 °C); termofilica (40-65 °C); termofilica
extrema (65-80 °C) ou hipertermofilica (>80 °C) (LEVIN et al., 2004).
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O efeito da temperatura pode ser explicado termodinamicamente quando s&o
consideradas as mudancas na energia livre de Gibbs e nas condigbes-padréo de entalpia e
indicam como a reacdo pode ocorrer, se é espontanea e se sua natureza é endotérmica. Com
0 aumento da temperatura, o equilibrio cinético aumenta devido a natureza endotérmica da
reacao (AH° is + ve). Assim, com aumento na temperatura, a concentracdo do reagente se

mantém constante e pode melhorar a producdo de H, (SINHA; PANDEY, 2011).

Temperaturas elevadas podem promover a hidrélise do substrato, no entanto, pode
ocorrer a reducdo da diversidade microbiana, cujo resultado é a degradagéo incompleta,
especialmente em aguas residuarias. A operacdo, em temperaturas elevadas, aumenta 0s
custos com energia e requer estruturas adaptadas, com rigoroso controle do reator. A escolha
da faixa mais adequada deve basear-se ndo somente nos rendimentos na producdo de
hidrogénio, mas também deve-se levar em conta a eficiéncia na degradacgéo do substrato e

os fatores econdmicos (JUNG et al., 2011).

Baghchehsaraee et al. (2010), ao avaliarem a producéo bioldgica de hidrogénio em
condicbes mesofilicas e termofilicas, obtiveram 2,18 mol H..mol! glicose quando o
experimento foi conduzido a 37°C e 1,25 mol H..mol* glicose em cultivo a 55 °C. Os autores
verificaram que, a 37°C, a produc¢é&o de hidrogénio ndo sofreu variagdes com a redugéo do pH
e prosseguiu, mesmo com valores inferiores a 4,0. E, a 55°C, a producé&o de hidrogénio foi
observada somente até o pH 4,0, indicando que temperaturas termofilicas tornam o in6culo

mais susceptivel & variacdo do pH.

Lee et al. (2008), ao utilizarem amido como substrato durante a produgao
fermentativa de hidrogénio em reatores batelada com microflora mista, obtiveram rendimento
de 5,34 mmolH..g* amido a 37°C. Esse resultado foi seis vezes superior ao do rendimento
obtido a 55 °C (1,44 mmolH..g* amido). Os autores verificaram rendimento celular de 0,204
g SSV/g amido e eficiéncia de conversao de substrato de 82% no ensaio realizado a 37 °C,
resultados superiores aos obtidos a temperatura de 55 °C, de 0,085 g SSV/g amido e 519%,

para os respectivos parametros.

Yossan et al. (2012) obtiveram maximo potencial de producdo (985 mL.L?), taxa de
producdo (76 mL.L.h) e rendimento (22,08 mL.gDQO) nos ensaios conduzidos a 55, 45 e
37 °C, respectivamente ao verificarem o efeito da temperatura de operacdo em reatores
batelada alimentados com residuos oleaginosos. E, quando o reator foi submetido a
temperatura de 25 °C, foram observadas a menor producdo acumulada (706,42 mL.LY), a
taxa de producéo foi de 22,52 mL.L2.h, o rendimento de 22,08 mL.g*DQO e o maior periodo
de fase lag. A andlise da comunidade microbiana revelou que nos cultivos a 25, 37, 45 e 55
°C, espécies do género Clostridium foram dominantes, cobrindo 75, 89, 71 e 83% das bandas,

respectivamente.
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3.6.8 Tratamento do in6culo

O uso de microflora mista na producéo biolégica de hidrogénio é viavel porque
simplifica a operacdo e o controle do sistema. Micro-organismos isolados do solo, aguas
residuarias, lodo, composto, dentre outros, podem ser usados como fontes potenciais de
in6culo em processos fermentativos (SINHA; PANDEY, 2011). Apesar dos beneficios das
culturas mistas, ha necessidade de suprimir a atividade de espécies consumidoras de
hidrogénio. A selecdo dos micro-organismos de interesse € realizada através do pré-
tratamento ou enriquecimento do inéculo, que consiste na exposi¢cédo da cultura a condi¢des
ambientais extremas (KAN, 2013; BAKONYI et al., 2014).

As diferengcas fisiolégicas entre micro-organismos produtores (bactérias
acidogénicas) e consumidores de hidrogénio (arqueias metanogénicas, bactérias
homoacetogénicas e redutoras de sulfato) servem de base para os diferentes métodos de
enriguecimento. Bactérias acidogénicas, como as do género Clostridium, podem formar
esporos de resisténcia quando submetidas a condicdes ambientais desfavoraveis, como altas
temperaturas, acidez ou alcalinidade extremas (ZHU e BELAND, 2006).

Véarias formas de pré-tratamento tém sido empregadas no enriquecimento de
in6culos, dentre elas, o tratamento térmico (BAKONY!I et al., 2014); acido e alcalino (KAN,
2013); por inibidores quimicos (ZHU e BELAND, 2006; WANG e WAN, 2008); por sonicacio
(ELBESHBISHY et al., 2011a); irradiagédo de micro-ondas (SINGHAL e SINGH, 2014) ou ainda
através de métodos combinados (ELBESHBISHY et al., 2011b).

O enriguecimento térmico é uma técnica comum e efetiva para enriquecer indculos,
principalmente bactérias do género Clostridium (BAGHCHEHSARAEE et al., 2008; BAKONYI
et al., 2014), além de um método facil e pratico (WANG e WAN, 2008).

Assim, a temperatura e o tempo de exposicao podem variar sensivelmente de acordo
com a fonte do in6culo. A maioria dos tratamentos térmicos reportados na literatura encontra-
se em faixas de temperatura que variam de 75 a 100 °C. Arqueas metanogénicas nédo
sobrevivem em temperaturas superiores a 70 °C, especialmente por tempos prolongados
(BAKONYI et al., 2014). Comumente, os tempos de exposicdo podem variar de 15 a 180
minutos, ou mais (ASSAWAMONGKHOLSIRI et al., 2013; KAN, 2013).

Mu et al. (2007) avaliaram o enriguecimento de lodo anaerdbio de reator UASB,
utiizado na geracdo de metano, através de pré-tratamento térmico, acido e basico, e
obtiveram rendimento de 2 mol H,.mol* glicose quando o lodo foi aquecido a 102 °C por 90
minutos; de 1,3 mol H..mol? glicose, quando o inéculo foi submetido ao tratamento acido e de

0,48 mol H..mol* glicose quando o tratamento recebido foi o agente alcalinizante.
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Em reator ASBR alimentado com agua residuéaria do processamento de mandioca,
Sreethawong et al. (2010) utilizaram como in6culo o lodo anaerdbio de lagoa anaerdbia
submetido ao aquecimento a 95 °C por 15 minutos. E, com quatro horas de ciclo, foram obtidos
producéo de 5,6 LH..L1.d? e rendimento de 438 ml H..g! de DQO removida.

Thanwised et al. (2012) utilizaram como inéculo o lodo de reator UASB operado em
escala plena, submetido a tratamento térmico de 105 °C por 2 horas. Em reator
compartimentado de 14 L, operado a 32 °C e utilizado no tratamento de agua residuaria de
inddstria de fécula de mandioca, os autores obtiveram 883 mL H,.L*.d! com carga organica
aplicada de 65,92 g DQO.L.d™

3.7 Agua residuéria de fecularia de mandioca

A possibilidade de se utilizarem residuos organicos como substratos para producao
de hidrogénio torna o processo bioldgico bastante atrativo (CASTELLO et al., 2009), pois as
fontes de carbono e nitrogénio podem responder por até 40% dos custos de producao (WANG
et al., 2008). Entre os principais critérios para escolha de substratos estdo a disponibilidade,
o custo e a biodegradabilidade do residuo (BICAKOVA e STRAKA, 2012; SHOW et al., 2012).
A presenca de amido e de agUcares prontamente disponiveis, como frutose e glicose, faz da
adgua residuaria de fecularia de mandioca um substrato promissor para producdo de
biohidrogénio, uma vez que as bactérias produtoras de hidrogénio utilizam carboidratos como
principal fonte de carbono (GOMES et al., 2016).

No ano de 2015, o estado do Parana produziu 520 mil toneladas de fécula de
mandioca, 0 equivalente a 69% da producdo brasileira (CEPEA, 2016). Os processos de
extracdo e de purificacdo da fécula estdo vinculados a geragéo de grande volume de residuos
liquidos, provenientes das operagbes de lavagem das raizes e da extragdo da fécula
(CEREDA, 2001). O processamento de 1 kg de mandioca resulta na geragédo de 0,2 kg de
fécula; de 0,4 a 0,9 kg de bagaco e de 5 a 7 L de agua residuaria (O-THONG et al., 2011;
LEANO e BABEL, 2012). O residuo liquido de fecularia possui carga organica elevada, com
demanda guimica de oxigénio entre 3 e 15 g.L"}(TORRES et al., 2017) e concentracdo de
acucares totais de 2,5 a 4,6 g.L"! (ANDREANI et al., 2015). Aliado ao elevado contetdo
organico, o residuo € potencialmente toxico devido a presenca do glicosideo cianogénico
linamarina, encontrado em concentracdes que podem alcancar até 140 mg.L?
(KAEWKANNETRA et al., 2011).

Além da elevada concentragdo de matéria organica, a agua residuéaria de fecularia

pOssui em sua composicdo nutrientes como nitrogénio (212 mg.L?); fésforo (31 mg.LY); célcio
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(33 mg.L?) e ferro (11 mg.L!) (TORRES et al., 2017). O nitrogénio, o fésforo e o ferro séo
alguns dos principais nutrientes requeridos para producdo fermentativa de hidrogénio. O
nitrogénio é essencial para o crescimento bacteriano. O fésforo é a principal fonte para
formacdo do ATP e de enzimas e sua caréncia pode afetar as vias metabdlicas em bactérias
do género Clostridium, além de diminuir a producéao potencial de H, (LIN e LAY, 2005). O ferro
destaca-se por sua participacdo na formacdo da hidrogenas; essa enzima atua como
carreadora de elétrons e esta envolvida na oxidacdo do piruvato a acetil-CoA, gas carbonico
e hidrogénio (SINHA; PANDEY, 2011).

Industrias que exploram a extracdo de amido de mandioca comumente tratam seus
efluentes em lagoas anaerObias. Esse sistema requer areas extensas, contribui com a
liberacdo de gases para a atmosfera e com a geragédo de odores desagradaveis, que podem
afetar a populagdo local. Durante a producdo de fécula, estima-se que cerca de 75% da
energia consumida seja originaria de fontes como petréleo e que 25% da demanda seja
suprida pela energia elétrica. Nesse contexto, tecnologias que viabilizem o uso eficiente do
biogas podem contribuir com a diminuigdo dos custos associados a secagem da fécula. De
acordo com Kuczman (2012), em um fecularia que processa em média 135 t.d* de raizes, sdo
consumidos mensalmente 620 m® de lenha na caldeira, para produzir vapor, e sdo gerados
cerca de 800 m® de agua residuaria diariamente. Estudos mostram que o tratamento
anaerdbio de 1 m® de agua residuéaria de fecularia tem potencial para produzir até 10 m® de
biogas (THANWISED et al.,2012).

3.7.1 Produtos intermediarios associados ao metabolismo das bactérias laticas

Em residuos do processamento da mandioca, 0s prejuizos a producao de hidrogénio
tém sido associados a presenca de bactérias laticas. Além de competirem por substrato
(FOOKS et al., 1999; SAADY, 2013), os produtos do metabolismo intermediario desses micro-
organismos sao potencialmente inibidores (NOIKE et al., 2002; ROSA et al., 2016; GOMES
et al., 2016). As bactérias laticas sdo micro-organismos gram-positivos que produzem acido
latico como principal produto da fermentacao dos carboidratos e fazem parte da microflora
autoctone da mandioca (AKINGBALA et al., 2005; ROSALES-SOTO et al., 2016). Nas raizes
e nos residuos do processamento, estima-se que a contagem de bactérias laticas possa variar
entre 10° e 10° UFC g* (CRISPIM et al., 2013; ROSA et al., 2016), com crescimento em
amplas faixas de pH (3.5 — 10.0) e temperatura (5 — 45 °C) (ABDEL-RAHMAN et al., 2013).

As bactérias laticas podem inibir o crescimento e o metabolismo microbiano pela
producado de intermediarios potencialmente téxicos (MCAULIFFE et al., 2001; WANG et al.,
2015). A bacteriocina nisina € um lantabiético de baixo peso molecular (<5KDa) produzido por

culturas de Lactococcus lactis lactis. Seu mecanismo de acdo esta relacionado a formacao de
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poros na membrana plasmética, ocasionando alteragbes na permeabilidade seletiva, que
levam ao efluxo de compostos essenciais e & morte celular (BREUKINK et al., 1999; MAZZOLI
et al., 2014). O &cido latico em sua forma ndo-dissociada também pode atuar como inibidor
de diversas espécies do consércio microbiano. Devido ao seu carater lipofilico, ele pode se
difundir livremente através da membrana celular e causar acidificacao do citoplasma devido a
dissociacdo e liberacdo de prétons no meio intracelular (ROSENGREN et al., 2013). Para
restaurar o equilibrio, os ions H* sdo bombeados para o meio extracelular, causam disturbios
na forca préton motiva e prejuizos ao crescimento microbiano (MITCHELL, 1961). Outros
produtos do metabolismo intermediario como peroxido de hidrogénio, acido férmico, acetoina,
2,3-butanodiol e diacetil também podem apresentar efeitos bactericida e bacteriostético
(LINDGREEN; DOBROGOSZ, 1990).

3.8 Consideracdes Finais

Pesquisas que envolvem projetos e a otimizagdo de parametros operacionais de
reatores anaerébios se intensificaram nos udltimos anos bem como indicam que ha
necessidade de buscar novas alternativas para os sistemas ja estabelecidos. O
desenvolvimento de configuragbes que oferecam, ao mesmo tempo, maximo desempenho
operacional e custos reduzidos, sao fatores-chave para consolidar o uso de reatores
anaerobios na producéo de biocombustiveis. Nesse contexto, a contribuicdo cientifica desse
trabalho se apoia no fato de que, € possivel aliar uma configuracdo, operacionalmente
simples, flexivel e com possibilidades de aumento de escala (AnSBBR), a uma técnica
amplamente explorada, como a fermentacéo anaerdbia, na producéo biolégica de hidrogénio,
proporcionando a geracdo de produtos como elevado potencial energético, a partir de um

residuo rico em matéria organica e de baixo custo.



22

4 MATERIAIS E METODOS

4.1 Local de realizacdo do experimento

O experimento foi conduzido no Laboratério de Reatores Anaerébios, no Laboratério
de Saneamento Ambiental e no Laboratério de Andlises Agroambientais da Universidade
Estadual do Oeste do Parand, campus de Cascavel.

4.2 Reator anaerobio operado em bateladas sequenciais com biomassa imobilizada
(AnSBBR)

O reator anaerobio operado em bateladas sequenciais com biomassa imobilizada
(AnSBBR) utilizado no experimento foi confeccionado em acrilico transparente com 5 mm
de espessura, 30 cm de altura, 15 cm de didmetro, com capacidade total de 6,0 L e
capacidade util de 4,3 L (2,3 L de volume residual e 2,0 L de volume alimentado por ciclo),
conforme sistema utilizado por Manssouri et al. (2013) e Inoue et al. (2014). O reator foi
mantido em camara de aquecimento a temperatura de 30+1 °C. O material suporte foi
acondicionado em um cesto de aco Inox perfurado de 20 cm de altura, 7 cm de didmetro
interno e 15 cm de didmetro externo. Uma tampa do mesmo material foi fixada ao cesto

para evitar a saida do suporte (Figuras 1 e 2).
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Figura 1 Representacao esquematica do reator AnSBBR. 1. Reator em acrilico; 2. Cesto para imobilizagédo da
biomassa; 3. Sistema de agitacdo; 4. Entrada do afluente; 5. Bomba de alimentagédo; 6. Saida do efluente; 7.
Bomba de descarga; 8. Saida de gas; 9. Frasco Mariotte; 10. Temporizadores; 11. Camara climatizada.
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Figura 2 Imagens do reator AnSBBR. a) Reator e sistema de agitacao; b) Cesto para imobilizagdo da
biomassa; ¢) Material suporte (polietileno de baixa densidade) e biomassa.

Foram utilizados impelidores do tipo turbina com 5 cm de didmetro total, constituidos
por quatro laminas planas instaladas a 8 e 16 cm do fundo do tanque para garantir a agitacao
fixa de 300 rpm. As etapas de alimentacdo e descarga foram realizadas por bombas
peristalticas dosadoras da marca Milan®. A autonomia do processo foi garantida pelo uso de
temporizadores digitais (TH-857 Plus Kienzle®), responsaveis pelo acionamento/parada das
bombas e do sistema de agitacdo para a realizacdo das etapas da operacdo em batelada
sequencial: alimentacao, agitacdo e descarga.

A quantificagdo do volume de biogas gerado foi realizada em um frasco Mariotte
conectado a saida de gas, localizada na parte superior do reator. O volume de géas gerado foi
deduzido do volume de liquido alimentado no modo de operacao em batelada-alimentada,
uma vez que ambos ocorrem simultaneamente. O volume final foi obtido apds a correcao para
as condicBes normais de temperatura e pressao (CNTP). Os dados referentes a pressao

atmosférica foram fornecidos pelo Sistema Meteoroldgico do Parana (SIMEPAR).
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4.3 Material suporte e in6culo

Polietileno de baixa densidade (PEBD) foi utilizado na imobilizacdo da biomassa e a
escolha deveu-se as caracteristicas do material, que favorecem a coloniza¢éo por bactérias
hidroliticas, fermentativas e ndo redutoras de sulfato, em detrimento as redutoras de sulfato e
arqueias metanogénicas (SILVA et al., 2006), reconhecidas consumidoras de hidrogénio,

além, de tratar-se de um material disponivel e de baixo custo.
A inoculacao do sistema foi realizada a partir de duas fontes:

i) Indculo obtido por autofermentagdo da dgua residuaria de fecularia de mandioca. O
procedimento consiste em manter o material a ser fermentado & temperatura
ambiente durante 72 horas (LEITE et al., 2008);

i) In6culo obtido de lodo anaerébio, proveniente de um reator piloto utilizado no

tratamento de agua residuaria de fecularia de mandioca.

O lodo anaerdbio foi aquecido a 95 °C durante 15 minutos para enriquecer o indculo
(SREETHAWONG et al., 2010). O enriquecimento de inGculos com micro-organismos
produtores de hidrogénio consiste em sua exposi¢cdo a condicdes ambientais extremas no
intuito de induzir a formacao de esporos. Além de selecionar bactérias do género Clostridium,
principais micro-organismos produtores de hidrogénio a partir da fermentacéo de acucares,
possiveis competidores também sao eliminados do consoércio, tais como as arqueias
metanogénicas e bactérias redutoras de sulfato. A concentracdo do lodo anaerébio inserido
no reator foi de 28 gSVT.L ™.

Para melhorar a fixacdo da biomassa ao material suporte, durante a fermentacédo da
agua residuaria de fecularia, o PEBD permaneceu em contato com o indculo, para tornar a
imobilizacdo dos micro-organismos mais efetiva. No processo de inoculacéo do reator com o
lodo anaerdbio, a mistura do material suporte ao in6culo foi realizada no momento em que o
PEBD foi acondicionado no cesto. Em ambas as estratégias, apos a inoculagéo, iniciou-se
uma batelada de 24 horas com agitagéo lenta para melhorar a fixagdo da biomassa ao suporte

inerte.

Na Figura 3 podem ser verificadas imagens do material suporte (PEBD) e das fontes

de in6culo utilizadas no reator AnSBBR.
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(a) (b) (c)
Figura 3 A) Polietileno de baixa densidade (PEBD); B) Autofermentacéo da agua residuéria de fecularia
de mandioca; C) Lodo anaerdbio em pecas de bambu, utilizadas como meio suporte em reator

anaerobio piloto.

4.4 Agua residuéria de fecularia de mandioca (ARF)

A agua residuéaria do processo de extracdo e purificagdo da fécula de mandioca foi
coletada em trés industrias localizadas nos municipios de Toledo, Maripa e Nova Santa Rosa,
PR. No processo produtivo, a agua gerada durante a extracdo do amido é reutilizada na
lavagem das raizes e segue para o sistema de lagoas de tratamento. Na Figura 4 esta
apresentado o fluxograma industrial simplificado das etapas de extracdo e purificacdo da
fécula de mandioca, bem como, do ponto de coleta da agua residuaria.
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Figura 4 Fluxograma industrial simplificado das etapas de extracdo e purificacdo da fécula.

A agua residuaria foi coletada na calha de recirculacdo, local em que a agua
remanescente do processo de concentracao € reutilizada durante os processos de lavagem e
descascamento das raizes. Em seguida, o residuo foi acondicionado em gal6es de 50 L e
transportado ao laboratério de reatores biologicos. Todo o volume coletado foi

homogeneizado em um tanque de 300 L. Apds a decantacdo dos sélidos grosseiros (solo,
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partes da raiz e cascas de mandioca), o efluente foi envasado em garrafas de politereftalato
de etileno (PET) de 2 L e congelado a -18 °C.

Apoés a coleta, os lotes de agua residuéria foram caracterizados quanto aos seguintes
parametros: pH, DQO, acUcares totais e sélidos. Em todos os ensaios, o pH afluente foi
ajustado para 6,0 com bicarbonato de sd6dio (NaHCOs). Imagens do local de coleta e das
etapas de homogeneizacdo e envase da agua residuaria de fecularia de mandioca sao
apresentadas na Figura 5.

@) (b) (©)
Figura 5 a) Calha de recirculacdo; b) Homogeneizacdo do efluente coletado; ¢) Envase da agua

residuaria para congelamento.

4.5 Condi¢cdes experimentais

A operacao do sistema foi realizada de acordo com os ciclos tipicos da batelada
sequencial: (i) alimentacdo, em que o reator € carregado com o liquido a ser tratado, iniciando-
se simultaneamente a agitacao; (ii) reacdo, periodo em que ocorrem as biotransformacdes do
substrato; e (iii) descarga, ao término do ciclo, o liquido tratado € descarregado do reator,
iniciando-se em seguida um novo ciclo. Foram avaliadas duas estratégias de alimentacéo
durante a conducao do experimento: (i) batelada, em que o tempo de enchimento do reator é
de 20 min, e (ii) batelada alimentada/batelada, em que o tempo de alimentag&o consiste em
50% do tempo total de ciclo.
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As cargas organicas foram aplicadas em fun¢éo da concentracdo afluente que variou
de 2000 a 5000 mgCarb.L? e do tempo de ciclo de 4, 3 e 2 horas, configurando 6, 8 e 12
ciclos diarios. Ao término de cada condicdo experimental o reator foi desmontado, higienizado
e um novo indculo foi introduzido. O resumo das condicBes experimentais do reator AnSBBR
operado em batelada e batelada alimentada € apresentado nas Tabelas 1 e 2,

respectivamente.

Tabela 1 Resumo das condi¢cbes experimentais dos ensaios inoculados com in6culo obtido
por autofermentacao.

Tempo de i Concentracdo COVc Tempo de
Condicéo Tempo  gnchimento  NUmMero afluente (g.L1.dY)  operacdo
de ciclo de ciclos -1
(mgCar.L?) (d)
(h) (d)
El 4,0 20 min 6 4200 12,0 23
E2 3,0 20 min 8 4700 18,0 14
E3 3,0 15h 8 4700 18,0 10

Tabela 2 Resumo das condi¢des experimentais dos ensaios inoculados com lodo anaerobio.

Tempo Tempo de Nudmero Concentragéo COVc Tempo de
Condicdo  deciclo enchimento de ciclos afluente (g.Lt.dY) operagdo
(h) (d) (mgCar.L?) (d)
E4 4.0 20 min 6 2000 5,0 17
E5 4.0 2h 6 4200 12,0 14
E6 4,0 2h 6 5000 14,0 33
E7 2,0 20 min 12 3200 18,0 23
E8 2,0 1h 12 3200 18,0 16

Foram verificados ainda os efeitos da concentracdo afluente e do tempo de ciclo,
variaveis intrinsecas a carga organica volumétrica aplicada, além do efeito da carga organica
volumétrica aplicada. Foram avaliadas a estabilidade, a conversdo de matéria organica e o
rendimento molar de hidrogénio em funcdo do substrato consumido e a produtividade molar

para determinar a influéncia dessas variaveis sobre o reator.

O reator foi monitorado a partir de coletas do afluente e efluente durante quatro vezes

por semana. Nessas amostras foram avaliados os parametros apresentados na Tabela 3.
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Tabela 3 Parametros de monitoramento do reator AnSBBR.

Parametros Local da Coleta Referéncias
Alcalinidade/AVT Afluente e efluente Ripley et al. (1986)
Carboidratos Afluente e efluente Dubois et al. (1956)
DQO Afluente e efluente APHA

pH Afluente e efluente APHA

Série de solidos Efluente APHA
Acidos organicos volateis Afluente e efluente Lazaro et al. (2012)

Penteado et al. (2013)
Volume de biogas Saida de gas

Composicao do biogas Saida de gas Penteado et al. (2013)

4.6 Quantificacdo da biomassa

A quantificagdo da biomassa aderida ao material suporte foi realizada ap6s o término
de cada condi¢do experimental de acordo com a metodologia de Manssouri (2012) e Inoue
(2013). Foram guantificados o volume de meio reacional (Vr) € a biomassa suspensa presente
no liquido bem como a mistura suporte inerte mais biomassa (Mr.si:8) € a biomassa aderida

ao suporte (Ma-si+g).

Apoés a completa mistura do suporte inerte mais biomassa (Mr.si:8), foi coletada uma
aliquota para determinagdo da quantidade de biomassa aderida ao suporte (Masis). A
amostra foi lavada com agua destilada para remover todo o material aderido ao suporte. A
partir das fracdes obtidas, foram determinados os sélidos totais (ST) da fase sélida, composta
pelo material suporte (Ma-si); € 0s sélidos totais (ST) e sélidos volateis totais (SVT) da fase
liquida, em que esté contida a biomassa (Ma-svt). A estimativa da quantidade de biomassa no

reator foi realizada de trés formas:

i. Quantidade total de biomassa no reator (Msvr), calculada de acordo com a

Equacéo (7).

lVIA—SVT . 1VIT—SI+B

(7)

M =
VT 1V[A—SI+B



30

. Relacéo entre a quantidade de biomassa e o volume de meio liquido do reator (Cy),

calculada conforme a Equagéo (8).

Mgyt
Cx = Ve (8)

iii. Relacdo entre a quantidade de biomassa e a quantidade de suporte inerte presente

no reator (Cyx), conforme Equacéo 9.

Ma_svr

Cx = 9

Ma_si

A guantidade total de biomassa presente no reator (Msvt) expressa a capacidade do
sistema de reter biomassa, além de ser uma variavel importante na determinacdo dos
indicadores carga organica especifica aplicada (gCarb.gSVT.d?), carga organica especifica

removida (gCarb.g*SVT.d?) e produtividade molar especifica (molH2.kg*SVT.d?).

4.7 Métodos analiticos

As coletas do afluente e efluente foram realizadas no monitoramento do reator. As
medidas de pH foram realizadas em pHmetro de bancada Tec 3MP da marca Tecnal®. A
demanda quimica de oxigénio (DQO), sélidos totais (ST), soélidos volateis (SV), soélidos
suspensos totais (SST), sélidos suspensos volateis (SSV) e nitrogénio total Kjeldahl foram
determinados pelos métodos preconizados pelo Standards Methods for the Examination the
Water and Wastewater (EATON et al., 2005).

A concentracao de acucares totais (AT) foi quantificada de acordo com a metodologia
de Dubois et al. (1956). A alcalinidade parcial (AP), alcalinidade intermediaria (Al), alcalinidade
total (AT), alcalinidade parcial (AP) e os &acidos volateis totais (AVT) foram determinados de

acordo com a metodologia proposta por Ripley et al. (1986).

A quantificacdo dos acidos organicos volateis (acético, butirico, propioénico) e do
acido latico foi realizada por cromatografia liquida de alta eficiéncia (CLAE) em sistema
Shimadzu® equipado com Coluna Aminex® HP-87H (300 mm x 7,8 mm Bio-Rad), forno CTO-
20A a temperatura de 64 °C, controlador CBM-20A, detector UV com arranjo de diodos SPD-
20A em comprimento de onda de 208 nm e bomba LC-20AT. A fase movel foi composta por
agua ultrapura Milli-Q (Millipore®) acidificada com 0,005 M de H.SO4 em fluxo de 0,5 mL.min
1 e volume de injecéo de 20uL (LAZARO et al., 2012; PENTEADO et al., 2013). As amostras
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que compunham o afluente e o efluente do reator AnSBBR foram filtradas em membrana de

acetato de celulose com poro de 0,2 pm e acidificadas com solucéo de H>SO4 (2 M).

Para a andlise qualitativa do biogas, aliquotas do gas foram coletadas em seringa
com dispositivo de trava (Sigma®), diretamente da mangueira que liga a saida de gas do reator
ao gasbmetro. Os constituintes do biogés (hidrogénio, diéxido de carbono e metano) foram
determinados por cromatografia gasosa em sistema Shimadzu® 2010, equipado com coluna
capilar Carboxen® 1010 plot (30 m x 0,53 mm x 0,30 um). O argdnio com vazao de ar de make-
up de 8 mL.min foi utilizado como gas de arraste. Foram injetados 500 UL de amostra e a
temperatura do injetor foi ajustada para 200 °C. A deteccdo foi realizada em detector de
condutividade térmica (TCD) a temperatura de 230 °C. O forno foi programado para operar a
temperatura inicial de 130 °C e aquecido a 135 °C a uma taxa de 46 °C.min! durante 6 minutos
(PENTEADO et al., 2013).

Considerando-se que alguns trabalhos da literatura indicam que a presenca da
bacteriocina nisina, oriunda das bactérias laticas, pode inibir a producao de hidrogénio e que
os residuos do processamento de mandioca, normalmente, apresentam grande relagdo com
esses micro-organismos (GOMES et al., 2015), foi realizada a andlise de nisina nos lotes do

efluente coletado na industria.

A quantificacdo da bacteriocina Nisina foi realizada de acordo com a metodologia de
Smaoui et al. (2010) por cromatografia liquida de alta eficiéncia (CLAE) em sistema
Shimadzu® equipado com Coluna de fase reversa C18 Gemini NX® (50 mm x 4,6 mm)
Phenomenex, forno CTO-20A a temperatura de 30 °C; controlador CBM-20A; detector UV
com arranjo de diodos SPD-20A em comprimento de onda de 280 nm e bomba LC-20AT com
fluxo de 0,5 mL.min. A fase mével, composta pelas solucdes A (99,9% H.0 e 0,1%TFA) e B
(99,9% Acetonitrila e 0,1%TFA). Na eluicdo da amostra foi utilizado o seguinte gradiente: 0-5
min: 90% A e 10% B; 5-30 min: 50% A e 50% B; 30-35 min: 20% A e 80% B; 35-50 min: 10%
A e 90% B e de 50-60 min: 90% A e 10% B. A curva de calibrag¢éo foi construida a partir da
diluicdo do padréo de Nisina 2,5% (Sigma-Aldrich) em solu¢do de HCI 0,02 N. As amostras
do afluente e efluente do reator AnNSBBR foram filtradas em membrana de acetato de celulose

com poro de 0,2 um e diluidas em solu¢édo de HCI 0,02 N.

4.8 Fundamentos tedéricos

A fundamentacao teorica para quantificacdo dos parametros de avaliacdo do reator
AnSBBR tem como base os métodos propostos por Manssouri et al. (2013) e Inoue et al.
(2014). A determinacgéo da eficiéncia de remocao de matéria organica na forma de DQO e de

carboidratos em amostras néo filtradas (st e €ct) sera calculada de acordo com as Equacdes
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(10) e (11). Em que, CsarL € CcarL S80 as concentracdes de DQO e carboidratos em amostras

do afluente e Cst e Ccr referem-se as concentragdes de DQO e carboidratos em amostras do

efluente.
C —C 10
esr (%) = SAFL ST 100 (10)
CsaFL
C —C 11
ecr(%) = ———1 100 (D
CcarL

A eficiéncia de remocao de matéria organica na forma de DQO e de carboidratos em
amostras filtradas (esr e €cr) sera calculada de acordo com as Equacges (12) e (13). Em que,
Csr e Ccr sao as concentracdes de DQO e carboidratos em amostras filtradas do efluente.

As Cargas organicas volumétricas aplicadas (COVs e COVc¢) séo definidas como a
guantidade de matéria orgéanica, em termos de DQO ou de carboidratos, aplicadas ao reator
em funcdo do tempo e do volume de meio do reator, expressas por gDQO.L™.d* ou gCarb.L
1.d. Em reatores operados em batelada, o célculo da carga organica volumétrica aplicada é
realizado de acordo com as Equacgles (14) e (15), em que, Va corresponde ao volume de
agua residuaria alimentado ao reator por ciclo, N é o nimero de ciclos por dia e Vg € 0 volume

total de agua residuéria contida no reator por ciclo.

Va.N).C 14

COVs = (Va.N). Csapr, (14)
Vr

Va.N).C 1

COVe = (Va.N). CcarL (15)
Vr

As cargas organicas especificas aplicadas (COEs e COEc) séo definidas como a

quantidade de matéria organica, em termos de DQO ou de carboidratos, aplicada ao reator
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em funcdo do tempo e da massa de solidos totais volateis no reator, expressas por
gDQO.gSVTL.d?! ougCarb.gSVT1.d™. Em reatores operados em batelada, o célculo da carga
organica especifica aplicada é realizado de acordo com as Equagdes (16) e (17).

Va.N).C

COEAg = (Va-N).Csarr, (16)
Mgy
Va.N).C

COEA. = (Va-N).CcarL a7)
Mgyt

As cargas organicas volumétricas removidas de amostras filtradas, COVRs e COVRc,
séo definidas como a quantidade de matéria organica, em DQO ou carboidratos, removida no
reator por unidade de tempo e por volume de reator (gDQO.L*.d? ou gCarb.L.d?). Para

reatores operados em batelada sdo calculadas pelas Equacdes (18) e (19).

Va.N). (C —C
COVRg = (Va.N). (CsarL SF) (18)
Vr
Va.N). (C —C
COVR, = (Va.N).( \(;AFL CF) (19)
R

A carga organica especifica removida de amostras filtradas, COERs e COERc, é
definida como a quantidade de matéria organica, em DQO ou carboidratos, removida pelo
reator por unidade de tempo e por massa de sélidos volateis no reator (gDQO.gSVT1.d? ou
gCarb.gSVT1.d?). Para reatores operados em batelada séo calculadas pelas Equacdes (20)
e (21).

Va.N). (C - C
COERg = (Va.N). (CsapL SF) (20)
Mgyt
Va.N). (C — C
COER = (Va-N). (CcarL CF) (21)

Mgyt
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A produtividade molar volumétrica (PrM) é definida como a quantidade de hidrogénio
(H2) gerada em funcdo da unidade de tempo e volume util do reator (molH..m?3.d%). E
calculada pela Equacéo (22), na qual nH; é a quantidade molar de hidrogénio produzido por

dia e Vr € 0 volume total de 4gua residuéria no reator por ciclo.

poy < MH2 (22)

A produtividade molar especifica (PrME) é definida como a quantidade de hidrogénio
(H2) gerada em func&o da unidade de tempo e por massa de solidos volateis totais no reator

(molH2.kgSVT2.d?), calculada pela Equacéo (23).

NH2 (23)

PrME =
Mgyt

O rendimento entre hidrogénio (molar) produzido e matéria organica (massa)
aplicada na forma de DQO (RMCAsn) € definido pela quantidade de hidrogénio (Hz) produzido
(mol) pela quantidade de matéria organica aplicada (massa) e expressa em molH,.kgDQO,

calculada de acordo com a Equacgéo (24).

NH2 (24)

RMCAg, = — =
SM ™ N.Vy. CsapL

O rendimento entre hidrogénio (molar) produzido e matéria organica (molar ou
massa) aplicada na forma de carboidratos (RMCA) é definido pela quantidade de hidrogénio
(H2) produzido (mol) pela quantidade de matéria organica aplicada (massa, em mol ou kg de
AT), ou seja, RMCAcm, expressa em molHz.kgCarb? e RMCAc, em molHz.molCarb™,

calculada de acordo com a Equacgéo (25).

N2 (25)

RMCA = ——
N.Va.CcarL
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O rendimento entre hidrogénio (molar) produzido e matéria organica (massa)
removida na forma de DQO (RMCRsm) é definido pela quantidade de hidrogénio (H.)
produzida pela quantidade de matéria organica removida (molH..kgDQO™), calculada pela

Equacéo (26).

Nh2 (26)
N.Va(Csart, — Csp)

RMCRg =

O rendimento entre hidrogénio (molar) produzido e matéria organica (molar ou
massa) removida na forma de carboidratos (RMCR) é definido pela quantidade de hidrogénio
(H2) produzida (mol) pela quantidade de matéria organica removida (em mol ou kg de AT), ou
seja, RMCRcm em molHz.kgCarb! e RMCRc» em molHz.molCarb, calculado pela Equacgéo
(27).

NH2 (27)

RMCR =
N.Va(CcarrL — Ccr)
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5 RESULTADOS E DISCUSSAO

Como previamente descrito, oito ensaios foram conduzidos para avaliar a produgéo
de biohidrogénio em reator AnSBBR a partir de dgua residuaria de fecularia de mandioca, nos
quais foram utilizados como indculo a agua residuéaria autofermentada (E1; E2 e E3) e lodo
anaerdbio termicamente tratado (E4; E5; E6; E7 e E8). As cargas organicas aplicadas a cada
ensaio (5; 12; 14 e 18 g.L1.d?) foram calculadas em funcéo da concentragdo afluente (2000;
3200; 4200; 4700 e 5000 mgCarb.L?) e do tempo de ciclo (4; 3 e 2 h). O tempo de enchimento
do reator variou conforme a estratégia de alimentacdo adotada: batelada (20 min) ou batelada
alimentada (2,0; 1,5 e 1,0 h).

A falta de estabilidade operacional verificada em todos os ensaios pode estar
relacionada a grande variabilidade verificada na composi¢éo da agua residuaria de fecularia.
As caracteristicas do residuo séo afetadas pela origem e qualidade da mandioca, pelo tempo
decorrido entre o transporte e 0 processamento da raiz e pela tecnologia empregada na
extracdo da fécula. A caracterizagdo fisico-quimica da agua residuaria de fecularia de
mandioca utilizada na alimentag&o do reator no decorrer do experimento esta apresentada na
Tabela 4.

Tabela 4 Caracterizagéo fisico-quimica da agua residuéria de fecularia de mandioca.

Parametros Média Desvio Minimo Maximo
padréo

pH (u) 4,9 1,0 4,1 6,1

DQO (mg.L?) 11820 3927 7214 15951

Carboidratos totais (mg.L™) 6428 3521 296 11816

Soélidos totais (mg.L™) 8841 2421 6850 11617

Soélidos totais volateis (mg.L™?) 7621 2004 5920 10340

A dificuldade para se atingir o estado estacionario também pode estar associada a
presenca de micro-organismos oriundos do préprio residuo e, consequentemente, sua
introducgdo no reator pela alimentag&o. Nos residuos do processamento da mandioca, estima-
se que a contagem de bactérias laticas possa variar entre 10° e 10° UFC g (CRISPIM et al.,
2013; ROSA et al., 2016). Possivelmente, sua persisténcia no reator se deve a capacidade de
crescerem em amplas faixas de pH (3,5 — 10,0) e de temperatura (5 — 45 °C) (ABDEL-
RAHMAN et al., 2013) e de se manterem viaveis mesmo ap0s submetidas ao congelamento
(LIU et al., 2009). As concentragfes meédias dos metabdlitos soltveis quantificados no afluente

estdo apresentadas na Tabela 5.
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Tabela 5 Metabdlitos sollveis quantificados na agua residuaria de fecularia de mandioca.

Metabolitos

Ensaio Acido Latico Acido Acético  Acido Férmico Nisina

El 1226+223 237442 © - 504494 ©
E2 3420+418 © 278450 @ - 517+46 @
E3 1696+146 @ 194+10 @ - 219+248 @)
E4 639+328 @ 271+149 @ - 268+18 @
E5 2600+778 148+22 ©® - 554472 ¥
E6 252341254 ©) 309+201 @ - 611+270 ©®
E7 755+340 D 114422 © 95+10 (9 398+89 ©
ES8 1111+349 @2 198+29 ©® - 383+277 ©®

Os valores entre parénteses indicam o nimero de amostras utilizadas no calculo da média

5.1 Ensaios inoculados com &gua residuéria de fecularia de mandioca autofermentada

5.1.1 Avaliagéo da estabilidade operacional do reator

Os indicadores de estabilidade operacional e de eficiéncia na remogédo de matéria
organica nos ensaios E1, E2 e E3 estdo apresentados na Tabela 6.



Tabela 6 Indicadores de estabilidade operacional e de eficiéncia de remog¢éo de matéria organica nos ensaios E1, E2 e E3.
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Ensaios
Parametros El E2 E3
pH efluente (u) 3,9+0,3 12 3,9+0,3 ® 4,7+0,7 O
Acidez volatil (mg HAc.L™?) 890+236 (12 940+397 ® 772+399 ()
HLa 2217+909 14 2297+263 © 16794143 ©
Metabdlitos intermediarios (mg.L™) HAc 486+156 14 297+57 © 391+167 ©
HPr 366+83 @ - -

Nisina 587+145 @ 419+29 ¥ 207+182 ©
Soélidos totais (mg.L?) 3831+1124 12 3744+622 ® 3611+924
Sélidos totais volateis (mg.L™?) 2707+1038 12 2958+589 © 2981+822
Sélidos suspensos totais (mg.L™) 337+159 (12 442+328 688 M
Soélidos suspensos volateis (mg.L™) 291+152 (12) 371+273 M 572 @
Remoc&o de DQO (€sr%) 19+11 ® 47432 @ 7,0£8,0 @
Remoc&o Carboidratos (£cr%) 82+4,0 13 79£11©® 99 +0,4 ©
COVAs (gDQO.LL.dh) 20,0 27,0 20,0
COVRs (gDQO.L1.d%) 2,6 8,0 1,4
COVAc (gCarb.L.d%) 12,0 18,0 18,0
COVRc (gCarb.Lt.d?) 7,5 16,0 11,0
COEAs (gDQO.g'SVT.d%) 0,3 0,3 0,3
COERs (gDQO.g'SVT.dY) 0,04 0,07 0,02
COEAc (gCarb.g'SVT.d?) 0,2 0,2 0,3
COERc (gCarb.gSVT.d?) 0,1 0,1 0,2

Os valores entre parénteses indicam o niumero de amostras utilizadas no calculo da média; COVA - Carga organica volumétrica aplicada; COVR - Carga
organica volumétrica removida; COEA - Carga organica especifica aplicada; COER - Carga orgéanica especifica removida.
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Nos ensaios E1, E2 e E3, verificou-se que os valores do pH do efluente estiveram
diretamente relacionados a estratégia de alimentacdo adotada. Em E1 e E2, o tempo de
enchimento do reator foi de 20 min, caracterizando-se uma batelada. Nesses ensaios, houve
diminuicéo do tempo de ciclo (4 para 3 horas) e aumento da concentracao afluente (4200 para
4700 mg.L?) e da carga organica volumétrica aplicada (12 para 18 g.L.d?) e, em ambos, foi
observado pH médio de 3,9. Em E3, foram aplicadas as mesmas condicbes operacionais
impostas a E2, no entanto, variou-se a estratégia de alimentacao, que passou a ser realizada
durante 50% do tempo total de ciclo (1,5 h). Houve aumento do pH efluente médio para 4,7
com o aumento do tempo de enchimento. Os valores de pH no afluente e efluente dos ensaios

El, E2 e E3 estdo apresentados na Figura 6.
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Figura 6 Valores de pH afluente e efluente nos ensaios E1, E2 e E3.

O aumento da carga organica volumétrica de 12 g.L*.d* (E1) para 18 g.Lt.d* (E2)
ocasionou um ligeiro aumento da acidez volatil de 890 para 940 mgHAc.L . No ensaio E3, a
distribuicdo progressiva do substrato no reator, devido ao maior tempo de enchimento,
acarretou na reducéo da concentracdo de acidos volateis para 772 mgHAc.L?. As oscilacbes
mais significativas na concentragédo dos acidos volateis foram verificadas com a aplicagéo da
carga organica de 18 g.L.d?, e foram observadas variacdes, em torno dos valores médios,
de 42 e 52% em E2 e E3, respectivamente. Os valores de acidez volatil total no efluente dos

ensaios E1, E2 e E3 estdo apresentados na Figura 7.
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Figura 7 Valores de acidez volatil total no efluente dos ensaios E1, E2 e E3.

Esses resultados sugerem que a conversao gradual do substrato, ocasionada pelo
aumento do tempo de enchimento, tenha colaborado para minimizar o acamulo de &cidos
volateis e a redugéo do pH. Em E1 e E2, ensaios com menor tempo de enchimento (20 min),
houve decréscimo do pH para valores de até 3,5. No entanto, 0 maior tempo de enchimento
e 0 aumento na oferta de substrato podem ter contribuido com o desenvolvimento de micro-
organismos competidores, levando a instabilidade operacional.

Os principais produtos do metabolismo fermentativo nos ensaios inoculados com o
autofermentado foram os acidos latico, acético e propiénico. Durante o periodo de operacéo
do ensaio E1, a proporgéo do 4cido acético aumentou & medida que a de &cido latico diminuiu,
0 que pode indicar o consumo desse metabdlito e a conversdo em outros produtos da
fermentagd@o. A presenca do &cido propidnico foi verificada apenas ao término do periodo
experimental. A distribuicAo dos metabdlitos em E1 é consistente com o padrédo de
fermentagéo observado por Kandler et al. (1983). Esses autores verificaram que em culturas
de Lactobacillus bifermentans, o lactato foi convertido a acido acético, acido propionico, CO>
e H.. Na literatura, h& trabalhos que associam a producgéo de hidrogénio a algumas espécies
do género Lactobacillus (YANG et al., 2007) bem como a coexisténcia desses micro-

organismos com bactérias do género Clostridium sp. em culturas mistas (KAWANO et al.,
2004).

Em E2 e E3, o padrdo de fermentacdo apresentou comportamento semelhante em
ambos 0s ensaios, todavia, apenas os acidos latico e acético foram verificados no efluente. E
houve discreta diminui¢cdo da concentracéo do &cido latico (Figura 3) com o0 aumento do tempo

de enchimento em E3. As bactérias laticas compdem a microflora nativa da mandioca
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(AKINGBALA et al., 2005; RAY; ROSALES-SOTO et al., 2016) e sua presenca tem sido
relacionada as reducdes significativas ou, até mesmo, a inibicdo na producdo de hidrogénio
em culturas mistas (NOIKE et al., 2002; BAGHCHEHSARAEE, et al., 2008; CISNERO-
PEREZ, et al., 2015; GOMES et al., 2016). Além de competirem com 0s micro-organismos
produtores de hidrogénio por substrato (SAADY, 2013), as bactérias laticas inibem o

desenvolvimento de outros micro-organismos pela producéo de toxinas (ROGERS, 1928).

A presenca da bacteriocina nisina foi verificada no afluente (Tabela 5) e efluente
(Tabela 6) de todas as condi¢bes estudadas. No efluente dos ensaios E1, E2 e E3 foram
verificadas concentracdes de nisina de 587; 419 e 207 mg.L, compondo 16; 14 e 9% do total
dos metabdlitos sollveis quantificados, respectivamente. A propor¢cédo de metabdlitos soltveis

no efluente dos ensaios E1, E2 e E3 esta apresentada na Figura 8.
100%
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Figura 8 Proporgdo de metabdlitos soluveis no efluente dos ensaios E1, E2 e E3.

A producéo de hidrogénio nao foi inibida apesar das elevadas concentracbes de
nisina verificadas em E1. Além da possibilidade de uma rota alternativa, a producdo de
hidrogénio nesse ensaio pode ter sido favorecida pelas menores propor¢des de acido latico
no efluente (60%). Em contrapartida, ndo foi observada a presenca de hidrogénio no biogas
em E2 e E3, porém, foram verificadas as menores concentracbes de nisina. Esse
comportamento sugere que a inibicdo possa estar relacionada as elevadas proporcfes de

acido latico no efluente dos ensaios E2 (88%) e E3 (81%).

No efluente dos ensaios E1, E2 e E3, foram quantificadas concentracdes de sélidos
volateis totais de 2707; 2958 e 2981 mgSTV.L. Essa fracdo dos soélidos corresponde a todo
material organico que compde a amostra. Nos respectivos ensaios, a proporcao de sélidos

volateis foi equivalente a 70; 79 e 82,5% dos solidos totais. Tais valores indicam que, nos
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ensaios E2 e E3 conduzidos no menor tempo de ciclo (3 h) e com maior carga organica

aplicada (18 g.L.d}), foi verificado maior arraste de material organico no efluente do reator.

A concentracdo de sélidos volateis totais no efluente dos ensaios E1, E2 e E3 esta
apresentada na Figura 9.
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Figura 9 Concentracdo de sdlidos volateis totais no efluente dos ensaios E1, E2 e E3.

A partir dos soélidos suspensos volateis, é possivel estimar a concentragao de micro-

organismos no efluente do reator. Nos ensaios E1, E2 e E3 foram verificadas concentragoes

médias de sdlidos suspensos volateis de 291; 371 e 572 gSSV.L?, respectivamente. A

propor¢ao de solidos volateis em relacdo aos totais foi superior a 83% em todas as condi¢des

estudadas. Em E1 e E2, o aumento da carga organica (de 12 para 18 g.L.d?) e a diminuicdo

do tempo de ciclo (de 4 para 3 h) ocasionou aumento de 20% na concentracdo de SSV no

efluente do reator. O aumento do tempo de enchimento em E3 (de 20 min para 1,5 h)

acarretou em acréscimos de 35 e 49% na concentra¢do de SSV no efluente dos ensaios E2

e E3, respectivamente. A concentracao de soélidos suspensos volateis no efluente dos ensaios

El, E2 e E3 esta apresentada na Figura 10.
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Figura 10 Concentracao de solidos suspensos volateis no efluente dos ensaios E1, E2 e E3.

Ao término de cada condigdo experimental foi mensurada a concentragdo da

biomassa retida no reator. Nos ensaios E1l, E2 e E3 foram verificadas relages

biomassa/suporte de 0,2; 0,25 e 0,3 gSVT.glsuporte, indicando que o crescimento da
biomassa esteve diretamente relacionado ao aumento da carga organica volumétrica aplicada
e ao aumento do tempo de enchimento do reator. Manssouri et al. (2013) trabalharam em
reator AnSBBR alimentado com agua residuaria sintética e submetido a condi¢es
operacionais semelhantes e observaram relagées biomassa/suporte de 0,02 gSVT.gsuporte,
ou seja, concentracdes de 8 a 15 vezes menores do que as observadas em E1, E2 e E3. A
concentracéo celular tem implicagdes diretas sobre a carga orgénica especifica aplicada, ou
seja, a oferta de substrato é diretamente proporcional a quantidade de biomassa no reator. A
conversao da matéria organica é direcionada para o crescimento celular com a escassez de
substrato, em detrimento dos produtos do metabolismo intermediério, entre eles o hidrogénio.
As elevadas relacdes biomassa/suporte acarretaram em cargas organicas especificas
aplicadas (COEA) de 0,3 gDQO.g*SVT.d* (E1, E2 e E3); 0,2 gCarb.g*SVT.d* (E1 e E2) e de

0,3 gCarb.g'SVT.d* (E3).

5.1.2 Eficiéncia de remoc¢ao de matéria organica

Normalmente, baixas eficiéncias na remocao de DQO sdo observadas em reatores
acidogénicos, uma vez que a matéria organica, convertida em produtos do metabolismo
intermediario, como &cidos orgéanicos volateis e alcoois, permanece no sistema. Nos ensaios
El, E2 e E3, néo foi possivel determinar um padréo de comportamento quanto ao parametro

eficiéncia de remocdo de DQO, mas foram observadas grandes variacdes em torno dos
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valores médios. No ensaio E1, foi verificada eficiéncia de remogé&o média de 19%. Esse valor
€ coerente com reatores AnSBBR operados sob as mesmas condi¢cdes de carga organica
aplicada e tempo de ciclo (MANSSOURI et al., 2013). Observou-se eficiéncia de remogé&o
média de 47% em E2 (batelada) e de 7% em E3 (batelada alimentada) com o aumento da
carga organica aplicada (18 g.L*.d!) e a diminuicdo do tempo de ciclo (3 h). Conforme
verificado por Inoue et al. (2014) em reatores AnSBBR operados sob as mesmas condi¢des
operacionais, variando-se, no entanto, a estratégia de alimentacéo, o tempo de enchimento
ndo apresenta grandes efeitos sobre a remoc¢do de DQO. Portanto, as elevadas eficiéncias
na remocao de DQO verificadas em E2, pouco comuns em reatores destinados a producéo
de hidrogénio, podem estar relacionadas a acdo de mecanismos ndo bioldgicos, como a
incorporacdo da DQO soluvel ao lodo anaerébio (CHERNICHARO, 2007). A eficiéncia de

remocdo de matéria organica na forma de DQO nos ensaios E1, E2 e E3 esta apresentada
na Figura 11.
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Figura 11 Eficiéncia de remog&o de matéria organica na forma de DQO nos ensaios E1, E2 e E3.

Os acgucares sao substratos preferenciais para 0 metabolismo bacteriano. Na agua
residudria de fecularia de mandioca, além de carboidratos complexos, ha acucares
prontamente disponiveis, como glicose e frutose (DAMASCENO et al., 2003). Isso indica que
a hidrélise do amido pode se iniciar antes da alimentagdo do reator, durante as etapas de
coleta e armazenamento do residuo. Ao serem comparados 0s ensaios E1 e E2, verifica-se
gue houve discreto aumento na conversédo de carboidratos quando o reator foi operado no
maior tempo de ciclo (4 h) e com menor carga organica aplicada (12 g.L.d?), cujas eficiéncias

de remocéo obtidas foram 82 e 79%, respectivamente. Em relacdo aos ensaios E2 e E3,
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operados sob a mesmas condi¢cfes operacionais, variando-se a estratégia de alimentacéo,
observa-se que, em E3, o enchimento do reator durante um periodo equivalente a 50% do
tempo total de ciclo (1,5 h) acarretou em eficiéncia de 99% na remocéo de carboidratos. O
aumento do tempo de enchimento do reator, mesmo com menor tempo de ciclo (3 h) e maior
carga organica aplicada (18 g.L1.d?), pode ter proporcionado a degradacdo do amido de
forma mais eficiente e estavel, uma vez que sua disponibilidade esta condicionada a quebra
da molécula em acucares menores. A eficiéncia de remoc¢ao de matéria organica na forma de

carboidratos nos ensaios E1, E2 e E3 esta apresentada na Figura 12.
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Figura 12 Eficiéncia de remocédo de matéria organica na forma de carboidratos nos ensaios
El, E2 e E3.

5.1.3 Avaliagcédo da producéo de hidrogénio

A presenca de hidrogénio no biogas foi verificada apenas no ensaio E1. Nos ensaios
E2 e E3, o biogés foi composto apenas por didxido de carbono. A producdo de metano no
biogas nédo foi observada em quaisquer dos ensaios. Os indicadores de desempenho vazao
molar, produtividade, rendimento, producdo volumétrica e composi¢cdo do biogas estdo

apresentados na Tabela 7.
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Tabela 7 Resumo dos indicadores de desempenho nos ensaios E1, E2 e E3.

Parametros* El E2 E3
n (mmolH,.d?) 47,0 - .
PrM (molHz.m=3.d%) 11,0 - -
PrME (molH2.kgSVT.d?) 0,2 - -
RMCAs (molH2.kg*DQO) 1,9 - -
RMCRs (molH2.kg™:DQO) 0,1 - -
RMCAc (molHz.kgCarb) 49 - -
RMCRc (molHz.kg*Carb) 11,7 - -
PVH (LH..L1.d?) 0,9 - -
PVB (Lbiogas.L2.d2) 2,8 2,7 3,3
Composicao do biogéas H2(%) 35 - -
CO4(%) 65 - -

*Valores maximos; PrM - Produtividade molar volumétrica; PrME - Produtividade molar especifica;
RMCA - Rendimento molar por carga aplicada; RMCR - Rendimento molar por carga removida; PVH -
Producéo volumétrica de hidrogénio; PVB - Producédo volumétrica de biogas.

A producéo de biohidrogénio foi verificada apenas no ensaio E1, em que foi verificada
vazao molar de hidrogénio méaxima de 47 mmolH..dX. O parametro produtividade relaciona a
vazao molar de hidrogénio diaria (mmol.d?) e o volume Util total do reator, indicando-se a
capacidade do sistema de converter 0 substrato em produto. No presente ensaio, foram
verificadas produtividade molar maxima de 11 molH..m=.d! e produtividade molar especifica
de 0,2 molH..kgSVT.d2. Apesar do processo ndo sofrer completa inibicdo da producéo de
hidrogénio, como verificado nos ensaios E2 e E3, a presenca de competidores no reator,
oriundos tanto do inéculo quanto da alimentacao, podem ter colaborado com a diminui¢éo na
oferta de substrato, e, consequentemente, reduzido a por¢cédo de matéria organica destinada
a producdo de hidrogénio. Os valores obtidos de produtividade molar especifica apoiam essa
hip6tese, de que a elevada concentragdo celular no reator (0,2 g*SVT.glsuporte) ocasionou
reducdes significativas na concentracdo de substrato. E o resultado em cargas organicas

especificas foram 0,3 gDQO.g*SVT.d? e 0,2 gCarb.g'SVT.d?, os quais colaboraram, dessa
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forma, para diminuir substancialmente a gerag¢éo de hidrogénio. A vazdo molar de hidrogénio
nos ensaios E1, E2 e E3 esta apresentada na Figura 13.
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Figura 13 Vazao molar de hidrogénio nos ensaios E1, E2 e E3.

E possivel estimar a producdo molar de hidrogénio em raz&do das cargas organicas
implementadas, na forma de DQO e carboidratos pelo indicador “rendimento”. Em funcéo da
carga organica aplicada, foram obtidos rendimentos de 1,9 molH2.kg*DQO e de 4,9 molH.kg"
1Carb. Com relagdo a carga organica removida, em que é considerado o substrato
efetivamente consumido, foram obtidos rendimentos de 0,1 molH..kg'DQO e de 11,7
molH..kg*Carb. Baixos rendimentos molares foram verificados em termos de DQO, tanto na
carga organica aplicada como na removida. O rendimento molar inexpressivo obtido a partir
da carga orgéanica removida pode estar relacionado as baixas eficiéncias de remoc¢édo de DQO
(19%) em reatores acidogénicos. A medida que apenas uma pequena fracdo da DQO é
removida e a por¢cao remanescente permanece no reator na forma de outros produtos, 0s
carboidratos sdo prontamente convertidos a produtos do metabolismo intermediario, como
acidos orgéanicos e hidrogénio. O rendimento molar em funcdo das cargas orgéanicas aplicada
e removida, em termos de carboidratos, apresenta comportamento inverso ao verificado na
forma de DQO, com rendimento molar por carga removida quase trés vezes superior ao da
carga aplicada. Como citado anteriormente, esse aumento no rendimento pode ser explicado
pela dindmica de conversdo dos carboidratos, que no ensaio E1 alcancou eficiéncias de
remocao de até 90%. O rendimento molar de hidrogénio por cargas aplicada e removida, em
termos de DQO e carboidratos, estd apresentada na Figura 14.
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Figura 14 Rendimento molar de hidrogénio por cargas aplicada e removida, em termos de
DQO e carboidratos nos ensaios E1, E2 e E3.

No ensaio E1, foram verificadas producdes volumétricas de 0,9 LH..L*.d? e de 2,8
Loiogas.L™1.d™t, com percentuais maximos de hidrogénio no biogas de 35%. Apesar dos volumes
de gés pouco expressivos, durante toda a condigdo experimental, os percentuais de
hidrogénio no biogas néo foram inferiores a 20%. Nos ensaios E1 e E2, foi observada discreta
diminuicao no volume de biogés gerado. A eficiéncia de conversdo do substrato pode ter sido
afetada pela reducdo no tempo de ciclo para 3 horas com o aumento da carga organica
aplicada para 18 g.L*.d?, assim houve a producdo de menores volumes de biogas. Nas
condicbes em que foram aplicadas as mesmas condicfes operacionais (E2 e E3), o maior
volume de biogas de 3,3 Lyiogas.L™.d ™ foi observado quando o tempo de enchimento do reator
aumentou de 20 min (E2) para 1,5 h (E3). A distribuicdo do substrato ao longo do ciclo pode
ter colaborado com a degradacéo do amido, tornando-o disponivel para ser metabolizado, e
tal fato se refletiu em eficiéncias de remocéao de carboidratos de 99%. A producédo volumétrica
de hidrogénio e de biogas nos ensaios E1, E2 e E3 estdo apresentadas nas Figuras 15 e 16,

respectivamente.
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Figura 15 Variacdo da producéo volumétrica de hidrogénio nos ensaios E1, E2 e E3.

15,0
El E2 E3 ¢
8 125 j
=~ ]
37 !
EZ 100 !
I ’
S0 SI"
o8 75 !
18 o Q\ :
= ;' Y !
g= 50 AN
E ,' \\ :
25 | 6w A 1A ¢ N
~~~~~~~~~~~~~ ’9""'_—0/6 512 %o \0:
0,0
0 5 10 15 20 25 30 35 40 45 50
Tempo (d)
--%---PVB

Figura 16 Variacdo da producao volumétrica do biogas nos ensaios E1, E2 e E3.

Em culturas mistas, a competicdo por substrato é um dos principais fatores
associados ao baixo desempenho na producéo de hidrogénio (NOIKE et al., 2002). A sele¢éo
de bactérias laticas pode ter sido amplamente favorecida com o preparo do in6culo pela
autofermentacéo da &gua residuaria de fecularia. 1sso prejudica o desenvolvimento de micro-
organismos produtores de hidrogénio, além do que a carga microbiana presente no afluente,
principalmente em residuos, pode gerar instabilidade no sistema devido as mudancas na

dinamica de colonizacdo do reator (HUNG et al., 2011; CISNEROS-PEREZ et al., 2015). O
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consumo constante de carboidratos nos ensaios E2 (79%) e E3 (99%) e a auséncia de
hidrogénio no biogas sdo indicativos da presenca de micro-organismos competidores.
Diferentemente de E1, em ambos 0s ensaios, verificou-se que a concentracdo dos metabdlitos
soltveis no efluente manteve-se em niveis menores ou iguais aos do afluente. Portanto, as
elevadas eficiéncias de remocdo podem estar relacionadas a conversdo do substrato em
biomassa, uma vez que, nos respectivos ensaios, foram observadas concentracdes celulares
de 0,25 e 0,3 g'SVT.glsuporte e elevados teores de di6xido de carbono no biogas,
condizentes com o crescimento celular. A composi¢do do biogas nos ensaios E1, E2 e E3
esta apresentada na Figura 17.
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Figura 17 Composicao do biogas nos ensaios E1, E2 e E3.

5.2 Ensaios inoculados com lodo anaerébio submetido a pré-tratamento térmico

5.2.1 Avaliagéo da estabilidade operacional do reator

Os indicadores de estabilidade operacional e de eficiéncia na remogédo de matéria
organica estéo apresentados na Tabela 8.



Tabela 8 Indicadores de estabilidade operacional e eficiéncia de remo¢ado da matéria organica nos ensaios E4, E5, E6, E7 e ES.

Ensaio

Parametro E4 E5 E6 E7 ES8
pH efluente (u) 4,5+0,3® 4,6+0,2 M 45+0,1 ® 4,6+0,4 12 4,1+0,3 12
Acidez volatil (mg HAc.L™?) 780+95 © 1260+267 @ 2331+£1132 @ 274+343 © 1050+345 (*12)

HLa 1436+939 1757+1290 ®  2435+1685 @  1897+533 UV 1883+585 (*2)

HACc 664+185 © 715+174 © 720+449 ©) 358+137 1) 490+176 12
Metabolitos intermediarios (mg.L™) HBu 835+214 @ 856+166 ¥ 544+382 ® 33976 ® 430+114 @

HPr 4604105 ® 622+276 © 5354272 © - 258+26 ©®

Nisina 196+22 @ 411+43 @ 7361237 @ 398+89 ® 340+88 ®

Soélidos totais (mg.L?) 14614194 2887+562 () 5863+1748 ®  2601+499 (12 2598+625 ©)
Soélidos volateis totais (mg.L™?) 916+179 1957+468 3937+1179®  1779+394 (12) 19924586 ©
Sélidos suspensos totais (mg.L?) 127459 © 366+381 © 347+101 @ 7033 ™ 181455 (10
Sélidos suspensos volateis (mg.L™?) 117455 © 3374356 © 319+96 @ 66+32 166+45 10
Remocao de DQO (£s%) 16,5+13 @ 24+17 © 35+20 © 16,5+6,0 © 24+16 @
Remoc&o Carboidratos (£cr%) 94+4,0® 93+4,7 © 88+7,5® 8616,0 12 81+12 ©
COVAs (gDQO.LL.d?) 9,0 17,5 27,0 26,0 36,0
COVRs (gDQO.L.d%) 1,0 4,0 6,0 4,0 10,0
COVAc (gCarb.L.d%) 5,0 12,0 14,0 18,0 18,0
COVRc (gCarb.Lt.d%) 5,0 10,0 10,0 14,0 12,0
COEAs (gDQO.g'SVT.d%) 0,09 0,2 0,8 0,1 0,2
COERs (gDQO.g1SVT.d?) 0,01 0,04 0,2 0,02 0,05
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Tabela 8 Indicadores de estabilidade operacional e eficiéncia de remoc¢édo da matéria organica (Continuacao)

Ensaio
Parametro E4 E5 E6 E7 E8
COEAc (gCarb.g'SVT.d?) 0,05 0,1 0,3 0,08 0,09
COERc (gCarb.gSVT.d?) 0,05 0,1 0,2 0,07 0,06

Os valores entre parénteses indicam o numero de amostras utilizadas no calculo da média; COVA - Carga organica volumétrica aplicada; COVR - Carga
organica volumétrica removida; COEA - Carga organica especifica aplicada; COER - Carga orgéanica especifica removida.
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Nos ensaios conduzidos com tempo de ciclo de 4 horas, foram avaliadas
concentracdes de carboidratos no afluente de 2000 mg.L* (E4); 4200 mg.L* (E5) e 5000
mg.L? (E6); carga organica aplicada de 5,0 g.L".d* (E4); 12 g.L.d* (E5) e 14 g.L.d* (E6)
e tempo de enchimento do reator de 20 min — batelada (E4) e 2 h — batelada alimentada (E5
e E6). Em relacdo a estratégia de alimenta¢éo, com o aumento do tempo de enchimento
houve discreto aumento do pH efluente de 4,5 (E4) para 4,6 (E5). Nos ensaios com 0 mesmo
tempo de enchimento (E5 e E6), o aumento da concentracdo afluente e da carga orgéanica
volumétrica levou a diminuicdo do pH de 4,6 (E5) para 4,5 (E7). Nos ensaios conduzidos com
tempo de ciclo de 2 h, foram aplicadas as mesmas concentrac@es de carboidratos no afluente
(3200 mg.L?) e carga organica volumétrica (18 g.Lt.d?), variando-se o tempo de enchimento
em 20 min (E7) e 1 h (E8). O aumento do tempo de enchimento pode ter proporcionado uma
melhor distribuicdo do substrato durante o ciclo, levando a conversdo mais equilibrada da
matéria organica em acidos volateis e, dessa forma, minimizando possiveis redugfes nos
valores de pH. No efluente dos ensaios E7 e E8, foi verificado pH médio de 4,6 e 4,1,
respectivamente. Apesar do aumento no tempo de ciclo, a diminuicdo do pH efluente em E8
pode estar relacionada a concentracdo de acidos volateis nesse ensaio, quase quatro vezes
maior do que a observada em E7. Os valores de pH no afluente e efluente dos ensaios E4,
E5, E6, E7 e E8 estdo apresentados na Figura 18.
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Figura 18 Valores de pH afluente e efluente nos ensaios E4, E5, E6, E7 e ES8.

Nos ensaios com tempo de ciclo de 4 h, houve aumento na concentracdo dos acidos

volateis a medida em que a carga organica volumétrica foi incrementada, foram verificadas
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concentracdes de 780; 1260 e 2231 mgHAc.L* em E4 (5 g.Lt.d?); E5 (12 g.L1.d?) e E6 (14
g.L1.d?), respectivamente. A dinamica de conversdo do substrato em &cidos volateis foi
substancialmente afetada pela concentragdo de carboidratos no afluente, nos ensaios E4
(2000 mgCarb.Lt), E5 (4200 mgCarb.L™*) e E6 (5000 mgCarb.L*) foram observadas variagdes
de 12; 21 e 75% na acidez volatil, indicando que, o aumento da concentracdo afluente
influencia diretamente a estabilidade do sistema. Em relacdo ao tempo de enchimento, as
maiores variagOes foram verificadas nos ensaios em batelada alimentada (2 h). A discreta
variacdo durante o ensaio E4, em que a alimentacdo ocorreu brevemente (20min), pode ser
atribuida a compensacédo do tempo de enchimento pela aplicacdo das menores carga

organica e concentracao afluente.

Nos ensaios em que houve diminuicdo do tempo de ciclo para 2 h, a aplicacdo da
maior carga organica volumétrica (18 g.L*.d?) e de concentracéo afluente intermediaria (3200
mgCarb.L*) acarretou no aumento da acidez volatil quando o tempo de enchimento do reator
foi alterado de 20 min (E7) para 1 h (E8), resultando em concentracdes de 274 mgHAc.L?! e
1050 mgHAc.L?, respectivamente. Em E7 apesar dos baixos valores médios de acidez volatil,
foi verificada grande instabilidade operacional, com concentrag6es minimas inferiores a 50
mgHAc.L! e maximas de até 880 mgHAc.L? (coeficiente de variacdo de 125%). A aplicacdo
de maior carga organica em curto espaco de tempo pode ter ocasionado choques organicos
e o0 desvio da rota metabdlica para producéo de intermediarios neutros, justificando os valores
de pH efluente (4,6) e as baixas concentragfes de acidos volateis verificadas. No ensaio ES8,
a alimentacdo do reator em maior tempo de enchimento proporcionou maior estabilidade
operacional em relacéo a E7, com variagfes de 33% em torno dos valores médios e aumento
gradual da acidez volatil ao longo do tempo de operacao. Os valores de acidez volatil total
nos ensaios E4, E5, E6, E7 e E8 estdo apresentados na Figura 19.
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O perfil dos produtos intermediarios no efluente do reator foi composto pelos &cidos
latico (44 — 63%); acético (12 — 18 %); propidnico (8 — 14%); butirico (11 — 23%) e pela
bacteriocina nisina (5 — 15%). A proporcao de metabdlitos soltveis no efluente dos ensaios
E4, E5, E6, E7 e E8 esta apresentada na Figura 20.
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Figura 20 Proporcéo de metabdlitos soltuveis no efluente dos ensaios E4, E5, E6, E7 e ES8.

No afluente, as concentracdes de acido latico variaram de 54 a 78% dos metabdlitos
guantificados, sua presenca esta associada a origem do substrato, uma vez que, as bactérias
laticas fazem parte da microflora autoctone da mandioca e sdo comumente verificadas nos
residuos do processamento. Nos ensaios E4, E5, E6 e E8 foram verificadas reducdes na
concentracao de acido latico no efluente, o que sugere sua conversao em outros produtos do
metabolismo intermediério. O género Clostridium pode utilizar diferentes rotas metabdlicas na
conversdo do substrato a produtos intermediarios, sendo essas vias sdo favorecidas ou
inibidas de acordo com as condi¢cdes ambientais (MASSET et al, 2010; LUTKE-EVERSLOH
e BAHL, 2011). Diversas espécies do género Clostridium (e.g. C. acetobutylicum, C.
tyrobutyricum, C. diolis) tem demonstrado a capacidade de fermentar os 4cidos latico e acético
e de converté-los a &cido butirico, CO2 e H, (CATO et al., 1986; BALOW et al., 1992; DIEZ-
GONZALEZ et al., 1995; MATSUMOTO e NISHIMURA, 2007).

A dindmica de conversdo do A&cido latico a intermediarios do metabolismo
fermentativo foi favorecida pelo maior tempo de ciclo (4 h). No efluente dos ensaios E4, E5 e
E6 foi observada diminuicdo na concentragdo de acido latico de 26; 49 e 33%,
respectivamente. O maior consumo do metabdlito foi verificado nos ensaios em que o tempo
de enchimento foi de 2 h (E5 e E6). A diminuigdo na proporc¢éo de acido latico no efluente dos
ensaios E5 e E6 acarretou nos melhores resultados em termos de produtividade e rendimento

de hidrogénio. Em E4, E5, E6 e E8 o acido propidnico foi verificado em menores
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concentracdes, apds picos de producao de hidrogénio ou ao término da operacao, indicando
que sua geracdo pode estar relacionada a alteracdes das vias metabdlicas para dispor o
excesso de elétrons acumulados sob a forma de NADH (WANG et al., 2008).

Nos ensaios em que houve reducéo de 50% no tempo de ciclo (2 h) e aplicacdo das
mesmas concentracdo afluente (3200 mg.L?) e carga organica volumétrica (18 g.L*.d?), o
tempo de enchimento foi determinante no comportamento do reator quanto a distribuicdo dos
metabdlitos intermediérios. Ao contrario dos demais ensaios, em que foi verificado consumo
do acido latico, em E7 a diminuicdo do tempo de enchimento para 20 min acarretou em
aumento de 14% na concentragdo de &cido latico no efluente do reator. Alguns clostridios (C.
butyricum, C. acetobutyricum) podem converter piruvato a acido latico (HAWKES et al., 2002),
no entanto, o elevado percentual de nisina no afluente de E7 (29%) sugere o aumento na
concentracao de acido latico pode estar relacionado a presenca de bactérias laticas no reator.
Nos demais ensaios, foram verificadas concentracdes de nisina no afluente equivalentes a
17% (E5 e E6) e 23% (E4 e E8) dos produtos do metabolismo intermediario. A presenca da
bacteriocina néo inibiu a producéo de hidrogénio, no entanto, a produtividade e o rendimento

foram menores nos ensaios em que foi verificada maior propor¢éo de nisina no afluente.

Estudos demonstram que a adi¢cdo de acido latico em concentracbes moderadas
pode aumentar o rendimento e a produtividade de hidrogénio em sistemas fermentativos
(MATSUMOTO; NISHIMURA, 2007; KIM et al., 2012; WU et al., 2012). Em reatores
alimentados com residuos do processamento da mandioca, a metabolizacdo do amido esta
condicionada a quebra em aglcares menores, nesse contexto, o acido latico representa uma
fonte de carbono prontamente disponivel. Além de atuar como co-substrato, o acido latico
pode estar relacionado ao aumento das taxas de reoxidacdo do NADH residual, resultando
na geracdo adicional de hidrogénio e, consequentemente, no aumento da produtividade
(BAGHCHEHSARAEE et al., 2009).

A guantidade de sélidos totais no efluente do reator foi proporcional ao aumento da
concentracédo de carboidratos no afluente. Em concentracées afluentes de 2000 mgCarb.L?
(E4); 3200 mgCarb.L'* (E7 e E8); 4200 mgCarb.L* (E5) e 5000 mgCarb.L* (E6) foram
verificadas concentracdes de sélidos totais no efluente de 1461 mg.L?; 2600 mg.L?; 2887
mg.L? e 5863 mg.L?, respectivamente. A diluicdo da &gua residuédria de fecularia para atingir
a concentragdo de carboidratos aplicada a cada ensaio, acarretou também na diluicdo dos
sélidos totais na alimentag&o, o que justifica 0 aumento na proporcao de solidos no efluente
do reator a medida em que houve o incremento da concentracdo afluente. Nos ensaios
avaliados a fracao volatil da amostra correspondeu a valores entre 63 e 77% dos soélidos totais
guantificados no efluente. A concentracdo de soélidos volateis totais no efluente dos ensaios
E4, E5, E6, E7 e E8 esta apresentada na Figura 21.
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Figura 21 Concentracéo de solidos volateis totais no efluente dos ensaios E4, E5, E6, E7 e E8.

Nos ensaios E4, E5 e E6 foram verificadas concentragbes médias de solidos
suspensos volateis de 117; 337 e 319 mgSSV.L?, respectivamente. A propor¢do de sélidos
volateis em relacdo aos totais foi superior a 90% nas condi¢des estudadas. O menor tempo
de enchimento do reator em E4 (20 min) e aplicacdo das menores concentracdo afluente
(2000 mgCarb.L?) e carga organica volumétrica (5 g.L1.d?) acarretaram em decréscimo de
até 65% na concentracdo de SSV no efluente. Em E5 e E6, o aumento do tempo de
enchimento (2 h), da concentracédo afluente (de 4200 para 5000 mgCarb.L?) e da carga
organica volumétrica (de 12 para 14 g.L.d?) resultou em discreta reducéo na concentragcdo
de SSV no efluente do reator no ensaio E6. A aplicagdo da maior carga organica volumeétrica
(18 g.Lt.d? ), implementada pelo arranjo entre concentragdo afluente intermediaria (3200
mgCarb.L™*) e menor tempo de ciclo (2 h), resultou em aumento da concentracdo de SSV no
efluente de 66 para 166 mgSSV.L* quando o tempo de enchimento do reator foi aumentado
de 20 min (E7) para 1 h (E8), respectivamente. A concentragdo de solidos suspensos volateis
no efluente dos ensaios E4, E5, E6, E7 e E8 esta apresentada na Figura 22.
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Figura 22 Concentracéo de solidos suspensos volateis no efluente dos ensaios E4, E5, E6, E7 e E8.

Ao término de cada condicdo experimental foi quantificada a concentragdo de
biomassa retida no reator. No tempo de ciclo de 4 h, o maior acimulo de biomassa no reator
foi verificado nos ensaios E4 e E5. Em E4, a aplicagdo das menores concentracao afluente
(2000 mgCarb.Lt) e carga organica volumétrica (5 g.L.d ) podem ter ocasionado a escassez
de substrato, direcionando a matéria organica para o crescimento e manutencdo da
concentracdo celular, em detrimento da produgéo de metabdlitos secundarios, o que justifica
a concentracgdo celular verificada nesse ensaio. Em E5 e E6 com o0 aumento da concentragédo
afluente (4200 e 5000 mgCarb.L™?) e da carga organica volumétrica (12 e 14 g.L1.d?) foram
verificadas relacdes biomassa/suporte de 0,3 e 0,2 gSVT.g'suporte, com o aumento na oferta
de substrato e a alimentacédo do reator por longos periodos (2 h) podem ter equilibrado o

crescimento celular e a producdo de metabdlitos, resultando em melhor desempenho na
producéo de hidrogénio. A aplicacédo de concentracéo afluente moderada (3200 mgCarb.L?)
e da maior carga organica volumétrica (18 g.L.d?) resultaram em relacdes biomassa/suporte
de 0,6 e 0,5 gSVT.g'suporte, com o0 aumento na oferta de substrato, foi verificado acréscimo
de até 3 vezes na quantidade de biomassa acumulada no reator em relagao aos ensaios E4,
E5 e E6. Nos ensaios E4, E7 e E8, com aumento da concentracdo celular foi observada
reducéo da disponibilidade de substrato em fungéo da elevada quantidade de biomassa retida
no reator, sendo verificadas cargas organicas especificas aplicadas (COEA) de 0,5; 0,08 e
0,09 gCarb.g'SVT.dl. Em E5 e E6 a aplicacdo de cargas organicas volumétricas
intermediarias e de maior tempo de alimentagdo foram favoraveis para a manutencdo de
menores concentracdes celulares no reator. Nesses ensaios, foram verificadas as maiores
cargas organicas especificas aplicadas (COEA) de 0,1 e 0,3 gCarb.g'SVT.d. Além de

diminuir a relagéo alimento/micro-organismo (food/microrganism), o acumulo de biomassa no
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leito pode ocasionar a formacao de zonas mortas no reator e reduzir as taxas de transferéncia

de massa entre micro-organismos e substrato, prejudicando o desempenho do sistema.

5.2.2 Eficiéncia de remocao de matéria organica na forma de DQO e carboidratos

Em reatores acidogénicos sdo esperadas eficiéncias de remocédo de DQO entre 20 e
50%. Os valores reduzidos, se devem a conversdo da matéria organica em outros produtos
do metabolismo fermentativo, que permanecem no sistema (SREETHAWONG et al., 2010;
THANWISED et al., 2012). O tempo de ciclo pode ser determinante na dinamica de converséo
do substrato e na eficiéncia de remoc¢ado de matéria organica tanto na forma de DQO, como
na forma de carboidratos, principalmente quando o reator € alimentado com substratos
complexos, que precisam ser hidrolisados antes se tornarem efetivamente disponiveis para o
consumo dos micro-organismos. Em ambos os tempos de ciclo (4 e 2 h) a eficiéncia de
remocdo de DQO foi favorecida pelos maiores tempos de enchimento. Nos ensaios
conduzidos em batelada alimentada (tempos de enchimento de 2 e 1 h) foram observadas
eficiéncias de remocao de DQO de 24% (E5 e E8) e de 35% (E6). No tempo de ciclo de 4 h
0s maiores percentuais de remocéao foram alcangados a medida em que houve o aumento da
concentracéo afluente e da carga orgénica volumeétrica aplicada. A eficiéncia de remogéao de

matéria organica na forma de DQO nos ensaios E4, E5, E6, E7 e E8 estd apresentada na
Figura 23.
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Nos ensaios E4 e E8, conduzidos em batelada (tempo de enchimento de 20 min),
foram verificados os menores percentuais de eficiéncia de remocdo de DQO de 16,5%.
Mesmo em concentracdes afluentes elevadas (4200 e 5000 mgCarb.L?) e com cargas
organicas aplicadas intermediarias (14 g.L*.d?) a eficiéncia de remoc¢éo de DQO parece estar
diretamente relacionada aos maiores tempo de ciclo (4h) e de enchimento (2 h — batelada
alimentada). A eficiéncia de remocgdo de matéria organica na forma de carboidratos nos
ensaios E4, E5, E6, E7 e E8 esté apresentada na Figura 24.
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Figura 24 Eficiéncia de remog¢do de matéria organica na forma de carboidratos nos ensaios
E4, E5, E6, E7 e ES.

Em todos os ensaios foram verificadas eficiéncias médias de remocao de
carboidratos superiores a 80%. Quando o reator foi operado com tempo de ciclo de 4 h, o
aumento da concentragao afluente e da carga organica volumétrica ocasionou diminuigcdo no
consumo de carboidratos. Nos ensaios E4, E5 e E6 foram verificados percentuais de remocgéo
de carboidratos de 94; 93 e 88%, respectivamente. Em E4, o maior tempo de permanéncia
do substrato no reator (4 h) e a menor concentracdo afluente (2000 mg.L™) acarretaram no
consumo de 94% dos carboidratos e na obtencao de carga organica volumétrica, tanto
aplicada, como removida, de 5 g.L1.d. Com a redugdo do tempo de ciclo para 2 h e o
aumento da carga organica volumétrica para 18 g.L*.d* foram verificadas a diminuicédo das
eficiéncias de remocdao de carboidratos para valores de 86% (E7) e 81% (E8). Tratando-se de
aguas residuéarias, o maior tempo de ciclo pode proporcionar o melhor aproveitamento do
substrato, garantindo que os compostos complexos presentes na alimentagdo sejam
hidrolisados a moléculas assimilaveis pelos micro-organismos. Em ambos os tempos de ciclo

(4 e 2 h) o consumo de carboidratos foi favorecido pelo menor tempo de enchimento (20 min).
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5.2.3 Avaliacdo da producéo de hidrogénio

Nas condicdes experimentais em que o reator foi inoculado com lodo anaerobio a
producéo de biohidrogénio foi verificada em todos os ensaios, sendo obtidas vazées molares
de hidrogénio maximas de 55 mmolH..d* (E4); 119 mmolH,.d* (E5); 154 mmolH,.d* (E6); 30
mmolH.,.d* (E7) e 39,5 mmolH..d* (E8). A presenca de metano no biogas nao foi observada
em quaisquer dos ensaios. Os indicadores de desempenho vazdo molar, produtividade,
rendimento, producdo volumétrica e a composicao do biogas estdo apresentados na Tabela
9.

Tabela 9 Resumo dos indicadores de desempenho nos ensaios E4, E5, E6, E7 e E8.

Ensaio

Parametro E4 E5 E6 E7 E8
N (mmolH..d?) 55 119 154 30 39,5
PrM (molHz.m=.d?) 13 28 36 7,0 10
PrME (molH2.kg*SVT.d?) 0,15 0,3 0,9 0,03 0,05
RMCAs (molH2.kg*DQO) 0025 20 13 19 0,25
RMCRs (molH,.kg*DQO) 5,5 14 78 015 0,8
RMCAc (molH..kgCarb) 2,7 325 22 0,75 04
RMCRc (molH,.kg*Carb) 1,8 20 37 09 0,5
PVH (LH..L.d?) 0,7 1,2 24 045 05
PVB (Lbiogas.L.d™Y) 3,8 84 79 41 3,9
Composicao do biogéas H2 (%) 19 23 31 17 25

CO2 (%) 81 77 69 83 75

*Valores maximos; PrM - Produtividade molar volumétrica; PrME - Produtividade molar especifica;
RMCA - Rendimento molar por carga aplicada; RMCR - Rendimento molar por carga removida; PVH -
Producéo volumétrica de hidrogénio; PVB - Producédo volumétrica de biogas.

O parametro produtividade relaciona a vazdo molar de hidrogénio diaria (mmol.d?) e
o volume util do reator, indicando a eficacia do sistema de converter o substrato em produto.
As maiores produtividades de 36 e 28 molH,.m3.d* foram obtidas com a aplicacdo de cargas

organicas moderadas (14 e 12 g.Lt.d?) e concentracédo afluente elevada (5000 e 4200
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mgCarb.L?). Tendo em vista a complexidade do substrato, nos ensaios E5 e E6, 0 maior
tempo de ciclo (4 h) e a estratégia de alimentagéo (50% do tempo total de ciclo — batelada
alimentada) podem ter favorecido a conversao do substrato nos produtos da fermentagéo de
forma mais balanceada, evitando a inibi¢cdo pelos intermediarios e proporcionando maiores
vazOes molares de hidrogénio. A vaz&o molar de hidrogénio nos ensaios E4, E5, E6, E7 e E8
esta apresentada na Figura 25.
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Figura 25 Vazao molar de hidrogénio nos ensaios E4, E5, E6, E7 e ES.

Tanto a aplicacdo de baixa carga organica volumétrica (5 g.L1.d?) e baixa
concentracéo afluente (2000 mgCarb.L?), quanto a de maior carga organica volumétrica (18
g.L1d?) e concentracdo afluente moderada (3200 mgCarb.L?) resultaram em baixas
produtividades molares de hidrogénio. A produtividade molar em E4 (13 molH..m3.d?) pode
ser ter sido afetada pela escassez de substrato ao longo do ciclo, ocasionada pelo menor
tempo de enchimento do reator (20 min) e pelo menor contetido organico aplicado ao reator.
Com a diminuicdo da oferta de substrato, o crescimento celular foi favorecido em detrimento
da producao de intermediérios, dentre eles, o hidrogénio. Nos ensaios E7 e E8 0 aumento do
tempo de enchimento do reator de 20 min (E7) para 1 h (E8) elevou a produtividade molar de
7,0 para 10 molH..m3.d%, respectivamente. Mesmo com concentracéo afluente intermediaria,
a aplicacdo da maior carga organica volumétrica em menores tempos de ciclo (2 h) e de
enchimento (20min) pode ter dificultado a degradacéo e assimilacéo do substrato, acarretando
em diminui¢&o das taxas de bioconversédo. O acimulo de biomassa no sistema colaborou para
a diminuicdo da produtividade molar especifica, uma vez que, nos ensaios a produtividade

especifica foi inversamente proporcional a concentracéo celular verificada no reator. Além de
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ocasionar a diminuicdo das taxas de transferéncia entre micro-organismo e matéria organica,
0 acumulo de biomassa pode reduzir a disponibilidade de substrato e causar maior
instabilidade operacional, comprometendo o desempenho do reator.

Nos ensaios E4, E5 e E6, em termos de DQO, foram verificados rendimentos de
0,025; 2,0 e 1,3 molH..kg*DQO por carga organica volumétrica aplicada; e de 5,5; 14 e 7,8
molH..kg*DQO por carga organica volumétrica removida, respectivamente. Nos ensaios E5
e E6 foram verificadas eficiéncias de remocédo de DQO de 24 e 35%, sugerindo que, além do
maior tempo de ciclo (4 h), o maior tempo de enchimento do reator (2 h) pode favorecer a
melhor utilizagdo do substrato. Dessa forma, verifica-se que o rendimento foi
significativamente maior quando o reator foi operado com o maior tempo de ciclo e com
concentracdo afluente (4200 mgCarb.L?) e carga organica volumétrica (12 g.Lt.d?)
intermediarias. Nos ensaios E7 e E8, com o aumento da carga organica aplicada (18 g.L*.d"
1) e a diminuicdo do tempo de ciclo (2 h), foram verificados rendimentos de 1,9 e 0,25
molH2.kg*DQO por carga aplicada; e de 0,15 e 0,8 molH2.kgDQO por carga removida,

respectivamente.

Nos ensaios E4, E5 e E6 foram observados rendimento por carga aplicada de 2,7,
3,25 e 2,2 molH,.kg™*Carb e rendimento molar por carga removida de 1,8; 2,0 e 3,7 molHz.kg
1Carb, respectivamente. Em tempo de ciclo de 4 h e considerando a carga organica
volumétrica aplicada, os maiores rendimentos foram obtidos em cargas orgéanicas baixa e
intermediaria (5 e 12 g.L.d?) e, considerando a carga organica volumétrica removida, os
maiores rendimentos foram obtidos em cargas organicas volumétricas intermediarias (12 e 14
g.L'1.dY). Nos ensaios E7 e E8 foram verificados rendimento molar por carga aplicada de 0,75
e 0,4 molH..kg'Carb e rendimento molar por carga removida de 0,9 e 0,5 molHz.kg'Carb,
respectivamente. Com o aumento da carga organica (18 g.L.d?) e a diminuicdo do tempo de
ciclo (2 h) os maiores rendimentos foram verificados em fung&o da carga organica volumeétrica
removida. O rendimento molar de hidrogénio por carga aplicada e removida, em termos de

DQO e carboidratos, nos ensaios E4, E5, E6, E7 e E8 estd apresentada na Figura 26.
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Figura 26 Rendimento molar de hidrogénio por cargas aplicada e removida, em termos de
DQO e carboidratos nos ensaios E4, E5, E6, E7 e E8.

Durante todo o periodo de monitoramento nao foi observada a presenca de metano
no biogas em quaisquer dos ensaios. Avaliando-se a influéncia do tempo de ciclo, verifica-se
gue os maiores volumes de hidrogénio foram observados com a aplicagéo do maior tempo de
ciclos (4 h). Em relagéo a carga orgéanica volumétrica aplicada e a concentragdo afluente, os
maiores valores de producdo volumétrica de 1,2 e 2,4 LH,.L.d* foram obtidos nos ensaios
E5 e E6, com cargas organicas intermediarias (12 e 14 g.L*.d') e elevada concentracdo
afluente (4200 e 5000 mgCarb.L?), respectivamente. A aplicacdo das maiores concentracdes
afluentes, pode ter sido contrabalanceada pela estratégia de alimentacdo, na qual o reator foi
alimentado durante um periodo de 2 h. No ensaio E4 a aplicagdo de baixa carga organica
volumétrica (5 g.L*.d?) e baixa concentracédo afluente (2000 mgCarb.L?) acarretaram em
diminuicédo significativa na producédo volumétrica de hidrogénio para 0,7 LH.L.d:. Nos
ensaios E7 e E8, foram verificados os menores valores de producado volumétrica de hidrogénio
de 0,45e 0,5 LH,.L.d?, respectivamente. Nesses ensaios, com o aumento da carga organica
volumétrica aplicada (18 g.L.d!) e da concentracéo afluente (3200 mgCarb.L™?) o tempo de
ciclo de 2 h pode ter sido insuficiente para promover a conversao do substrato a produtos do
metabolismo intermediario de forma efetiva, reduzindo as taxas de producédo de hidrogénio.
A producao volumétrica de hidrogénio nos ensaios E4, E5, E6, E7 e E8 esta apresentada na

Figura 27.
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Figura 27 Variagdo da producao volumétrica de hidrogénio nos ensaios E4, E5, E6, E7 e ES.

Avaliando-se a influéncia do tempo de ciclo, verifica-se que os maiores volumes de
biogas foram observados com a aplicacdo do maior tempo de ciclo (4 h). Em relacao a carga
organica volumétrica aplicada e a concentracao afluente, os maiores valores de producdo
volumétrica de 8,4 e 7,9 Lpiogas.L.d? foram obtidos nos ensaios E5 e E6, nos quais foram
aplicadas cargas organicas intermediarias (12 e 14 g.L*.d?') e elevadas concentracdes
afluentes (4200 e 5000 mgCarb.L?), respectivamente. A aplicacdo das maiores
concentracdes afluentes, pode ter sido contrabalanceada pela estratégia de alimentagéo, na
qual o reator foi alimentado durante um periodo de 2 h. O enchimento progressivo do reator,
pode ter proporcionado a melhor utilizagdo do substrato e favorecido a producéo de biogas.
Apesar de conduzido com o mesmo tempo de ciclo, no ensaio E4 foi verificada uma diminui¢éo
significativa no volume de biogas produzido para 3,8 Luiogas.L1.d. A aplicacdo de baixas carga
organica (5 g.L.d?) e baixa concentracéo afluente (2000 mgCarb.L?), aliado ao aumento da
concentracdo celular no reator acarretaram na reducdo da COEA para valores de 0,05
gCarb.g'SVT.d?, diminuindo o substrato disponivel para producéo de biogas. Nos ensaios
E7 e E8, apesar de maior carga organica volumétrica aplicada (18 g.L*.d ) foram verificadas
producéo volumétrica de biogas de 4,1 e 3,9 Lyiogas.L2.d ™, respectivamente, valores de muito
proximos aos verificados em E4. A producao volumétrica de biogas nos ensaios E4, E5, E6,
E7 e E8 esta apresentada na Figura 28.
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Figura 28 Variacdo da producao volumétrica de biogas nos ensaios E4, E5, E6, E7 e ES.

Nos ensaios E4, E5, E6, E7 e E8 foram verificados percentuais de hidrogénio no
biogas de 19; 23; 31; 17 e 25%, respectivamente. As maiores proporc¢des de CO: no biogas
de 81 e 83% foram verificadas nos ensaios E4 e E7, respectivamente, em ambos foi
observada elevada concentracdo celular de 0,3 e 0,6 gSVT.g'biomassa. Em todos os
ensaios, o acumulo da biomassa pode ter sido um fator limitante na conversao do substrato a
biohidrogénio. Analisando-se os ensaios E4, E5, E6, E7 e E8 verificam-se que o desempenho
do reator esta intimamente relacionado as cargas organicas especificas aplicadas (COEA) de
0,05; 0,1; 0,3; 0,08 e 0,09 gCarb.g*SVT.d?, respectivamente. A reducdo na disponibilidade
de substrato tem sido constantemente relacionada a diminui¢cdes da quantidade de hidrogénio
produzido (ANZOLA-ROJAS et al., 2015). Entre as estratégias para reduzir o acimulo de
biomassa, a lavagem sistematica do material suporte tem apresentado bons resultados,
contribuindo com o0 aumento da carga organica especifica e da estabilidade do reator (LIMA
et al., 2015). A composicao do biogas nos ensaios E4, E5, E6, E7 e E8 esta apresentada na

Figura 29.
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Figura 29 Composicao do biogas nos ensaios E4, E5, E6, E7 e E8.

A partir da 4gua residuéria de fecularia de mandioca a produtividade e o rendimento

de hidrogénio podem variar em fungdo da configuragcdo do reator e das condigbes

operacionais impostas ao sistema (Tabela 10). Além disso, em reatores com a mesma

configuracdo, a origem do substrato também pode influenciar os resultados (Tabela 11).

Diminui¢des no rendimento em relacdo ao substrato sintético podem ser observadas quando
residuos séo utilizados como substrato (TORRES et al 2017; LIMA et al., 2015; ROSA et al.,

2016), principalmente quando sdo utilizadas aguas residuarias do processamento da

mandioca, devido a presenca de compostos potencialmente toxicos (GOMES et al., 2016).

No presente trabalho, a composi¢cdo da agua residuaria pode ter sido determinante no

desempenho do sistema, uma vez que, além de rendimentos reduzidos foi observada total

inibicdo na producédo de hidrogénio (ensaios E2 e E3).



68

Tabela 10 Desempenho de diferentes configuracdes de reatores anaerdbios destinados a producéo de hidrogénio a partir de aguas

residuarias do processamento de mandioca.

CondicBes operacionais Desempenho
Inéculo  Reator COV  TDH Temp. pH € (%) PVH Rendimento Referéncia
(g.LrdY) (h) (°C) (LH2.L1.d?Y)

AF AnSBBR 12¢ 4 30 6,0 91 0,9 4,9 mmol.g*Carb E1*

LA AnSBBR 14¢ 4 30 6,0 98 2,4 2,2 mmol.g™*Carb E6*

LA ASBR 302 4 37 5,5 - 57 438 mLH..g*DQO Sreethawong et al.
(2010)

LA ABR 662 6 32 9,0 - 0,9 13,4 mLH..g*DQO Thanwised et al.
(2012)

LA UAPBR 35! 3 36 6,0 93 1,1 840 mLH..g*Carb Andreani et al. (2015)

AF RATM 241 4 25 6,5 96 0 0 Gomes et al. (2016)

LA RALF 102 12 30 5,0 - 1,7 2,0 mmol.g*DQO Rosa et al. (2016)

LA UAPBR 9,5t 4 36 4,5 91 0,25 0,86mol.mol*Carb Torres et al. (2017)

*Valores maximos; 'Em termos de carboidratos; 2Em termos de DQO; LA — Lodo anaerdébio; AF — Autofermentacdo; UAPBR — Reator anaerébio de

leito fixo e fluxo ascendente; RALF — Reator anaerébio de leito fluidizado; RATM — Reator anaerédbio de tubos multiplos; € (%) — Eficiéncia de

conversao de substrato, em termos de carboidratos.
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Tabela 11 Desempenho de reatores AnSBBR destinados a producao de hidrogénio a partir de diferentes substratos.

CondicGes operacionais Desempenho
Substrato Inéculo cov TDH EA Temp. pH € (%) Prm RMCA Referéncia
(g.LrdY) (h) (°C) (molH2.m=3.d1)  (molH..Kg*Subst)
ARF LA 121 4 B 30 6,0 91 28 4,9 E1*
ARF AF 141 4 BA 30 6,0 98 36 3,25 E5*
ARS LA 12,22 4 B 30 5,0 93 33,3 2,8 Manssouri
et al.
(2013)
ARS LA 13,58 4 BA 30 5,0 99 54,9 4,0 Inoue et al.
(2014)
Soro de LA 14,63 3 B 30 6,0 98 18,1 1,7 Lima et al.
gueijo (2015)
Glicerina LA 17,83 3 BA 30 7,7 - 100,8 57 Lovato et
al. (2015)

"Valores maximos; 1Em termos de carboidratos; 2Em termos de sacarose; 3Em termos de DQO; ARF - Agua residuéria de fecularia de mandioca;
ARS — Agua residuéria sintética a base de sacarose; LA - Lodo anaerobio; AF — Autofermentacéo; EA — Estratégia de alimentacéo; B — Batelada;
BA — Batelada alimentada; € (%) — Eficiéncia de converséo de substrato, em termos de carboidratos; PrM — Produtividade molar volumétrica; RMCA

— Rendimento molar por carga aplicada.



70

6 CONCLUSOES

Nesse trabalho foi avaliada a produc¢éo de hidrogénio em reator anaerébio operado
em bateladas sequenciais com biomassa imobilizada (AnSBBR) a partir de agua residuaria
de fecularia de mandioca. O desempenho do sistema foi analisado de acordo com os

indicadores estabilidade, produtividade e rendimento de hidrogénio.

A carga de micro-organismos, presentes na agua residuaria de fecularia de
mandioca, pode ter resultado na instabilidade operacional verificada em todas as condicdes
experimentais. O aumento da retencdo celular acarretou na redugdo da carga organica
especifica aplicada. Com a diminui¢cdo na oferta de substrato, a competicéo foi favorecida,
ocasionando decréscimo na producdo de hidrogénio. Além disso, a reinoculacao sisteméatica
do reator pode ter dificultado o desenvolvimento de uma comunidade estavel, favorecendo a

colonizacdo do meio por micro-organismos competidores.

O melhor desempenho do reator, em termos de produtividade molar, foi verificado
nos ensaios inoculados com lodo anaerébio termicamente tratado. As maiores produtividade
(36 molH..m=.d?) e produgdo volumétrica de hidrogénio (2,4 LH..L.2.d?) foram obtidas em
tempo de ciclo de 4 h, concentracao afluente de 5000 mgCarb.L?, carga organica volumétrica

aplicada de 14 g.L1.d! e tempo de enchimento do reator de 2 h (batelada alimentada).

O melhor desempenho do reator, em termos de rendimento molar, foi verificado nos
ensaios inoculados a partir da agua residuaria de fecularia de mandioca autofermentada. Os
maiores rendimentos por carga organica volumétrica aplicada (4,9 molH..kg'Carb) e
removida (11,7 molH..kg'Carb) foram obtidos em tempo de ciclo de 4 h, concentragdo
afluente de 4200 mgCarb.L™?, carga organica aplicada de 12 g.L*.d! e tempo de enchimento

do reator de 20 min (batelada).

Nos demais ensaios inoculados a partir da agua residuéria de fecularia de mandioca
autofermentada, em que foram aplicadas carga organica de 18 g.L'.d? e concentracédo
afluente de 4700 mgCarb.L?, ndo foi verificada a producédo de hidrogénio, mesmo como
aumento do tempo de enchimento de 20 min (batelada) para 1,5 h (batelada alimentada).
Nestes ensaios foram verificadas grandes concentracées de acido latico e da bacteriocina
nisina, indicando a presenc¢a de bactérias laticas. A inoculacdo com a agua residuéaria de
fecularia de mandioca autofermentada e a aplicacdo de carga organica maior (18 g.L*.d?),
gue possivelmente teve implicacfes diretas sobre a carga microbiana inserida no reator,

podem ter favorecido a colonizacédo por bactérias laticas, inibindo a producao de hidrogénio.

O maior tempo de ciclo (4 h) foi benéfico para a producao biolégica de hidrogénio a

partir de agua residuéria de fecularia de mandioca. Em ambas as estratégias de inoculacao,
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os melhores indicadores de desempenho foram verificados em cargas organicas volumétricas
aplicadas (12 e 14 g.L.d") e concentracdes afluentes (4200 e 5000 mg.L?) similares, com a
produtividade sendo favorecida pelo maior tempo de enchimento (2 h — batelada alimentada)

e o rendimento pelo menor tempo de enchimento (20 min — batelada).

O acumulo de biomassa no sistema pode ter sido um fator limitante na conversao do
substrato a biohidrogénio. Em todos os ensaios verifica-se que o desempenho do reator em
termos de rendimento e produtividade esta intimamente relacionado as baixas cargas

organicas especificas aplicadas (COEA).
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7 CONSIDERACOES FINAIS

A partir da avaliacdo do reator AnSBBR na produc¢éo de hidrogénio a partir de agua

residudria de fecularia de mandioca, algumas recomendacdes e sugestdes para trabalhos

N

futuros podem ser uteis, principalmente as relacionadas a operacionalizacdo da etapa

experimental.

Vi.

A exploracdo de tempos de ciclo superiores a 4 horas: devido a natureza da agua
residuaria de fecularia de mandioca, em termos de compostos potencialmente
inibidores e de aglcares complexos, acréscimos no tempo de ciclo podem colaborar
com a reducgdo dos efeitos toxicos desses compostos e a degradacao mais eficiente
do substrato;

Controle da concentracdo de biomassa no reator: a adogdo de estratégias como a
disposicdo do material suporte de forma estruturada (em detrimento do leito
empacotado) e a lavagem sistematica do meio suporte podem colaborar para a
manutencdo de concentragdes celulares reduzidas no reator, minimizando o acumulo
de biomassa no leito e favorecendo a manutencdo da carga orgénica especifica
aplicada;

Analise microbiolégica do reator AnSBBR: investigar a dindmica de colonizacdo do
reator, frente a diferentes estratégias de inoculagdo, e sua relagdo com a entrada
constante de micro-organismos no sistema advindos da agua residuaria de fecularia
de mandioca;

Analise do acido latico e da bacteriocina nisina por meio de ensaios microbiol6gicos
na determinacado das concentracgdes inibitérias minimas: tendo em vista as implicacdes
desses compostos, € de extremo interesse determinar em que concentracdes a
bacteriocina nisina e o0 acido latico passam a comprometer o desenvolvimento dos
micro-organismos produtores de hidrogénio em sistemas fermentativos, bem como,
investigar a possibilidade de sinergia entre estes compostos, o que pode potencializar
seus efeitos;

A utilizacdo da agua residuéria de fecularia de mandioca na producdo de outros
produtos de valor agregado: além da producédo de biohidrogénio e biometano, a agua
residudria de fecularia de mandioca demonstra potencial para ser empregada em
processos fermentativos, tendo em vista que produtos do metabolismo intermediério,
como o &cido latico e a nisina, sdo de grande interesse comercial;

Avaliar um sistema de duas fases, composto por reatores acidogénico e
metanogénico: Além de proporcionar o aproveitamento da matéria organica,

remanescente do processo acidogénico, a adogdo de reatores em série pode
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promover a adequacdo ambiental do efluente e gerar um segundo produto de valor

agregado, o biometano.
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