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PRODUCAO DE METANO EM REATOR ANSBBR A PARTIR DE EFLUENTE DE
FECULARIA PREVIAMENTE ACIDIFICADO: DESEMPENHO E VIABILIDADE

ECONOMICA

RESUMO

As industrias de producgdo de fécula de mandioca tém nas aguas residuarias seu principal
passivo ambiental, e o sistema de digestdo anaerébia em duas fases representa uma
alternativa relevante de tratamento, devido a eficiéncia em remover a carga organica e a
capacidade de producdo de biogas. Assim, este estudo teve como objetivo avaliar a
producdo de metano a partir de agua residuéria de fecularia em um reator em batelada
sequencial com biomassa imobilizada (AnSBBR) como parte de um sistema em duas fases.
A avaliacéo desenvolvida foi composta por duas partes principais: i) analise do desempenho
do reator metanogénico em funcao de cargas organicas crescentes; ii) analise de viabilidade
econdmica da ampliacdo do reator para a escala industrial. Na primeira parte do estudo,
utilizou-se agua residuaria de fecularia previamente acidificada para abastecer um reator
AnSBBR metanogénico em escala de laboratério. O reator foi submetido a cargas organicas
volumétricas aplicadas (COVa) de 3,7 a 12,0 g DQO Ld?, estabelecidas pela variacéo
entre a concentracdo do afluente e o tempo de ciclo do reator em batelada sequencial. As
faixas de concentracdo testadas foram de 2,8; 4,1 e 6,0 g DQO.L?, em bateladas
sequenciais com tempos de ciclo de 6, 8 e 12 horas. O reator foi operado na temperatura de
301 °C, e contou com agitacdo por recirculacao da fase liquida e meio suporte composto
por espuma de poliuretano. Os resultados da primeira etapa demonstraram que 0 aumento
da carga organica volumétrica pelo incremento da concentracdo do afluente e,
principalmente, pela reducdo do tempo de ciclo, influenciou no desempenho do reator. A
produtividade de metano aumentou com o acréscimo da COVa e atingiu 2,7 LCH4 L'd? na
COVa de 12,0 g DQO Ld?. A remocdo de DQO também foi afetada pelo aumento da
COVa, tendo variado de 94 e 60%, logo, os menores valores de remo¢do de DQO séo
atribuidos aos menores tempos de ciclo. Todas as condicbes experimentais se mostraram
estaveis. Na segunda parte do estudo, dimensionou-se um sistema de digestdo anaerdbia
em duas fases em escala industrial, a partir dos resultados obtidos anteriormente. Por fim,
foi desenvolvida uma andlise de viabilidade econémica da implantacdo do projeto, que
considerou um periodo de vida util de vinte anos. Os resultados da segunda etapa
demonstraram que o payback simples foi de 8,4 anos e o payback descontado de 15,9 anos.
Ao final do tempo de vida util, o projeto gerou lucro igual ao valor presente liquido de
R$ 1,89 milhdo e a taxa interna de retorno foi de 11,1%. Os resultados indicaram que o
sistema em duas fases para a producdo de metano a partir de agua residuaria de fecularia é
economicamente viavel.

Palavras-chave: biogas, biohidrogénio, digestao anaerdbia, viabilidade econémica.



METHANE PRODUCTION IN ANSBBR REACTOR FROM PREVIOUSLY
ACIDIFIED CASSAVA STARCH WASTEWATER: PERFORMANCE AND ECONOMIC
VIABILITY

ABSTRACT

Cassava starch industries have produced wastewater, which is their main environmental
problem. Therefore, two-phase anaerobic digestion systems represent a newsworthy
treatment alternative due to their efficiency in organic load removal and biogas production
capacity. Thus, this study aimed at evaluating methane production from cassava starch
wastewater in a sequential batch biofilm reactor (AnSBBR) as part of a two-phase system.
The evaluation was composed of two main parts: i) analysis of a methanogenic reactor
performance according to the increasing organic loads; and ii) the economic availability
analysis regarding the reactor scaling-up for industrial scale. In the first part of this study,
some previously acidified cassava starch wastewater was used to feed a methanogenic
AnSBBR reactor on laboratory scale. The reactor has been submitted to increasing applied
organic volumetric loads from 3.7 to 12.0 g COD.L*.d*, which were established by variation
between affluent concentration and cycle time of a sequential batch reactor. The affluent
concentration ranged from 2.8; 4.1 and 6.0 g COD-L!, in sequential batches with cycle time
of 6, 8 and 12 hours. The reactor was carried out at 30£1°C; it was stirred by a liquid phase
recirculation and has been filled with support medium composed of polyurethane foam. The
results of this first stage have shown that there was an increase in the organic loading rate
(OLR) due to an increase on the affluent concentration and, mainly, a decrease on the cycle
time duration showed an affect on the reactor performance. Methane productivity increased
due to the increase in OLR and has reached 2.7 L CH, L''d? at OLR 12.0 g COD-L.d™.
COD removal has also been affected by OLR increase and ranged from 94 to 60%. And, the
lowest values of COD removal were ascribed to the shortest cycle times. All the experimental
conditions were constant. In the second part of this study, a two-phase anaerobic digestion
system was designed on an industrial scale, based on the results previously obtained.
Finally, an economic feasibility analysis was developed to settle down this project, which
considered a twenty-year useful life term. The results of the second phase evinced that the
simple payback was 8.4 years and the discounted payback was 15.9 years. Thus, it was
recorded that this project can bring forth a profit similar to the net present value (R$ 1.9
million) at the end of the project lifetime, while internal rate of return was calculated in 11.1%.
These results indicated that the two-stage system is economically viable to produce methane
from starch wastewater.

Keywords: biogas, biohydrogen, anaerobic digestion, economic viability analysis.
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VA Volume de Alimentac&o

VPL Valor Presente Liquido

VR Volume reacional (L)
Vres Volume residual (L)

VT Volume de Trabalho (L)

EsF Remocéo de DQO em amostras filtradas (%)

EsT Remocéo de DQO em amostras néo-filtradas (%)

pL Microlitro

XViii
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1 INTRODUGCAO

Desde a Revolucdo Industrial, no século XVIIl, os padrées de consumo e de
desenvolvimento da civilizacdo tornaram-se cada vez mais intensos. Como resultado, uma
crescente demanda por energia e recursos haturais tem sido observada no Planeta, no
intuito de que supram as necessidades produtivas.

As demandas por energia, matérias-primas, insumos e commodities somam-se a
poluicdo gerada em diferentes setores, a exemplo da industria, da agropecuaria e do
transporte, para gerar um gquadro critico de sustentabilidade. A manutencdo da capacidade
de suporte e de resiliéncia do planeta frente as pressfes do desenvolvimento e da qualidade
de vida humana depende, portanto, de alternativas mais viaveis e sustentaveis.

Diante desse contexto, explora-se a digestdo anaerdbia como forma de tratamento
de efluentes organicos. O processo produtivo de obtencdo de fécula de mandioca, assim
COmOo Muitos outros processos produtivos agroindustriais, gera grande volume de efluente
que, devido a sua elevada carga organica, necessita de tratamento adequado.

O tratamento de efluentes pela via anaerébia € conhecido pela capacidade de
remocgdo da carga organica, na medida em que a matéria organica € convertida em biogas —
uma mistura de gases com potencial combustivel devido a presenca de metano. As
tecnologias de tratamento de efluentes industriais e agropecuarios por digestdo anaerébia
representam, portanto, uma alternativa mais sustentavel.

Nesse sentido, a potencializacdo da producdo de hidrogénio e de metano tem sido
um importante avanco nas pesquisas referentes ao uso de reatores de dois estagios, nos
guais as reagfes de acidogénese e metanogénese sdo desenvolvidas em reatores
separados. O maior beneficio da separagdo de fases consiste na potencializacdo da
conversao dos compostos organicos em acidos graxos volateis no reator acidogénico bem
como na conversao destes acidos em metano no reator metanogénico. Como resultado, a
capacidade de recuperacao de hidrogénio e de metano do sistema torna-se maior.

O uso de sistemas combinados de producé@o de hidrogénio e metano representa
uma vertente mais recente da pesquisa sobre o tratamento de efluentes, da mesma forma
que os estudos sobre o tratamento e a producdo de metano a partir de efluentes acidificados
em reatores de producdo de hidrogénio sdo pouco frequentes, principalmente a partir de
efluentes industriais reais.

Este estudo faz parte de um esforco conjunto para investigar formas de tratamento
e de aproveitamento energético da agua residuaria de fecularia de mandioca, efluente que
apresenta elevado potencial de poluicdo e que é produzido em grandes quantidades no

estado do Parana. Nesse sentido, foram desenvolvidos estudos para a avaliacdo de
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reatores tubulares de estagio unico com meio suporte (KUNZLER et al., 2013; KUCZMAN et
al., 2014), reator anaerébio horizontal em escala piloto sob condicdes de agitacdo
(KUCZMAN et al., 2017) e reator anaer6bio de leito empacotado (ARAUJO et al., 2018).
Além disso, visando a producdo de hidrogénio a partir da agua residuaria de fecularia,
investigou-se a separagdo de fases em reator de leito fixo e fluxo ascendente (TORRES,
2014; ANDREANI et al., 2015); reator em batelada (LUCAS et al., 2015) e reator anaerobio
operado em bateladas sequenciais com biomassa imobilizada (ANDREANI, 2017).

Todavia, ndo existem informacBes sobre o uso do reator anaerébio de batelada
sequencial e biomassa imobilizada (AnSBBR) na producdo de metano a partir da agua
residuaria de fecularia em sistema de duas fases, ou seja, a partir do efluente de um reator
utilizado na producgé&o de biohidrogénio. Tal fato fomentou a elaboracdo do presente estudo,
gque se pautou na seguinte hipétese: o uso do reator AnNSBBR em sistemas de dois estagios
para a producdo de metano pode ser técnica e economicamente factivel, por apresentar
desempenho operacional aceitavel, capaz de garantir a viabilidade econémica de projetos
em escala plena.

Dessa forma, o presente estudo aborda a fase metanogénica de um sistema de
tratamento de agua residuéria de fecularia em duas fases. O trabalho é composto por duas
partes principais:

i) avaliagdo do desempenho de remocao de carga organica e producdo de metano
de um reator AnSBBR alimentado com agua residuaria de fecularia fermentada
em um estagio prévio de producao de hidrogénio;

i) andlise da viabilidade econémica do reator AnSBBR em escala industrial,
desenvolvida a partir dos resultados obtidos em laboratério para dimensionar o
reator e estimar a producéo de energia, considerando-se como estudo de caso

uma fecularia localizada no oeste paranaense.
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2 OBJETIVOS

2.1 Objetivo geral

Avaliar o desempenho de reator AnSBBR na producdo de metano a partir da agua

residuaria de fecularia previamente acidificada, proveniente de reator acidogénico.

2.2 Objetivos especificos

» Avaliar a influéncia da concentracdo afluente, do tempo de ciclo e da carga
organica volumétrica aplicada sobre a estabilidade bem como a remocdo de
carga organica e a producédo de metano de um reator AnSBBR alimentado com
agua residuaria de fecularia previamente fermentada em um reator acidogénico.

» Quantificar o potencial de producéo de energia elétrica e

= Avaliar a viabilidade econb6mica da ampliacdo do sistema para a escala

industrial.
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3 REVISAO BIBLIOGRAFICA

Esta secdo contextualiza a pesquisa desenvolvida a partir de um panorama que
aborda as fecularias e seus impactos ambientais no Estado do Parana; os fundamentos da
digestdo anaerdbia; os conceitos e experiéncias com o uso de reatores ASBR e AnSBBR,
incluindo os fatores intervenientes em seu desempenho; o quadro geral sobre a producéo de
hidrogénio e metano em reatores com separacdo de fases; aspectos relacionados a
avaliacdo econémica de projetos de biogas. Ao final, sdo efetuadas algumas consideracfes

sobre a pesquisa proposta com base na revisao bibliogréfica realizada.

3.1 Fecularias e meio ambiente no estado do Parana

O estado do Parand representa a unidade federativa com maior ndmero de
fecularias. HA 54% das industrias brasileiras de processamento de mandioca em territ6rio
paranaense. Por conseguinte, o processamento de mandioca foi de 11,8 mil toneladas por
dia em 2014, com o objetivo principal de produzir fécula nativa e, em menor escala, amidos
modificados e polvilho, utilizados na industria alimenticia e na producéo de papel e papeléo,
entre outras (CEPEA, 2014).

Para cada tonelada de mandioca beneficiada, o processamento industrial gera, em
média, de 5 a 7 m?® de Agua residuéria (O-THONG et al., 2011; LEANO e BABEL, 2012).
Isso mostra que, no Parand, sdo gerados 59 e 82,6 mil m® de agua residuaria de fecularia
por dia, cuja composi¢do inclui carboidratos, aglcares sollveis, linamarina e derivados
cianogénicos (SANCHEZ et al., 2017). Esses constituintes conferem a agua residuéria de
fecularia elevada concentracdo de matéria organica e, consequentemente, transformam-se
em um grande potencial poluidor (KUCZMAN et al., 2014), conforme apresentado na Tabela
1.

Tabela 1 Caracterizacao fisico-quimica da agua residuaria resultante do processo industrial
de extracdo da fécula de mandioca

Parametros Fleck et al. Andreani et al. Paixao et al.
(2017) (2015)? (2000)
oH 4,02 4,69 5,40
DQOtotal (g L) 6,01 11,22 10,36
Sélidos Totais (g L™?) 6,58 7,84 5,29
Sélidos Volateis (g L?) 5,15 6,53 4,30
Nitrogénio (mg L) 247 283 92

aValores médios.
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Segundo Sanchez et al. (2017), a elevada concentracdo de compostos organicos
presentes na agua residuéria de fecularia faz com que, ao ser disposta em corpos hidricos,
cause queda nos niveis de oxigénio dissolvido, o qual é capaz de gerar impactos ao
ecossistema aquatico. Além disso, os referidos autores explicam que a linamarina
representa um composto muito solivel em agua e que pode ser decomposto em cianureto
de hidrogénio - um composto extremamente toxico - por enzimas e flora intestinal de peixes
e outros animais.

Dessa forma, o tratamento da agua residuaria de fecularia se faz muito importante
e, de acordo com Bohn et al. (2013), o uso de reatores anaerdbios para tratar os efluentes
da fecularia permanece a estratégia mais sustentavel, por diminuir a carga organica e, ao
mesmo tempo, produzir biogads com potencial para o aproveitamento energético. Além disso,
Kuczman et al. (2014) e Sanchez et al. (2017) salientam que 0s compostos organicos e a
linamarina presentes nesses efluentes sdo altamente suscetiveis a degradacdo pela via
anaerdbia, mas a alternativa para se estabilizar a agua residuaria de fecularia em lagoas
(pratica comum nas industrias paranaenses) representa um desperdicio da energia do
biogas e uma fonte de poluicdo atmosférica, além de ocupar grandes areas.

Campos et al. (2006) avaliaram um sistema de tratamento composto por lagoas
sequenciais, haja vista que as lagoas de sedimentacdo até entdo implantadas pelas
fecularias removiam apenas 70% da DQO. Os autores dispuseram, em seu estudo, trés
lagoas anaerdbias e quatro facultativas em série, e alcangcaram 96,3% de remocao da DQO.
Todavia, para alcancar tal eficiéncia, foram ocupados 19.139 m? de area no entorno da
indastria, ou seja, quase dois hectares, uma vez que este sistema de tratamento apresenta
tempo de detencdo hidraulica de 30 dias. Corrobora-se, desta forma, com o que foi
pontuado por Sanchez et al. (2017), ou seja, que o uso de lagoas em fecularias, sejam elas
cobertas ou nao, depende da disponibilidade e do preco da terra na regiao das inddstrias.

Hansupalak et al. (2016) relatam que, na Tailandia, a implantacdo de reatores
anaerobios tem permitido a reversdo do quadro de degradacdo ambiental resultante da
disposicéo inadequada de 4gua residuaria de fecularia. No estudo de caso apresentado por
esses autores, 0 tratamento pela via anaerObia visou ao aproveitamento energético do
biogas, 0 que permitiu as industrias produzirem 43% da energia elétrica consumida em seu
processo produtivo. Além disso, houve reducédo de 40% nas emissdes de gases do efeito
estufa ao se trocar o sistema de lagoas de tratamento por reatores anaerobios.

O tratamento dos efluentes de fecularia e a producdo de biogas a partir desses
substratos foram descritos em estudos que utilizaram reatores anaerobios tubulares
(KUCZMAN et al., 2014); reatores anaerObios com biofiltro em diferentes relagbes de
diametro-comprimento (KUNZLER et al. 2013); reatores anaerdbios com fluxo horizontal e

suporte de bambu (COLIN et al. 2007); reatores anaerébios com fluxo ascendente e suporte
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de PVC (BARANA e CEREDA, 2000); reatores anaerObios de fluxo ascendente em
multiestagio (SUN et al., 2012) e reator anaerdbio compartimentado (FERRAZ et al., 2009).

A Tabela 2 apresenta os resultados obtidos em estudos sobre a producdo de
metano a partir de agua residuaria do processamento de mandioca, nos quais foram
utilizadas diferentes configuracdes de reatores e condigBes experimentais. Observa-se que,
a partir de efluentes do processamento de mandioca, a pesquisa sobre a producéo de
metano esta bastante focada em reatores continuos, pois ndo se encontraram trabalhos que
abordem o uso de reatores em batelada trabalhando com esse efluente.

Observa-se também que na producdo de metano em reatores continuos
empregam-se tempos de deteng&o hidraulica (TDH) elevados, principalmente em reatores
anaerdbios operando na faixa de temperatura mesofilica (20 a 45 °C). O menor TDH (18,5 h)
foi apresentado por Araujo et al. (2018), portanto, um avanco relevante, considerando-se 0s
TDH dos reatores apresentados nos demais trabalhos.

Contudo, Lullio et al. (2014) alcancaram seis horas de tempo de ciclo quando
operaram um reator em batelada sequencial com biomassa imobilizada para produzir
metano a partir de agua residuaria sintética pré-acidificada. Isso indica que existe potencial
para uso dos reatores em batelada no tratamento de agua residuéaria de fecularia. Ressalta-
se que, quanto menor for o tempo de detenc¢éo hidraulica (ou o tempo de ciclo, em reatores
AnSBBR), menor sera o reator e, por esse motivo, o investimento para construcéo do reator
em escala industrial sera menor.

Na Tabela 2 verifica-se ainda que, nesta faixa de temperatura, a carga organica
volumétrica aplicada alcancou 10 gDQO Ld* em reator que tratou efluente da producéo de
farinha de tapioca na Tailandia (INTANOO et al., 2016). Este reator alcangou o maior teor de
metano no biogas (83%) entre os trabalhos pesquisados.

Aradjo et al. (2018) alcancaram o maior rendimento médio de producéo de metano
em funcdo de carga organica removida (0,220 L gDQO™) ao tratarem agua residuaria de
fecularia em reator de leito empacotado sob a carga organica aplicada de 10 gDQO Ld2. A
remocdo de DQO para este e os demais reatores que operaram sob a faixa mesofilica de
temperatura foi superior a 90%.

Segundo Cremonez et al. (2013), ainda s@o necessérias pesquisas para a
otimizac@o dos parametros e estabelecimento de condi¢cdes de operacdo para os diferentes
reatores no tratamento da agua residudria de fecularia. Recentemente, aumentou-se o
namero de pesquisas sobre o uso de reatores anaerobios para obtencdo de hidrogénio a
partir de diferentes efluentes, inclusive a agua residuaria de fecularia, conforme abordado
nos estudos de Sreethawong et al. (2010); Wang et al. (2013); e Luo et al. (2010b). Surge,
assim, a necessidade de também se conhecer o potencial de producdo de metano a partir

da agua residuéria de fecularia acidificada resultante da producgédo de hidrogénio.
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Tabela 2 Desempenho de diferentes configuracdes de reatores tratando agua residuaria do processamento de mandioca.

Origem Teor de Remocéo
- . , COVs TDH Temp. Prv RVCRsiogss RVCRsm A
Reator Estagio Regime da agua 141 o Ry # 5y Mmetano de DQO Referéncia
residuaria (@PQO L) () (°C) (LL'dY) (LgDQO?) (LgDQO?Y) T o
Leito - , . 18,5a Araujo et
empacotado Unico Continuo Fecularia 25al0 828 25 - 0,31 0,22 54 98 al. (2018)
) 168 a Kuczman
Tubular Unico Continuo Fecularia 0,5a0,7 23,6 - 0,91 - 54 88 et al.
312
(2014)
Horizontal - . . 51,6 a Kunzler et
com biofiltro Unico Continuo Fecularia 0,5a5,6 216 27 - 0,56 - - 99 al. (2013)
Dois Inddstria Intanoo et
UASB eStAgios Continuo de 2alo0 - 37 - - 0,10 83% 93 al. (2016)
9 Tapioca '
IndUstria
Dois . de Alcool 96a 0 Intanoo et
UASB estagios Continuo de 5a25 48 55 0,65 nd 0,18 68% 72 al. (2014)
Mandioca

Reator - Configuracao de reator utilizada na pesquisa; Estagio — Define se a configura¢do do reator consistia em um Gnico reator ou se havia
separacdo das fases acidogénica e metanogénica em um sistema de dois estdgios; Regime — Define o regime de alimentacdo do reator
(batelada ou continuo); COVs — Cargas organicas volumétricas aplicadas testadas no estudo; TDH — Tempo de detencao hidraulica; Temp. —
Temperatura; PRv — Produtividade volumétrica de metano; RVCRegiogass — Rendimento volumétrico de biogas em funcao da carga orgéanica
removida; RVCRsm- Rendimento volumétrico de biogas em funcéo da carga organica removida.
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3.2 Digestdo Anaero6bia

A decomposicdo da matéria organica por micro-organismos na auséncia de
oxigénio é conhecida por digestdo anaerdbia. Trata-se de um processo natural, biologico,
gue vem sendo utilizado no tratamento de efluentes liquidos para remover cargas organicas
e, a0 mesmo tempo, produzir biogds - uma mistura de gases cujos principais constituintes
sdo metano e didxido de carbono (DEUBLIN e STEINHAUSER, 2008). A Figura 1 ilustra o

processo de digestdo anaerodbia, conforme apresentado por Chernicharo (2016).

Compostos Organicos Complexos
(Lipideos, Carboidratos, Proteinas)

Bactérias Fermentativas
(Hidrolise)

Compostos Organicos Simples
(Agucares, Aminoéacidos, Peptideos)

Bactérias Fermentativas Bactérias Fermentativas Bactérias Fermentativas
(Acidogénese) (Acidogénese) (Acidogénese)

Acidos Organicos
(Propionato, Butirato, etc)

Bactérias Fermentativas
(Acetogénese)

[-¢————  Bactérias Acetogénicas produtoras de hidrogénio———]
Y Y

H,+CO;

Bactérias Acetogénicas consumidoras de hidrogénio————m»] Acetato

Arqueas Metanogénicas Arqueas Metanogénicas
hidrogenotréficas acetoclasticas
(Metanogénese) (Metanogénese)

| CH,#+CO, |-

Sulfetogénese
(bactérias redutoras do sulfato)

H,S+CO, Y

Figura 1 Sequéncias metabdlicas da digestao anaerébia

Fonte: Adaptado de Chernicharo (2016).
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Explicado por autores como McCarty e Smith (1986), Tchobanoglous et al. (1993),

Chernicharo (2016), o processo de digestdo anaerGbia compreende quatro fases

sequenciais: i) hidrélise enzimatica; ii) acidogénese; iii) acetogénese; iv) metanogénese.

Hidrblise enzimética — as moléculas organicas complexas sao hidrolisadas,
via fermentacdo, e convertidas em moléculas menores. Atuam nessa fase
bactérias hidroliticas fermentativas, pela excrecdo de enzimas
extracelulares;

Acidogénese - bactérias dos géneros Clostridium, Staphylococcus,
Streptococcus, Desulphovibrio, Lactobacillus e Actinomyces agem sobre as
moléculas menores resultantes da hidrélise, metabolizando-as e
convertendo-as em diversos compostos mais simples, como o propionato,
butirato, etanol e hidrogénio;

Acetogénese — os produtos gerados na fase anterior sdo metabolizados por
micro-organismos acetogénicos Syntrophobacter e Syntrophomonas,
convertendo-os em hidrogénio, diéxido de carbono e acido acético;
Metanogénese - as arqueas metanogénicas convertem os produtos das
fases anteriores em biogas. As arqueas subdividem-se em dois grupos: as
arqueas metanogénicas acetoclasticas, que utilizam acetatos como
substrato (a exemplo do género Methanosarcinales) e as arqueas
metanogénicas hidrogenotroficas, cuja producdo de metano se origina de
sua acao sobre o hidrogénio e didéxido de carbono — exemplos incluem os
géneros Methanobacteriales, Methanococcales, Methanomicrobiales e
Methanopyrales (MADIGAN, 2010).

Albanez et al. (2016a) ilustraram as etapas da digestdo anaerdbia com base nas

reacfes que 0s micro-organismos desenvolvem sobre a sacarose, em uma representacéo

da decomposicdo da matéria organica por essa via. Resumidamente, os autores expdem

que, durante a hidrélise e a acidogénese, a matéria organica pode ser convertida,

principalmente, em &cido acético (Equacgéo 1), acido propidnico (Equagéo 2), acido butirico

(Equacéo 3) e etanol (Equacéo 4).

Cy,H,,04; + 5 H,0 > 4 CH;COOH + 4 CO, + 8 H, Eq.(1)
CyH,504, + 4 Hy » 4 CH;CH,COOH + 3 H,0 Eq.(2)
Cy,H,,04; + 1 H,0 - 2 CH3CH,CH,COOH + 4 CO, + 4 H, Eq.(3)

Eq.(4)
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Cy,H,,04; + 1 H,0 > 4 CH5CH,OH + 4 CO,

Além do acido acético, propidnico e butirico, mais prevalentes na fase acidogénica,
Rittmann e McCarty (2010) comentam que também podem ser produzidos os acidos
isobutirico, férmico, valérico, isovalérico, caproico, latico e pirdvico, entre outros,
dependendo de caracteristicas relacionadas ao substrato empregado.

Em seguida, os &cidos organicos com cadeias mais longas sdo consumidos por
micro-organismos acetogénicos, o que diminui o tamanho de suas cadeias e resulta na
producdo de &cido acético e hidrogénio. Assim, o acido butirico € convertido em &cido
propiénico (Equacéo 5) e, por sua vez, em acido acético (Equacgéo 6). Intanoo et al. (2014)
apresentaram ainda uma reacéo de converséo de acido butirico para acido acético de forma
direta, sem passar pelo acido propiénico (Equacdo 7). Essas reacbes dependem das

comunidades de micro-organismos e das rotas metabdlicas empregadas.

CH;CH, CH,COOH + 2 H,0 — CH5CH,COOH + CO, + 3H, Eq.(5)
CH;CH,COOH + 2 H,0 - CH;COOH + CO, + 3 H, Eq.(6)
CH;CH, CH,COOH + 2 H,0 — 2 CH;COOH + 2H, Eq.(7)

Observa-se nas reagdes apresentadas que as vias de conversdo da matéria organica
em acidos volateis podem envolver a produgdo ou o consumo de hidrogénio, enquanto a
conversdo de matéria organica em etanol ndo envolve este elemento. Tais aspectos séo
especialmente importantes na dinamica de reatores anaerdbios para a producdo de
hidrogénio por fermentacéo escura (GUO et al. 2010).

A partir do acido acético e do hidrogénio produzidos nas etapas anteriores, as
arqueas produzem o metano pelas vias acetoclastica (Equacao 8) e hidrogenotrofica

(Equacéo 9), conforme apresentado por Albanez et al. (2016a).

CH3COOH — CO, + CH, Eq.(8)

4H, +CO, - CH, +2H,0 Eq.(9)

Trata-se, portanto, de um processo muito especializado, no qual cada grupo de

micro-organismos é responsavel por reacdes especificas. Segundo Cassini et al. (2003), a
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fase metanogénica depende da atividade dos micro-organismos mais sensiveis, uma vez
que sdo anaerbbios estritos, com uma bioquimica complexa para sintese de metano,
diferentemente dos hidroliticos ou acidogénicos, que possuem espécies facultativas. Dessa
forma, as arqueas metanogénicas apresentam crescimento lento e grande sensibilidade as
condi¢cdes ambientais e ao acimulo de acidos graxos volateis.

Temperatura, carga organica aplicada e a presenca de materiais de natureza toxica
representam alguns dos fatores que influenciam na digestdo anaerdébia. A digestdo
anaerdbia € possivel em diferentes faixas de temperatura, devido a acdo de micro-
organismos psicrofilos (0 a 20 °C), mesdfilos (20 a 45 °C) e termdfilos (45 a 70 °C), e as
reacbes bioldégicas se mostram mais eficientes e rapidas em fungdo do aumento da
temperatura (LEITE et al., 2003).

A estabilidade de fatores que influenciam a digestédo anaerobia, o pH, a alcalinidade
e a constituicdo do substrato, portanto, & fundamental para uma producéo estavel e eficiente
de metano. O pH 6timo encontra-se entre 7,0 e 7,2 e qualquer alteracdo pode comprometer
a acdo dos micro-organismos. Oliveira et al. (2012) descrevem que as arqueas
metanogénicas acetoclasticas mostram-se extremamente sensiveis a quaisquer variacdes
nos fatores que influenciam o processo.

A acidez do substrato também é capaz de inibir a produgcédo de metano. Silva et al.
(2009) descrevem o potencial de inibicdo da metanogénese pelo acumulo de acidos graxos
volateis. Segundo os autores, residuos com maior concentragédo de alcalinidade séo viaveis
durante processo de digestdo anaerObia, caso contrario, torna-se necessaria a adicdo de
substancias alcalinas para viabilizar a produgé@o de metano.

Dors (2006) descreve a verificacdo de parametros de controle, a exemplo dos
acidos organicos volateis (AOV), da alcalinidade, da relacdo AOV/alcalinidade, do volume
total e da composicdo de biogas e da atividade metanogénica especifica para o
monitoramento da operacdo de reatores anaerObios quanto aos diferentes estimulos

capazes de influenciar a producéo de metano.

3.3 Reatores ASBR e AnSBBR

O reator anaerébio operado em batelada sequencial (Anaerobic Sequential Batch
Reactor — ASBR) consiste em uma tecnologia alternativa aos reatores continuos no
tratamento de efluentes. Trata-se de uma configuracdo adequada para processos industriais
que produzem efluentes em regime intermitente e/ou em pequena escala (ZAIAT et al.,

2001; LULLIO et al., 2014). Idealizado por Dague et al. (1992), o processo se caracteriza
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pela operacdo em bateladas sequenciais ao longo dos dias, em que é possivel controlar o
tempo de enchimento e a duragdo do ciclo.

Cada batelada € composta por quatro fases e a forma de operagédo de cada fase
traz implicagBes para o processo de tratamento e a producdo de biogés. As quatro fases
consistem em: i) alimentacdo; ii) reacdo; iii) sedimentacdo e iv) descarga, conforme
explicado por Zaiat et al. (2001):

i. A fase de alimentacado pode ocorrer de acordo com diferentes estratégias: em um
curto espaco de tempo (batelada convencional), que ocorre antes de se iniciar o
processo de agitacdo ou com tempo de alimentagcdo com maior duragcdo, que ocorre
ao longo do tempo de reacdo, simultaneamente com a agitacdo (batelada
alimentada);

ii. Na fase de reacdo, os micro-organismos agem sobre o0 substrato e para aumentar o
contato entre a biomassa e o substrato, os processos sdo utilizados de agitacéo
mecanica ou de recirculagédo das fases gasosa ou liquida;

ii.  Na fase de sedimentacdo, a biomassa sedimenta-se e forma granulos. Essa etapa
pode levar de alguns minutos até varias horas, mas se faz importante, pois permite o
clareamento do efluente e também a autoimobilizacdo da biomassa, necesséria para
aumentar o tempo de retencdo celular do reator;

iv. A fase de descarga deve ser rapida e permitir a retirada da fase liquida (tratada e
clarificada), ao mesmo tempo em que se retém a biomassa imobilizada.

A partir do reator ASBR, Ratusznei et al. (2000) conceberam o reator anaerébio em
batelada sequencial com biomassa imobilizada (Anaerobic Sequential Batch Biofilm Reactor
— AnSBBR), cuja principal diferenca é a existéncia de um meio suporte inerte, capaz de
propiciar a imobilizagdo da biomassa pela formacéo de biofilme. De acordo com os autores,
a configuracdo melhorou a retencao de solidos e dispensou a etapa de sedimentacao,
principalmente em efluentes com baixa concentracdo de matéria organica, cujo resultado foi
a reducédo do tempo de operacao do reator.

Desde entdo, reatores ASBR e AnSBBR tém sido testados no tratamento de
efluentes, com o objetivo de remover a carga organica e/ou de produzir metano (OLIVEIRA,
2009; DAMASCENO et al. 2007; BEZERRA et al. 2007; LUO, et al. 2009; CUBAS et al.,
2011; GARCIA et al., 2008; COSTABILE et al., 2011).

Posteriormente, os reatores passaram a ser empregados na producdo de
hidrogénio, a partir de aguas residuérias sintéticas (AROOJ et al., 2008; CHEN et al., 2009;
CHEONG et al. 2007; INOUE et al, 2014); soro de leite (LIMA et al., 2015); efluentes de
destilaria (SEARMSIRIMONGKOL et al, 2011); &gua residuaria de fecularia
(SREETHAWONG, 2010) e sorgo sacarino (SARAPHIROM e REUNGSANG, 2011). De
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forma geral, o objetivo desses estudos consiste em verificar tanto a produtividade de
hidrogénio como a estabilidade do biorreator (LOVATO et al., 2015).

Todavia, a producéo de hidrogénio em um reator acidogénico pressupde a divisdo
da digestdo anaerObia em duas fases - acidogénica e metanogénica - 0 que incorre na
necessidade de tratamento adicional para o efluente fermentado no primeiro estagio, pois a
producdo de hidrogénio resulta em baixas taxas de remoc¢ao da DQO, estimadas entre 20 e
30% (FERRAZ JUNIOR, 2013). Porém, a producdo sequencial de hidrogénio e metano em
reatores de duas fases otimiza o processo metanogénico e resulta em reatores de menores
dimensdes e com melhor desempenho (SA et al., 2014; FERRAZ JUNIOR, 2013; LULLIO et
al., 2014; MASSANET-NICOLAU, 2015).

Nesse sentido, o uso de efluentes fermentados para a produgdo de metano foi
analisado em reatores UASB a partir de vinhaca (FERRAZ JUNIOR, 2015); reator de
mistura completa CSRT a partir da polpa de oliva (GAVALA et al., 2005); reator de mistura
completa CSRT (WANG et al. 2013) e reator UASB (INTANOO et al., 2014) a partir da dgua
residuaria de fecularia; reator AnSBBR a partir de efluentes sintéticos preparados a partir de
glicose e sacarose (LULLIO et al., 2014); reator AnSBBR a partir de vinhaca fermentada
(VOLPINI et al.,, 2018), mas ndo foram encontrados estudos sobre o uso de reatores
AnSBBR para a producdo de metano a partir de agua residuaria de fecularia de mandioca
em sistemas de duas fases.

Resultados apresentados por Lullio et al. (2014) demonstraram que esse reator
pode ser operado sob tempos de detencdo hidraulica de até seis horas. Ademais, foi
possivel a concentracdo de 85% de metano em reator de dois estagios e producao de 2,86
L CHs L*d?, enquanto Volpini et al. (2018) registraram 2,98 L CH4 Ld* a uma carga
organica volumétrica de 6,6 gDQO L*d!. Ambos os estudos demonstraram que 0 aumento
da carga resultou em aumento do desempenho de producdo de metano. Tais aspectos
suscitam a necessidade de pesquisa sobre o uso do reator AnSBBR no tratamento de agua
residuéria de fecularia, com o objetivo principal de alcangar melhor desempenho de

producdo de metano em um menor tempo de ciclo.

3.4 Fatores que influenciam na producdo de biogas e no tratamento de efluentes em

reatores em batelada sequencial

Estudos sobre reatores ASBR e AnSBBR demonstraram que, dentre os fatores que
influenciam no desempenho desses reatores, estdo as cargas organicas (CHEBEL et al.,
2006; BEZERRA et al., 2011; LULLIO et al., 2014), tempo de enchimento do reator (CANTO
et al., 2008; ZIMMER et al., 2008; SELMA et al., 2010; LOVATO et al., 2012), origem e
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caracteristicas dos substratos (MOHAN et al., 2007; SANTOS et al., 2014; LIMA et al.,
2015); imobilizagdo da biomassa (OLIVEIRA, 2009) e forma de agitacdo (MICHELAN et al.,
2009). Zaiat et al. (2001) reforcaram ainda que, além da agitacdo, a razdo entre as
concentracdes de substrato e biomassa (S/X) bem como a configuragdo geométrica do
reator e a estratégia de alimentacdo também podem afetar a performance do reator.

3.4.1 Agitacdo

A agitacdo favorece melhor desempenho do reator, pois aumenta o contato entre o
substrato e a biomassa e melhora a solubilizacdo das particulas solidas e,
consequentemente aumenta as velocidades de consumo de matéria organica (ZAIAT et al.,
2001; RAMOS et al., 2003). Em reatores AnSBBR, a agitacao € ainda mais importante, haja
vista a presenca das particulas solidas para imobilizar a biomassa e aumentar a resisténcia
da transferéncia de massa — aspecto que diminui a eficiéncia geral do processo de
degradacgdo (RATUSZNEI et al., 2000; CUBAS et al., 2004; BEZERRA et al., 2011). A forma
e a intensidade da agitacdo sdo muito importantes, principalmente durante a etapa de
reacdo, que pode ser realizada por agitagdo mecanica ou por recirculacdo da fase liquida ou
gasosa (CUBAS, 2004).

Ramos et al. (2003) utilizaram agitagédo por recirculacdo do substrato liquido, cujo
experimento demonstrou que a recirculacéo do liquido no reator a velocidade de 0,19 cm s*
foi suficiente para vencer a resisténcia de transferéncia de massa resultante da biomassa
imobilizada presente em um reator AnSBBR. Desde entdo, diversos autores tém empregado
com sucesso a recirculacdo do efluente como alternativa a agitacdo mecéanica para
promover a mistura no reator, seja em reatores AnSBBR (BEZERRA et al, 2007; CANTO et
al., 2008; LOVATO et al., 2012; SANTOS et al., 2014), seja em reatores ASBR (SILVA et al.,
2013).

Mohan et al. (2007) recomendam o uso de recirculagédo da fase liquida em reatores
AnSBBR que tratam aguas residudrias compostas por complexos quimicos hipersalinos.
Segundo os autores, o0 aumento das velocidades de transferéncia de massa, o contato
eficiente entre o substrato, a microflora no biofime e a reducdo no gradiente de
concentracdo do substrato resultaram em aumento na eficiéncia do tratamento desses
compostos (de cerca de 30% para 50% em termos de remoc¢éo da DQO).

Bezerra et al. (2011) relatam que o reator AnSBBR com recirculacdo da fase liquida
apresentou rendimentos de metano 50 a 65% menores que os obtidos por Selma et al.

(2010) em reatores ASBR com agitagdo mecanica, uma vez que o meio suporte (espuma de
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poliuretano) impede a liberagcdo do metano. Porém, os mesmos autores afirmam que 0 uso
de meio suporte para formacao de biofilme compensa pela maior estabilidade do reator, que
pode suportar uma carga de 6 gDQO L™dia?, enquanto o reator ASBR suportou apenas 3,82
gDQO L*dia™.

3.4.2 Carga Organica

A carga orgéanica volumétrica diz respeito a quantidade de matéria orgéanica
aplicada em determinado periodo no reator e € diretamente proporcional a concentracdo de
matéria organica do substrato (em base de DQO, sdlidos totais ou volateis, ou ainda
carboidratos), e também do ndimero de bateladas ao longo de um dia. Em reatores de
bateladas sequenciais, quando cresce a concentragdo ou 0 numero de bateladas, cresce
também a carga organica a qual esta submetido o reator (INOUE, 2013).

Lullio et al. (2014) avaliaram o efeito da carga orgénica, do tempo de ciclo e da
concentracéo afluente sobre a producdo de metano em reatores AnNSBBR, a partir de aguas
residuarias sintéticas acidificadas. Os resultados demonstraram que o aumento da carga
organica volumétrica aplicada (de 2,15 para 4,74 gDQO.L'd?') pelo aumento da
concentracéo (de 1 para 2 gDQO.L?) sem mudanca no tempo de ciclo (6 horas) resultou em
diminuicdo da eficiéncia de tratamento (de 96 para 86%). Entretanto, 0 aumento da COV
aplicada (4,74 para 5,44 gDQO.L'd?) de forma equilibrada, ou seja, pelo aumento da
concentracdo (de 2 para 3 gDQO.L?) e também do tempo de ciclo (de 6 para 8 horas),
permitiram a recuperacao do desempenho do reator (aumentou sua eficiéncia de remocéo
para 95%). Em todos os casos, quanto maior a COV aplicada, maior a producéo de biogas.

Bezerra et al. (2011) também verificaram que o aumento da concentragdo do
afluente e a manutencédo do tempo de ciclo resultou em diminuicédo da eficiéncia de remocéao
da carga organica. Segundo os autores, 0os percentuais referentes a eficiéncia foram 92%,
81%, 67% e 50% para amostras de efluentes filtrados e para os valores de COV aplicada,
os resultados foram 1,5; 3,0; 4,5 e 6,0 gDQO L™ d, respectivamente. Os resultados
acompanharam aumento tanto no teor de &cidos volateis totais no efluente como na
producdo total de metano por ciclo (40; 99; 171, e 108 mL, respectivamente, para as
mesmas cargas organicas).

Chebel et al. (2006) verificaram que o tratamento de agua residuéaria sintética em
reator ASBR, com concentracdes que variaram entre 550 e 2.000 mgDQO L em condicdes
mesofilicas, apresentou estabilidade quando operado com cargas organicas volumétricas

entre 0,66 e 2,36 gDQO Ld* e ciclos com duracdo de 8 e 12 horas. Nessas condicdes,
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obtiveram-se eficiéncias de remocédo entre 79 e 81% para amostras néo filtradas, e 84 e
88% para amostras filtradas. Entretanto, quando o reator foi submetido a concentracdes
afluentes de 2600 e 3600 mg L™ em ciclos de 12 horas (COV aplicada de 2,08 e 2,88 gDQO
L*d?), a eficiéncia decresceu abaixo de 74%, devido ao acimulo de acidos graxos volateis.
Para os autores, esses resultados indicam a importancia individual da concentragéo afluente
e do tempo de ciclo na determinacdo da COV aplicada.

A producao de metano cresce com o0 aumento da concentra¢do do substrato, dentro
dos limites operacionais do reator quanto ao tempo de ciclo — o reator suporta aumento da
concentracao do afluente dentro de um tempo de ciclo estatico e gera aumento da producao
de biogéas. Todavia, se o limite de concentracao for atingido, o reator passa a acumular
acidos organicos volateis (CHEBEL et al., 2006), consequentemente acarreta reducédo do
pH, além de causar desequilibrio entre os micro-organismos acidogénicos e metanogénicos
e resultar na acidificacdo e colapso do reator (DIAZ-BAEZ e VALDERRAMA-RINCON,
2017). Diante disso, deve-se ajustar o tempo de ciclo para que suporte a concentragéo do
substrato.

Estudos sobre o desempenho do reator AnSBBR na produgdo de metano em
sistemas de estagio Unico costumam utilizar tempos de ciclo de oito horas ou mais
(BEZERRA et al., 2011; ALBANEZ et al.,, 2016b). Com relacdo a fase metanogénica de
sistemas de duas fases, é importante destacar que os tempos de ciclo de seis horas foram
testados somente com agua residuéria sintética previamente acidificada (LULLIO et al.,
2014).

3.4.3 Tempo de alimentagéo

A duracao da fase de alimentacdo esta diretamente relacionada a raz&do substrato,
a biomassa empregada e a retencao dos solidos (ZAIAT et al.,, 2001). E o tempo de
alimentagdo define se o reator operara sob batelada ou batelada alimentada. A batelada
ocorre quando a duracdo da fase de alimentacdo é curta em comparacdo ao tempo da
reacdo, e todo o substrato é alimentado antes que as reac¢des possam ocorrer. Estudos
sobre o desempenho de reatores de batelada sequencial costumam operar com tempo de
alimentacéo inferior a uma hora. A batelada alimentada, por outro lado, se caracteriza por
um tempo de alimentacdo longo, geralmente equivalente a metade do tempo total de ciclo, e
resulta na operagdo simultanea das fases de alimentagéo e reacédo (ZIMMER et al., 2008).

O uso de batelada alimentada como estratégia de alimentacdo decorre de sua

capacidade em evitar a inibicdo da biomassa pelo substrato, minimizar o efeito de produtos
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toxicos nos micro-organismos e reduzir problemas de estabilidade (BORGES et al., 2004).
De acordo com Zaiat et al. (2001), o uso de longos tempos de alimentacdo pode ser
benéfico quando se utilizam substratos prontamente acidificaveis, visto que o aumento da
duragéo da fase de alimentagéo resulta em decréscimo da concentragdo de acidos volateis
totais.

Borges et al. (2004) verificaram que, na estratégia de batelada alimentada, quando
o tempo de enchimento é igual ou inferior & metade do tempo de duracéo do ciclo, pode-se
obter remocao de matéria organica maior que 75% para amostras filtradas e maior que 70%
para amostras nao filtradas. Quando o tempo de enchimento superou esse limite, houve
perda de eficiéncia, mesmo com o reator estavel. Comportamento semelhante foi verificado
por Ratusznei et al. (2003).

Em estudo sobre as estratégias de alimentacdo de um reator ASBR, Zimmer et al.
(2008) concluiram que, ao serem considerados uma COV aplicada e um tempo de operagéo
fixos (2,4 g.L72.d? e 8 horas de duracédo do ciclo), a alimentacdo em batelada simples
apresentou melhores resultados quanto a remogéo de matéria organica (97,8 e 93,9% para
amostras filtradas e néo filtradas, respectivamente, para concentracdes de 4 gDQO.L™?), do
que aquela obtida na batelada alimentada, com tempo de enchimento de 180 e 360 minutos.
Os autores relatam que o aumento do tempo de alimentacdo inerente a estratégia de
batelada alimentada, resulta em acumulo de acidos organicos volateis no sistema, o que

pode afetar o desempenho de reatores metanogénicos.

3.4.4 pH

O pH 6timo para os micro-organismos formadores de metano encontra-se préximo
da neutralidade, entre 6,7 e 7,5, e com excec¢do da Methanosarcina sp., as demais arqueas
séo suprimidas em pH inferior a 6,7 (DEUBLIN e STEINHAUSER, 2008).

Segundo Chebel et al. (2006), o abastecimento de reatores de batelada sequencial
com aguas residuarias prontamente acidificaveis pode causar problemas operacionais na
producao de metano em configuracdes de estagio Unico, relacionados ao acumulo de acidos
volateis, produzidos em grande quantidade pelos organismos acidogénicos, mas
consumidos lentamente pelos organismos metanogénicos. Em estudo com uso de aguas
residudrias sintéticas acidificadas para produgéo de metano, Lullio et al. (2014) corrigiram o
pH para 7,0, com o uso de NaOH, pois as aguas residuarias originadas de processos de

producao de hidrogénio tendem a apresentar acidez elevada.
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Escamilla-Alvarado et al. (2014) desenvolveram experimento em um sistema de
tratamento em duas fases no qual os frascos de vidro representaram mini reatores, em
condi¢bes termofilicas (55 °C) e com agitacdo em mesa de agitacdo. Nesse experimento,
ndo houve necessidade de se corrigir o pH do substrato do reator metanogénico apds uma
fase anterior de extracdo de hidrogénio. O substrato composto pela fracdo organica dos
residuos solidos municipais apresentou pH de 6,87 na entrada do reator acidogénico e 6,2
na saida, quando foi submetido a metanogénese — resultando em um efluente final com pH
10,48. Para tanto, os autores aumentaram a alcalinidade do substrato bruto para 55.7 ¢
CaCOs; L1, pela adicdo de NaHCOs; e K;HPO,. Esses aspectos ressaltam a importancia do
monitoramento do pH, da alcalinidade e dos acidos organicos volateis nos trés momentos da
operacdo do sistema de tratamento: substrato bruto, efluente do reator acidogénico e o

efluente final, ap6s o reator metanogénico.

3.4.5 Temperatura

A maior parte dos micro-organismos metanogénicos sao mesofilicos, ou seja, séo
bastante sensiveis as variacdes da temperatura, podem ser afetados por variagdes de 2 °C,
e perdem sua atividade, irreversivelmente, quando atingida a temperatura critica de 45 °C
(DEUBLIN e STEINHAUSER, 2008).

Zaiat et al. (2001) relatam que, em reatores ASBR, é possivel compensar
temperaturas mais baixas com o aumento da concentragdo de biomassa. Contudo,
Costabile et al. (2011), em experimento com variacdo de temperatura dentro da faixa
mesofilica, verificaram que os melhores indices de remoc¢éo de carga orgéanica do efluente
estiveram relacionados a temperatura de 30 °C. Mesmo com o aumento da concentracdo
afluente de 500 para 1.500 mg.L?, a capacidade de remog¢éo de matéria organica do reator
foi diminuida em 15%, quando a temperatura foi reduzida de 30 para 15 °C.

De forma geral, experimentos sobre o desempenho de reatores de batelada
sequencial na producéo de biogas em condicbes mesofilicas mantém o reator aquecido a
30°C, como pode ser verificado nos trabalhos de Bezerra et al. (2007); Damasceno et al.
(2007); Michelan et al. (2009); Cubas et al. (2011); Bezerra et al. (2011); Lovato et al.
(2012); Lullio et al. (2014), Albanez et al. (2016b), Andreani (2017), Volpini et al. (2018),

entre outros.
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3.4.6 Imobilizagéo da biomassa

A utilizagéo de suportes inertes aumenta a retengao de biomassa e reduz a duracao
do tempo total de ciclo, ao eliminar a fase de sedimentagédo durante a batelada. Entretanto,
a disposicao do meio suporte também pode ocasionar problemas de colmatacdo, zonas
mortas, e resisténcia a transferéncia de massa devido as sobrecargas organicas (BEZERRA
et al. 2011).

Bezerra et al. (2011) verificaram que, ao compararem seu trabalho com os
resultados de Selma et al. (2010), submetido a condicbes de alimentacdo bastante
préximas, o reator AnNSBBR apresentou maior eficiéncia em termos de remocéo da carga
organica que o reator sem suporte inerte ASBR. Além disso, o reator ASBR apresentou
estabilidade apenas até a COV aplicada de 3,82 gDQOLd?, enquanto o reator AnSBBR
manteve sua estabilidade mesmo quando estava acima de 6 gDQO L*d™.

Estudos que envolvem o tratamento de efluentes e a produgdo de metano
costumam empregar cubos (1 cm de aresta) de espuma de poliuretano (PU) como suporte
inerte. Segundo Mohan et al. (2007), a espuma de poliuretano apresenta excelentes
condicbes como suporte inerte: a biomassa adere-se fortemente na matriz deste suporte, o
que resulta em elevada retencédo de sélidos e diminuicao do risco de lavagem do inéculo.

Pecas de bambu também tém sido utilizadas em reatores metanogénicos continuos
para o tratamento de agua residuaria de fecularia, como meio suporte (TORRES, 2009;
KUCZMAN et al., 2014; LUCAS, 2015), por servirem como meio suporte de baixo custo,
posto que sdo capazes de aumentar a area de contato dos micro-organismos.

Uma consideravel quantia de biomassa pode ser firmemente imobilizada devido a
elevada porosidade da espuma de poliuretano e isso diminui o risco de arraste de biomassa
durante a operagdo do reator (MOHAN et al., 2007; BEZERRA et al, 2011; LULLIO et al.,
2014).

3.5 Biogas: producédo de metano e hidrogénio

O biogés constitui um dos principais produtos da digestdo anaerdbia. Deublin e
Steinhauser (2008) descreveram as principais caracteristicas do biogds: uma mistura de
gases nos quais 0 metano e o dioxido de carbono surgem em maiores proporgdes. A
composi¢ado do biogas depende de algumas variaveis, como as caracteristicas do substrato,
a configuracdo do reator e a operacdo do processo. A composicdo quimica do biogas é

apresentada na Tabela 3.
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Tabela 3 Composi¢do média do biogas

Compostos Percentuais
CH,4 55 — 70 (vol %)
CO; 30 — 45 (vol %)
H.S 500 — 4.000 (ppm)
NH3 100 — 800 (ppm)

H> <1 (vol %)
N2 <1 (vol %)
(O]} <1 (vol %)
H.0 <1 (vol %)

Fonte: Alves et al. (2013)

Dentre os gases que compdem o biogds, o metano e o hidrogénio despertam
interesse, pois determinam o poder calorifico e o0 potencial energético do biogas. O metano
€ produzido pelas arqueas, em maior escala, durante a fase metanogénica da digestao
anaerobia, como resultado da agédo das arqueas acetoclasticas sobre o acetato, e da agéo
das arqueas hidrogenotroficas sobre o gas hidrogénio, ambos produzidos durante a
acidogénese (SA et al., 2014).

De todos os combustiveis, o hidrogénio possui o maior contetdo energético por
unidade de massa: seu poder calorifico inferior é de 120 MJ kg* (FUESS et al., 2017),
enquanto o metano contém 50 MJ kg* (FERRAZ JUNIOR, 2013). Contudo, o hidrogénio
representa um produto intermediario no processo de digestdo anaerdbia, o qual é
consumido em meio liquido. Porém, a extracéo do hidrogénio para uso combustivel depende
da prevencdo de seu consumo. Por esse motivo, faz-se necessario o uso de uma
configuracdo de reatores e controle operacional que garanta a extracao do hidrogénio (LIMA
et al. 2015).

Segundo Cheong et al. (2007), a fase acidogénica da digestdo anaerdbia, a partir
da fermentacdo escura, tem potencial para produzir hidrogénio bem como para a
coproducgéo de acidos graxos volateis, desde que se utilize uma adequada configuracao de
reator.

Além disso, reatores em estagio Unico para producdo de hidrogénio e metano nédo
trazem resultados satisfatérios, pois a configuracdo e o tempo de detengdo hidraulica ndo
conseguem favorecer simultaneamente a acidogénese nem a metanogénese (SA et al.
2014).

Para Fernandes et al. (2010), o uso de baixos tempos de retencdo hidraulica
favorece a producao de hidrogénio a partir de diferentes efluentes. Segundo os autores,
foram produzidos 200 mL H, gDQO? a partir de esgotos domésticos, 579 mL H, g DQO* a
partir da vinhaca e 200 mL H, gDQO™ a partir da glicerina.

Sreethawong et al. (2010) produziram hidrogénio em reatores ASBR a partir da

agua residuaria de fecularia e obtiveram 186 mL H, gDQO™ removida. Quando o substrato
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foi enriquecido com nitrogénio a uma razédo de DQO:N de 100:2,2, a producédo de hidrogénio
aumentou para 438 mL H, gDQO* removida.

Thanwised et al. (2012) utilizaram reatores anaerdbios compartimentados para a
producdo de hidrogénio a partir de &gua residuaria de fecularia, em condi¢cdes mesofilicas.
Os autores verificaram que a diminuicdo do tempo de detencao hidraulica trouxe beneficios
tanto quanto a producéo de hidrogénio, quanto a remoc¢ao da DQO. Segundo os autores, em
reatores ABR (Anaerobic Baffled Reactor), o tempo 6timo de retencdo hidraulica,
recomendado para esse substrato, foi de 6 horas, pois resultou na producdo média de
883,19 mL H, L1.d? e na redugdo média de 29,30% da DQO adicionada.

Ferraz Junior (2013) expOs que o reator acidogénico representa uma separacao
dos micro-organismos, mas o tratamento adequado depende do uso posterior de um reator
metanogénico, cujo resultado é um sistema anaerdbio de duas fases. O efluente da
producdo de hidrogénio em reatores acidogénicos é composto principalmente por acidos
organicos e representa um potencial para uma posterior metanizacdo, que deve ser
conduzida em reator metanogénico apropriado (FERNANDES et al., 2010).

Estudos tém demonstrado que o uso de sistemas combinados, ou seja, com um
estagio para a acidificacdo e outro para a metanizacdo, traz melhores resultados quanto a
producado de hidrogénio e metano, e quanto ao tratamento dos efluentes, pois o processo é
otimizado (SA et al., 2014; ESCAMILLA-ALVARADO et al., 2014). Em estudo sobre o
tratamento de residuos soélidos biodegradaveis, Kvesitadze et al. (2012) demonstraram que
0 processo de tratamento em duas fases, com producdo de hidrogénio e de metano,
apresentou aumento de 23% na capacidade de produzir calor em relacdo ao biogas
produzido em reator de estagio Unico, onde se produziu apenas metano.

Intanoo et al. (2014) descreveram a producdo de hidrogénio e metano a partir da
agua residuaria de fecularia em reatores UASB de duas fases, em condi¢des termofilicas,
sob a carga de 90 Kg DQO m=3d™. Foram verificados rendimentos de 54,22 mL H, gDQO*
aplicada no reator acidogénico, e de 164,87 mL CH, gDQO™' aplicada no reator
metanogénico.

Em estudo realizado por Wang et al. (2013) com reatores de mistura completa com
separacao de fases a temperatura de 60 °C, abastecidos com agua residuéaria de fecularia,
foi produzido hidrogénio e, a partir dos efluentes acidificados, metano. Os autores obtiveram
45 mL H, gSV?! e 351,6 mL CHs gSV! e verificaram também que, na co-digestdo com
dejetos suinos, dejetos bovinos e lodos ativados, a producao de hidrogénio foi 60% maior.

Massanet-Nicolau et al. (2015) compararam a producdo de hidrogénio e de metano
em configuracbes de estagio Unico e de duas fases na digestdo anaerdbia de capim
peletizado hidrolisado em reatores UASB. Os autores verificaram que a produtividade de

metano, em estagio Unico, com um tempo de detencdo hidraulica de 20 dias, foi de 310
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LCH4 kgSV?, valor 12,7% menor que os 349,4 L CH4kgSV?! obtidos no sistema de duas
fases. Além disso, o reator acidogénico permitiu produzir 6,7 L H, kgSV* e do ponto de vista
energeético, a configuracdo em duas fases permitiu uma producéo 13% maior.

Lullio et al. (2014) compararam a producdo de metano a partir de efluentes
sintéticos brutos e efluentes acidificados pelo processo de extracdo do hidrogénio e os
resultados mostraram que, a partir de efluentes acidificados, foi possivel a obtencdo de mais
metano em um tempo menor de ciclo, de oito horas (25,6 mmol CHsL™ com 85 % de
metano). Todavia, no reator alimentado com efluentes brutos, o melhor desempenho foi
verificado com tempo de ciclo de doze horas (18,6 mmol CHsL™ com 61% de metano). Os
autores explicam que o efluente da producdo de hidrogénio passou por um processo de
acidogénese com tempo de ciclo de trés horas. Logo, o tempo total do tratamento
combinado foi inferior ao do tratamento em estdgio Unico, e resultou na obtencdo do

hidrogénio, e em maior teor, de metano.

3.6 Avaliacdo econdmica de projetos de biogas a partir de 4gua residuaria de fecularia

A industria de processamento de mandioca tem enfrentado varios desafios
mundialmente, incluindo o elevado consumo de recursos, as perdas de raiz e de amido
inerentes ao processo produtivo, 0 aumento da pressdo sob o meio ambiente, além da
perspectiva de adaptacéo em longo prazo aos efeitos das variagfes climéaticas provenientes
do aquecimento global (PINGMUANGLEK, 2017). Neste contexto, prevé-se a necessidade
de aumento da produtividade, recuperacdo de recursos e diminuicdo das perdas de
processo como forma de tornar a industria de processamento de mandioca mais rentavel e,
ao mesmo tempo, mais sustentavel.

Diante desse panorama, algumas fecularias passaram a cobrir suas lagoas de
tratamento anaerdGbio com o objetivo de recuperar o biogas proveniente do tratamento da
agua residuaria e utiliza-lo como fonte de energia na industria. A producdo e o consumo do
biogas foram impulsionados, principalmente, pelo aumento do pre¢co dos combustiveis, que
reduziu o tempo de retorno para investimento (HANSUPALAK, 2016).

Essa é uma tendéncia global, observada nos principais paises produtores de fécula
de mandioca, como a Tailandia (HANSUPALAK et al, 2016; PINGMUANGLEK et al., 2017) e
o Brasil (SANCHEZ et al., 2017), mas que se estende a outras cadeias produtivas ou fontes
de residuos, como a vinhaca de cana-de-acucar (FUESS, 2017) e a fracdo orgénica dos
residuos sélidos municipais (CUCCHIELLA, D’ADAMO; 2016). Do ponto de vista econémico,

tal tendéncia se explica pelo constante aumento do preco do petréleo bruto e da energia no
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mercado global, que torna cada vez mais viavel o investimento em plantas de biogas mais
sofisticadas (DEUBLIN e STEINHOUSER, 2008).

Os reatores anaerébios em dois estagios tém sido apresentados como um destes
casos: 0 uso de dois reatores incute em maior capital investido e em maior complexidade
operacional, mas, ao mesmo tempo, também possui maior capacidade de recuperagédo de
metano, e traz em si a possibilidade de aproveitamento do biohidrogénio (HANSUPALAK,
2016; SANCHEZ et al. 2017; FUESS et al., 2017).

Deublin e Steinhouser (2008) explicam que, em situacdes como essa, o estudo de
viabilidade representa o primeiro passo para a constru¢cdo de uma planta de producédo de
biogas, pois a decisdo de construi-la deve partir de uma analise técnico-econdmica que
aborde o custo-beneficio do projeto. Portanto, a analise de viabilidade econdmica se mostra
critica para atrair investimentos na producdo de energias renovaveis.

Segundo Lee (2016), a decisdo de investir em plantas de biogas costuma se
respaldar em analises que identifiquem e estimem beneficios e custos, e que calculem
indices financeiros, como o valor presente liquido (VPL), a taxa interna de retorno (TIR) e 0
payback.

Esses indices foram empregados em varios estudos sobre a viabilidade econémica
de projetos de biogas. O’Shea et al. (2016) utilizaram o VPL como ferramenta para avaliar
0s aspectos econdmicos da localizacdo de plantas de producdo de biogas a partir de
biomassa residual de forma estratégica, considerando sua posi¢cdo em relacdo as redes de
gas natural ja existentes na Irlanda. Cucchiella e D’Adamo (2016) e Lee (2017) verificaram a
viabilidade econémica de plantas de purificacdo de biogas para diferentes finalidades,
incluindo seu uso como combustivel veicular e producdo de energia elétrica e térmica.
Segundo Lee (2016), esses indices financeiros representam métodos simples e confiaveis

de avaliar a viabilidade econdmica de um projeto de biogas.

3.6 Consideracdes sobre a pesquisa

Os sistemas de tratamento anaerdbio de efluentes em duas fases, com produgéo
de hidrogénio e de metano em reatores separados, tém se mostrado um avanco nha
producdo de biogas como fonte de energia renovavel e também na diminuicdo do passivo
ambiental de diversos processos produtivos. Sendo assim, os sistemas combinados para
producdo de hidrogénio e metano a partir de agua residuaria de fecularia demonstram
potencial para o escalonamento, ainda que seja necessario verificar a viabilidade

econdmica.
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Além disso, os parédmetros que conduzem a remocdo de carga organica e a
producdo de metano sdo superiores pelo uso de sistemas em duas fases e precisam ser
testados nos diferentes reatores com diferentes substratos, com o objetivo de encontrar
melhores condi¢cbes operacionais. Em reatores de batelada sequencial, o tempo de ciclo, a
concentracdo do afluente e a carga organica aplicada representam fatores importantes, que
influenciam na eficiéncia do reator durante o tratamento de diferentes substratos.

Perante a necessidade de se avancar no uso de reatores em duas fases, justifica-
se a elaboracado deste estudo, que emprega a agua residuaria de fecularia fermentada — que
representa um passivo ambiental na producéo agroindustrial, e que pode ter tratamento e
producédo de biogés otimizados pelo uso de configuragdo e de condigbes operacionais mais

adequadas.
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4. MATERIAIS E METODOS

Os materiais e 0s métodos empregados para atingir os objetivos propostos pelo
estudo sdo apresentados nesta secdo bem como a identificacdo da infraestrutura e do
espaco fisico - necessarios a realizacdo da etapa experimental; a montagem e inoculacao
do reator; a caracterizacdo e os métodos de coleta e armazenagem do substrato; a definicdo
das condicdes experimentais testadas e as metodologias e rotinas de monitoramento.

A partir desses resultados experimentais, foi desenvolvida a analise técnico-
econbmica de implantacdo do sistema em escala plena. Assim, esta secdo também aborda
as premissas e metodologias empregadas para dimensionar o volume do reator AnSBBR
em escala industrial bem como os célculos de estimativa de geragéo de energia elétrica a
partir do biogéas e, por fim, apresenta os indices e fundamentos utilizados na analise

econdmica.

4.1 Local de realizagcdo do experimento

O experimento foi conduzido na Universidade Estadual do Oeste do Parana, campus
de Cascavel. O reator foi instalado e operado no Laboratério de Reatores Anaerébios e as
andlises fisico-quimicas foram conduzidas no Laboratério de Saneamento Ambiental e no

Laboratorio de Analises Agroambientais.

4.2 Reator anaer6bio de bateladas sequenciais com biomassa imobilizada

Durante a conducdo do experimento, utilizou-se um reator anaerobio operado em
bateladas sequenciais com biomassa imobilizada (AnSBBR), com agita¢éo por recirculagédo
da fase liquida (Figura 2), esquematizado a partir do modelo apresentado por Lovato et al.
(2015). O reator foi construido em acrilico transparente com espessura de 5 mm, diametro
interno de 8 cm e altura de 75 cm, com volume total de 3,6 L, sendo 3,2 L ocupados por

meio liquido, material suporte e biomassa e 0,4 L de headspace.



44

L

Figura 2 Representacdo esquematica do aparato experimental: 1 — AnSBBR contendo a
biomassa imobilizada; 2 — reservatério lateral; 3 — mangueiras conectando os headspaces
do reator e do reservatorio lateral, 3.1 — ponto para coleta de biogas; 4 — selo hidrico; 5 —
medidor de gas; 6 — bomba de recirculagdo; 7 — bomba de alimentacdo; 8 — bomba de
descarga; 9 — reservatdrio de substrato; 10 — saida do efluente final; 11 — Unidade de
controle; (—) mangueiras; (- - -) corrente elétrica.

No interior do reator, duas telas de ago inox foram afixadas, dividindo-o em trés
compartimentos, com a finalidade de confinar o meio suporte. Desta forma, o meio suporte
foi mantido no compartimento central e ocupou um volume de 1,6 L. O compartimento
inferior do reator foi mantido livre para que essa por¢ao, destinada exclusivamente a fase
liquida, permitisse melhor distribuicdo do substrato para a saida do efluente e o headspace
e estivesse localizada no compartimento superior.

A agitacéo foi realizada por recirculagédo da fase liquida. Para isso, um reservatério
lateral (com as mesmas dimensdes do reator AnNSBBR) e uma bomba peristaltica dosadora
(Milan®) foram empregados, com capacidade de 25 L.h™. Durante a etapa de reacdo de
cada ciclo, o substrato foi bombeado do reservatério para o reator em fluxo ascendente, a
fim de promover o contato entre o meio liquido e o material suporte. O retorno para o
reservatorio lateral ocorreu por gravidade.

Bombas peristalticas dosadoras (Milan®) com vazédo de 10 L.h? foram utilizadas
nas etapas de alimentacdo e descarga. Na implementacdo das fases de operacdo da
batelada sequencial (alimentacdo, reacdo, descarga), foram empregados temporizadores
digitais (TH-857 Kinzle) para garantir o acionamento/parada das bombas e o controle do

sistema de recirculagéo.
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O reator foi colocado em camara climatizada a 30+1 °C, na qual a temperatura foi
mantida por um aquecedor de resisténcia elétrica acoplado a um termostato (TIC-17RGTi
Fullgauge®). A Figura 3 ilustra 0 aparato experimental.

(b)

Figura 3 Imagens do reator AnSBBR em escala de bancada. (a) Aparato experimental. (b)
Espuma de poliuretano, envolvida por anéis de polipropileno.

4.3 Material suporte e inoculo

O meio suporte consistiu de cubos de espuma de poliuretano (densidade de 23 kg
m= e 95% de porosidade) com aproximadamente 1,5 cm de aresta, envolvidos por anéis de
polipropileno (Figura 3b). Os anéis de polipropileno foram empregados com o objetivo de
fornecer estrutura a espuma de poliuretano e, como resultado, o leito apresentou porosidade
de 70%.

O lodo utilizado como indculo foi coletado em um reator anaerdbio de leito
empacotado operado em escala de bancada, ao fim do experimento sobre remoc¢édo de
carga organica e producéo de biogés a partir de 4gua residuaria de fecularia descrito por
Araujo et al. (2018). O lodo apresentou concentragdo de soélidos totais de 78,2 g L' e de
s6lidos volateis de 67,3 g L™

A imobilizagdo da biomassa foi realizada conforme metodologia proposta por Zaiat
et al. (1994), na qual os granulos de lodo foram pressionados contra uma peneira de 0,5 mm
e em um balde, foi recuperada a biomassa. O material suporte foi imerso na biomassa
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recuperada do processo de peneiramento, homogeneizado e mantido em repouso por duas
horas.

4.4 Agua residuéria de fecularia de mandioca (ARF)

A agua residuaria de fecularia de mandioca foi coletada em trés industrias
localizadas nos municipios de Maripa, Toledo e Nova Santa Rosa, no estado do Parana. A
coleta em diferentes indlstrias ocorrer em funcdo da disponibilidade de efluente, que
somente era gerado quando a fecularia possuia matéria-prima para processar. A agua
residuéria corresponde ao efluente resultante do processo de extracdo de amido, e foi
coletada na tubulacéo da calha de lavagem de raizes. A Figura 4 apresenta a localizacao,
ou seja, o ponto de coleta da agua residuaria de fecularia no processo produtivo.

Apbés cada coleta, em laboratério, a é&gua residuaria foi homogeneizada,
caracterizada, envasada e congelada para posteriormente ser utilizada na alimentacédo do
reator acidogénico. A caracterizacdo inicial da agua residuéria, tal qual era coletada na
fecularia, € apresentada na Tabela 4.

Tabela 4 Caracterizagao fisico-quimica da agua residuéria de fecularia de mandioca

Parametros Média Desvio padrdo  Minimo Maximo
pH 4,9 1,0 4,1 6,1
DQO (g LY 11,8 3,9 7.2 15,9
Carboidratos totais (g L™?) 6,4 3,5 0,3 11,8
Soélidos totais (g L?) 8,8 2,4 6,8 11,6
Soélidos totais volateis (g L) 7,6 2,0 5,9 10,3

Fonte: Adaptado de Andreani (2017).

A primeira fase da digestdo anaerdbia ocorreu em um reator AnSBBR utilizado na
producdo de hidrogénio, operado a temperatura de 30+1 °C, com agitagdo mecénica (300
rpm) e meio suporte composto por granulos de polietileno de baixa densidade (PEBD),
conforme descrito por Andreani (2017) e Tonello (2017). No efluente do reator AnSBBR
acidogénico, utilizado na producgéo de hidrogénio, foram verificadas as conversdes de 87,7%
dos carboidratos totais e de 23,6% da DQO e pH médio de 4,3.

O efluente do reator acidogénico teve a concentracdo de DQO ajustada antes de
ser empregado no reator metanogénico, para as condi¢cdes experimentais (Tabela 5) por

diluicdo em agua. Enquanto o pH do afluente foi ajustado para 7,0 com bicarbonato de sodio
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(NaHCO:3). Para esse ajuste, néo foi realizado o controle da relagdo HCO3/DQO, apenas o
aumento do pH até o valor proposto.

Mandioca
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Figura 4: Localizacéo do ponto de coleta de agua residuaria no processo produtivo.

Fonte: Adaptado de Andreani (2017).
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4.5 Condicdes experimentais

O reator foi operado conforme os ciclos tipicos da batelada sequencial
(RATUSZNEI et al., 2000): (i) alimentacdo, na qual ocorre o enchimento do reator com o
substrato a ser tratado, processo que durou 20 minutos; (ii) reacdo, fase mais longa, na qual
ocorrem 0s processos de consumo do substrato e producéo de biogas, impulsionados pela
recirculacao da fase liquida; (iii) descarga, processo que ocorre ao final do ciclo, no qual o
liguido tratado é descarregado, restando apenas o volume residual, com duracdo de 20
minutos. Ap6s a descarga, iniciou-se novo ciclo. A duracdo da fase de reacdo variou em
funcao do tempo de ciclo de cada condicao.

No reator AnNSBBR, o volume de substrato no seu interior é conhecido por volume
reacional (Vr), que se refere a toda a fase liquida presente no sistema e que se encontra em
reacdo. O volume reacional compreende a soma do volume de alimentacdo (Va) e do
volume residual (Vgres). O volume de alimentacdo representa o volume de agua residuéaria
com o qual o reator é alimentado a cada ciclo. Semelhantemente, esse mesmo volume (Va)
€ descarregado no final do ciclo. O volume residual (Vres) representa uma parcela do reator
gue constantemente se encontra ocupada por substrato, como forma de manter a biomassa
em contato com a fase liquida e diminuir o choque de carga durante a fase de alimentacao.
Além da fase liquida (Vgr), 0 reator também tem parte de sua capacidade ocupada pelo
volume de biomassa mais suporte (Vs:s), OuU seja, a fase representada pelo material suporte
e pela biomassa acumulada no interior do sistema. A soma da fase liquida (Vr) com a
biomassa e o suporte (Vs+s) representa o volume de trabalho (Vr) do reator.

Assim, quando o reator de bancada foi instalado, no primeiro ciclo experimental,
todo o Volume Reacional (Vr) de substrato foi abastecido no reator. Em seguida, os
controladores automaticos acionaram a bomba de recirculagdo, que promoveu a agitagédo
durante a fase de reagdo. No fim do ciclo, os controladores cessaram a agitagdo, e apenas
um volume igual ao Volume de Alimentacdo (Va) foi descarregado, ou seja, manteve-se no
interior do reator somente o Volume Residual (Vres). Logo apds a descarga do primeiro ciclo,
um novo ciclo se iniciou, entdo, com a alimentacdo apenas do Volume de Alimentacao (Va).
Apoés a alimentacdo, novamente se iniciou a fase de reacao, e ao fim do ciclo, descarregou-
se o volume alimentado. Esse ciclo repetiu-se até o final da condicdo experimental — de
acordo com a premissa de reatores em batelada sequencial.

Dessa maneira, foram conduzidos nove ensaios, durante os quais foram testadas
diferentes cargas orgéanicas volumétricas aplicadas, que foram implementadas por arranjo
entre trés niveis de concentracdo afluente e trés tempos de ciclo. A carga organica
volumétrica aplicada (COVs) foi calculada de acordo com Equacdo 10, e corresponde a

quantidade de matéria organica aplicada na forma de DQO em funcdo do tempo e do
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volume de meio do reator (gDQO.L?.d?). De acordo com o célculo, Va corresponde ao

volume de agua residudria alimentado no reator por ciclo (L); N é o nimero de ciclos por dia;

CsarL € a concentracdo de DQO em amostras néo filtradas do afluente (gDQO L*?) e Vg, 0

volume de meio reacional contido no reator por ciclo (L).

Va.N).C
COVe :( a-N). CsarL

Eq.(10)

Foram avaliados os tempos de ciclo de 6, 8 e 12 horas, o0 que resultou em 4, 3 e 2

ciclos diarios e trés faixas de concentracdo de DQO afluente (2,8; 4,1 e 6,0 gDQO L™). Nas

condi¢bes | a VI, o ajuste da concentracao foi realizado por diluicdo em agua. Nas condi¢des

VII a IX, o substrato proveniente do reator acidogénico ndo foi diluido e apresentou a

concentracdo média de 6,0t1,4 g DQO L O resumo das condigbes experimentais

aplicadas a cada ensaio é apresentado na Tabela 5.

Tabela 5 Resumo das condi¢des experimentais

Concentragdo Tempo  Namero Va Ve COV aplicada  Tempo de

Cond. afluente de ciclo  de ciclos O O (gDQO Lt dl) operacao
(g DQO LY (h) (ciclos d1) (d)
I 2,8 12 2 1,9 29 3,7 30
I 2,8 3 1,9 29 55 21
1l 2,8 4 19 29 7,3 24
A 4,1 12 2 19 29 5,4 22
\ 4,1 3 19 29 8,1 41
VI 4,1 4 19 29 10,7 35
Vil 6,0 12 2 16 32 6,0 24
Vil 6,0 8 3 16 32 9,0 23
IX 6,0 6 4 16 32 12,0 38

A partir da sétima condicao experimental, houve ajuste nos volumes de alimentacao

(Va) e residual (Vres), devido a quantificagdo biomassa, seguida do descarte do excesso de

biomassa, a¢bes que foram realizadas ao término da sexta condi¢cdo experimental. Assim, a

partir da sétima condicdo experimental, 0 Va € 0 Vgres passaram a ser de 1,6 L. Em razéo

disso, a fase liquida que compde o Volume Reacional (VR) passou a ser de 3,2 L. Cada

condicdo experimental foi conduzida por um periodo minimo de trés semanas.
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4.6 Monitoramento do reator

O monitoramento do reator foi realizado por coleta de amostras liquidas e gasosas.
As amostras foram submetidas as analises fisico-quimicas e cromatogréaficas, cujos
métodos serdo apresentados na secdo 4.6.1 Métodos analiticos. A partir da analise das
amostras coletadas, foram calculadas as variaveis respostas comumente utilizadas como
indicadores de desempenho em reatores AnSBBR (LULLIO et al., 2014; ALBANEZ et al.,
2016b; ANDREANI, 2017; VOLPINI et al, 2018), cujas equagOes serdo apresentadas na
secdo 4.6.2 Fundamentos teoricos. A Tabela 6 resume os parametros analisados, a

frequéncia de amostragem e os métodos empregados no monitoramento do sistema.

Tabela 6 Parametros de monitoramento e frequéncia da coleta de amostras

Paréametros Amostra Frequéncia

pH Efluente 4 vezes por semana
DQO Afluente e efluente 4 vezes por semana?
Alcalinidade Afluente* e efluente 2 vezes por semanat
Acidez volatil total Afluente* e efluente 2 vezes por semanat
Acidos organicos volateis Afluente e efluente 1 vez por semana®
Volume de biogas Saida de gas 4 vezes por semana
Composicao do biogas Saida de gas 4 vezes por semana*

IRipley et al. (1986); 2(APHA, 2005); 3Cromatografia liquida de alta eficiéncia; “Cromatografia
gasosa. *A determinacdo de alcalinidade e acidez volatil total do afluente do reator foi
realizada para as Condi¢cbes 7, 8 e 9.

4.6.1 Métodos analiticos.

O pH foi medido em amostras do afluente e do efluente utilizando-se um pHmetro
de bancada Tec 3MP (Tecnal ®). A demanda quimica de oxigénio total (DQOt) e a demanda
quimica de oxigénio em amostras filtradas (DQOs) foram quantificadas de acordo com
Standards Methods for the Examination the Water and Wastewater (APHA, 2005). A
alcalinidade parcial (AP), alcalinidade intermediaria (Al), alcalinidade total (AT) e acidez
volatil total (AVT) foram determinadas de acordo com a metodologia de Ripley et al. (1986)

Os metabdlitos intermediarios (acidos acético, butirico, propidnico e latico) foram
guantificados por cromatografia liquida de alta eficiéncia (CLAE) em sistema Shimadzu®
equipado com Coluna Aminex® HPX-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 moével foi composta por
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agua ultrapura Milli-Q (Millipore®) acidificada com 0,005M de H,SO4 em fluxo de 0,5mLmin
e volume de injecdo de 20uL (LAZARO et al.,2012; PENTEADO et al.,2013). As amostras
foram previamente filtradas em membrana de acetato de celulose (0,2 um) e acidificadas
com solugdo H2S04 (2 M).

A producao de biogéas foi medida por gasdémetro acoplado ao headspace do reator.
E, nas condi¢des | a VI, a producgéo diaria de biogas foi medida em frasco Mariotte de 3 L,
acoplado a saida de biogas (BUITRON e CARVAJAL, 2010). Nas condicdes VII a IX, o
biogas produzido foi quantificado por medidor de gas (Ritter® MilligasCounter). Os volumes
de biogéas foram corrigidos para as condi¢cdes normais de temperatura e pressao (0 °C e 1
atm).

A composicdo do biogas foi determinada por cromatografia gasosa em sistema
Shimadzu® 2010 equipado com coluna capilar Carboxen® 1010 plot (30 m x 0,53 mm x 30
pum) e detector de condutividade térmica (TCD). O Argbnio foi utilizado como gas de arraste
(8 mL.minY). As temperaturas do injetor e do detector foram ajustadas a 200 e 230 °C,
respectivamente. O forno foi programado para aquecer entre 130 e 135 °C com taxa de
46 °C.mint, durante seis minutos (PENTEADO et al., 2013).

4.6.2 Fundamentos tedricos

As equagOes das variaveis respostas comumente utilizadas como indicadores de
desempenho em reatores AnNSBBR séo apresentadas a seguir, conforme observadas em
Lullio et al. (2014), Albanez et al. (2016), Andreani (2017) e Volpini et al. (2018).

A carga organica especifica aplicada (COEAs) corresponde a quantidade de
matéria organica na forma de DQO aplicada no reator por unidade de tempo e por massa de
s6lidos totais volateis (Msyr, em gSVT) no reator (gDQO.gSVT1.d?). A carga organica
especifica aplicada foi calculada de acordo com a Equagao 11.

(Va.N).C
COEAg = % Eq. (11)

A carga organica volumétrica removida para amostras filtradas (COVRs)
corresponde a quantidade de matéria organica na forma de DQO removida pelo reator por
unidade de tempo e por volume de meio liquido do reator (gDQO.L2.d!). Nessa equacéo,
Csr representa concentracdo de DQO em amostras filtradas do efluente (gDQO.L™?). A carga

organica volumeétrica removida foi calculada de acordo com a Equagéo 12.

(Eq. 12)
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Va.N). (C - C
covr, = a:: Coan, = Csp)
Ve

A carga organica especifica removida (COERs) para amostras filtradas corresponde

a quantidade de matéria organica na forma de DQO removida pelo reator por unidade de
tempo e por massa de sélidos volateis no reator (gDQO.gSVT2.d?1). A carga organica

especifica removida foi calculada de acordo com a Equacao 13.

Va.N).(C —C
COERs = (Va-N) (MSS?ZL SF) Eqg. (13)

A Equacdo 14 foi empregada no célculo da eficiéncia de remocdo de matéria
organica na forma de DQO em amostras nédo-filtradas (est). Nessa equacdo, Csar. € Csr
representam a concentracdo de DQO (gDQO L) em amostras néo filtradas do afluente e do

efluente, respectivamente.

C - C
esT(%) = % 100 Eq. (14)

A eficiéncia de remocdo de DQO nas amostras filtradas (esg) foi calculada de
acordo com a Equacédo 15, na qual Cse € a concentracdo de DQO em amostras filtradas do
efluente (gDQO L?).

Csapr — C Eq.(15)
esp(%) = % 100

A vazao de biogéas (Qung) representa a razao entre o volume de biogas produzido por
unidade de tempo, dada em mL.d%. A vazdo de biogas foi calculada de acordo com a
Equacdo 16, na qual Vgas representa o volume de biogds medido no gasémetro (mL); ts
representa o tempo de medicdo (h); tc representa o tempo de ciclo (h) e N representa o

namero de ciclos por dia.

Vgas.
Qbg = ﬁ:s .tc.N Eq.(16)

O teor de metano (%CH4) representa a concentragdo de metano presente no
biogas (%), e foi calculado de acordo com a Equagéo 17, na qual ncras representa o nimero
de mols de metano e na representa a soma dos mols detectados na andlise cromatogréafica
da amostra (CH4 e COy).

Eq.(17)
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%CH4 = ZCH+ 100

NTotal

A vazao volumétrica de metano (Qcrs) representa o volume de metano produzido
por dia (MLCH. d?), e foi calculada de acordo com a Equacéo 18, na qual Qug representa a

vazao de biogas e %CH, representa a concentracdo de metano.
Qcra = Qbg - %CH4 Eq.(18)

A vazédo molar de metano (Qmm) representa o nimero de mols de metano produzido
por dia (mmolCH, d?), e foi calculado de acordo com a Equacéo 19, na qual Vi representa o

volume injetado no cromatografo (mL).

_ Qug-Nca Eq.(19)
Vi

Qmm
A produtividade volumétrica de metano (PrV) é definida como o volume de metano
gerado por unidade de tempo e volume Util do reator (MLCH, Ld?t). A produtividade

volumétrica de metano foi calculada de acordo com a Equacéao 20.

_ Qug - %CH4 Eq.(20)

P
rv Vr

A produtividade molar especifica (PrME, em molCH, gSVTd?) é definida como a
vazdo de metano gerada por unidade de tempo (molCH,4 d*) por massa de sélidos volateis
totais (gSVT) no reator. A produtividade molar especifica foi calculada de acordo com a
Equacéo 21.

Qmm

PrME =

Msvyt
Eqg. (21)
O rendimento volumétrico entre metano produzido e matéria organica aplicada
(RVCAsm) é definido como volume de metano produzido pela massa de matéria organica
aplicada na forma de DQO, expresso em LCH,.gDQO™ e calculado de acordo com a
Equacao 22.

QcHa Eqg. (22)

RVCAg,, = —
S™ ™ N.V,. CsapL

O rendimento volumétrico entre metano produzido e matéria organica removida na
forma de DQO (RVCRsm) € definido como o volume de metano produzido pela massa de

matéria organica removida (LCH..gDQO™), calculado de acordo com a Equacéo 23.

Eq. (23)
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QcHa
N.Va. (CsarL — Csr)
A quantificacdo da biomassa presente no reator foi realizada ao término da

RVCRg , =

condicdo VI e, a partir dai, ao final de cada condicdo experimental, com o objetivo de
verificar a relagdo entre a carga aplicada, a quantidade de biomassa existente no reator e a
producdo de metano. Assim, a quantidade total de sélidos volateis do reator (Msyr) foi
utilizada para calcular a carga orgénica especifica aplicada e removida bem como a
produtividade molar especifica.

Assim, para quantificar a biomassa, descarregou-se todo o meio liquido (Vr) € 0
reator foi desmontado. Quantificou-se o volume de meio reacional (VR) e também o suporte
inerte e a biomassa (Mr.sig). Apds a homogeneizacao, coletou-se uma amostra de suporte
inerte com biomassa (Masirs), que foi lavada com &agua destilada. Logo apds, foram
determinados os solidos totais (ST) da fase sélida, composta pelo meio suporte (Ma-st), € 0S
sélidos totais (ST) e os sélidos volateis totais (SVT) da fase liquida, em que esta contida a
biomassa (Ma-svt). E entdo, estimou-se a quantidade de biomassa no reator, das seguintes
formas:

i. Quantidade total de biomassa no reator (Msyr), pela qual se pode medir a

capacidade de reteng&do de biomassa no reator, calculada de acordo com a
Equacéo 24.

Msyr = Ma-svt - Mr-s1+B Eq. (24)

Ma-s1+B

il. Relacado entre a quantidade de biomassa e volume de meio liquido do reator
(Cx), por meio da qual se pode medir a razdo entre a biomassa do reator e o
volume de meio liquido tratado no reator. Esta razao foi calculada de acordo

com a Equacéao 25.

. = Msvr Eq.(25)
X7y,
R

4.7 Dimensionamento do volume do reator AnSBBR em escala industrial

O dimensionamento do volume de um sistema em dois estagios, em escala
industrial, foi realizado a partir de dados de operacdo e producéo fornecidos por uma das
fecularias localizada no Oeste do Parana, além dos dados obtidos na etapa anterior de
experimentacdo em laboratério, de forma que o sistema proposto pudesse refletir os

resultados encontrados no reator em escala de bancada. A selecdo da condigédo
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experimental para ampliacdo de escala foi realizada a partir da analise dos resultados
obtidos em laboratério, por andlise estatistica realizada com auxilio do software Rstudio®
com o pacote Agricolae.

Haja vista tratar-se de um sistema em duas fases, dimensionou-se ndo apenas o
reator metanogénico, mas também o volume do reator acidogénico, de forma a reproduzir
em escala plena os resultados apresentados por Andreani (2017), que utilizou a agua
residudria de fecularia bruta na alimentacdo de um reator AnNSBBR para a producgéo de
hidrogénio.

Dentre as condicBes experimentais apresentadas por Andreani (2017), reproduziu-
se em escala industrial a condigédo E6, na qual o reator AnSBBR acidogénico foi operado em
batelada alimentada, com tempo de ciclo de 4 horas, e tempo de enchimento de 2 horas.
Nessa condicdo experimental, o reator foi alimentado com agua residuaria de fecularia
bruta, com concentracdes médias de 5.000 Mgcaroidrates L € de 9.675 mg L* de DQO.
Segundo Andreani (2017), a condicdo E6 demonstrou o melhor desempenho em termos de
producéo de hidrogénio (2,4 LH, L''d?).

Utilizou-se o protocolo proposto por Albanez et al. (2016b) para estimar o volume
dos reatores em escala industrial, no qual o volume do reator é calculado em funcao da
carga organica volumétrica removida (COVR), conforme descrito na sequéncia.
Primeiramente, foi estimado o volume diario de alimentacéo (Ve.N)ina1 do reator industrial (m*
d?), que equivale ao volume produzido diariamente pela indUstria, por meio da Equagéo 26.

Os dados de producéo de agua residuaria fornecidos por uma fecularia localizada
no Oeste do Estado do Parana foram utilizados como estudo de caso, representados pelos
valores de producdo volumétrica anual de agua residuaria de fecularia (ARFanua, m® ano?) e
periodo de operacdo anual (toperacso, d ano?). Para o calculo, foi utilizada a capacidade

produtiva maxima da industria.

(VeN) a1 =

ARF gnyai
toperat;éo
Eq. (26)
Em seguida, calculou-se o volume total de meio liquido (Vr)ing1 do reator industrial, a
partir do volume diério de alimentacdo (Ve.N)nd1 € dos resultados obtidos em laboratério
para concentracdo afluente (Csar) € efluente (Csg), carga orgénica volumétrica removida

(COVRs), numero de ciclos diarios (N) e tempo de ciclo (tc), conforme Equacao 27.

_ (VEN)ina1 - (CsarL — Csp)
(VR)Ind1 = COVRs Eq. (27)
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Por dltimo, foram calculados os volumes alimentados por ciclo (Ve)ina: (Equacao
28), volume residual (Vres)inda1 (Equacdo 29), volume de trabalho (V1)ina1 (Equacdo 30) e
volume da biomassa e do suporte (Ve+s)nd1 (Equagéo 31). Dessa forma, consideraram-se no
reator industrial as mesmas proporgdes entre os volumes utilizados no reator em escala de

bancada.

% - :/’_Z Eq. (28)
VR = VF + VRes Eqg. (29)
(VR)md1 _ Vr

VOmar Vo Eq. (30)
Vi = Vg + Vs Eq. (31)

4.8 Estimativa de geracado de energia elétrica a partir do biogas

Realizou-se uma estimativa da capacidade de producgéo de energia elétrica a partir
do biogas produzido pela planta em escala industrial projetada. Assim como o
dimensionamento do reator, essa estimativa utilizou os dados de producdo de &gua
residudria da industria de fécula de mandioca e os resultados obtidos na avaliagdo do
desempenho do reator em escala de bancada. A estimativa de producéo de energia elétrica
foi realizada de acordo com a metodologia adaptada de Fuess et al. (2017).

A vazédo de biogas do reator industrial (Qug)nda1, €m m2.d? foi calculada de acordo
com a Equacéo 32, na qual os termos (Vr.N)ind1, CsarL, €sr, RVCRsm € %CH4 representam,
respectivamente, o volume diario alimentado no reator (m*® d?), a concentracdo de DQO
afluente (kgDQO m=3), a remogédo de DQO (%), o rendimento volumétrico de metano sobre a

carga removida (m® CH, kgDQO™) e a concentracdo de metano no biogas.

_ (VEN)ind1 - CsarL- €sp- RVCRg Eq. (32)
(ng)lndl - %CH4

A partir da vazao de biogas do reator industrial (Qog)ing1, foi calculada a poténcia de
producdo de energia elétrica (PEE; em MW) por um conjunto moto-gerador, a partir da

Equacédo 33, na qual os termos PCI e n representam o poder calorifico inferior (MJ.m3) do
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biogas e o fator de eficiéncia de conversao do conjunto moto-gerador utilizado na producdo

da energia elétrica, respectivamente.

_ (ng)lndl -PCI-T]

PEE 86.400

Eq. (33)

4.9 Andlise econbmica

A andlise econdmica do reator em escala industrial projetado abordou questdes
sobre investimentos, custos e rentabilidade do projeto, para gerar um panorama sobre a
viabilidade econémica, caso a industria de fécula considerasse a possibilidade de implanta-
lo.

A avaliacdo econdmica se valeu de ferramentas relacionadas a andlise de prazos e
a recuperacédo do capital investido: payback simples e descontado (ou Periodo de Retorno),
Valor Presente Liquido (VPL) e Taxa Interna de Retorno (TIR). Esses indicadores foram
calculados a partir da elaboracéo de um fluxo de caixa anual, ou seja, a partir da projecao
de receitas e despesas anuais do projeto (WOILER e MATHIAS, 2010). Na projec¢éo foi
considerado um periodo de vida util de 20 anos.

A estrutura de despesas do projeto foi apurada a partir da definicdo dos valores do
CAPEX (capital expenditure, ou despesas de capital, relacionadas a construgéo e instalacédo
bem como aos componentes ndo consumiveis do projeto) e do OPEX (operation and
maintenance expenditure, ou despesas anuais de opera¢do e manutencao, relacionadas
aos insumos, mao de obra e aos componentes consumiveis do projeto), para uma analise
econbmica com maior probabilidade de acerto, capaz de refletir os riscos reais enfrentados
pelo investidor (LEE, 2016). Para tanto, contou-se com o apoio do Centro Internacional de
Energias Renovéaveis — Biogéas, no fornecimento de dados de referéncia a partir dos quais
foram calculados os valores que compdem o CAPEX e o OPEX. Os calculos dos
indicadores de viabilidade econémica foram desenvolvidos com o apoio de planilhas
eletrénicas.

O payback representa uma ferramenta que avalia o tempo de retorno do
investimento, ou seja, quanto tempo os investidores precisam esperar para recuperar seu
dinheiro e comecar a lucrar com o biogas produzido pelo reator (LEE, 2016). Dessa forma,
guanto menor o payback, menos tempo a industria levara para recuperar o capital investido.
O payback descontado considera ainda o custo de capital, que corrige o valor das receitas
no tempo, conforme apresentado na Equacdo 34. Os termos VP, VF, i e n representam o
valor presente (R$), o valor futuro (R$), a Taxa Minima de Atratividade (%) e o ano de
ocorréncia do fluxo (WOILER e MATHIAS, 2010).

Eq. (34)
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vp = —F
a+on

O Valor Presente Liquido (VPL) representa uma ferramenta de andlise que
considera a mudanca do valor do dinheiro no tempo, pois, cada fluxo é corrigido para o valor
presente por uma determinada taxa de desconto. O VPL foi obtido por meio da subtracéo do
capital inicial investido no projeto (FCo) do valor presente das entradas de caixa no periodo
(FCy) a partir da Equacdo 35, na qual t representa o tempo transcorrido a partir da
implantacdo do projeto, com uma vida util de n anos, ao passo que i representa a taxa de
desconto (TMA) (WOILER e MATHIAS, 2010).

= FC,
VPL = Z e o Eq. (35)
t=1

O valor presente liquido pode apresentar resultados negativos, que representam
retorno inferior ao exigido, com entradas inferiores as saidas. J& os resultados neutros, ou
seja, VPL = 0, ocorrem quando o projeto possui retorno equivalente ao investimento feito,
representando um investimento cuja atratividade ndo pode depender do retorno econémico,
pois ndo havera lucro final. Por fim, o resultado positivo pode decorrer quando o retorno é
maior que o retorno minimo exigido, ou seja, quando sdo geradas receitas para o investidor.

A Taxa Interna de Retorno (TIR) representa a taxa de desconto necessaria para
que o valor presente liquido das receitas se iguale ao valor presente liquido do investimento,
ou seja, a TIR iguala o VPL do investimento a R$ 0,00 (WOILER e MATHIAS, 2010). Nessa
analise, o investimento se mostra atrativo apenas quando a Taxa Interna de Retorno supera
a Taxa Minima de Atratividade. A TIR pode ser representada pela Equacao 36, na qual FCt

representa o fluxo de caixa liquido no momento t; t é o periodo em questao.

zn: P FCy =0
Li(1+TIR)E 70 T Eq. (36)

O desenvolvimento da analise econdmica foi realizado a partir da estimativa do
fluxo de caixa relacionado a implantacdo do projeto. Portanto, a analise parte tanto dos
custos representados pelo CAPEX e OPEX, quanto das receitas provenientes do projeto.

Nesse sentido, este projeto considera a construcdo do reator em escala industrial e
da infraestrutura necessaria a recuperagdo da energia presente no biogas na forma de

eletricidade, com o0 objetivo, principalmente, de suprir a demanda de energia elétrica da
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indastria. Desse modo, os investimentos decorrem da implantagdo do reator (calculado em
funcdo do dimensionamento do reator em escala plena) e do sistema de geracdo de energia
elétrica (calculado a partir da estimativa de producdo de energia). As receitas provém do
custo evitado, uma vez que as operac¢des industriais demandam elevado aporte de energia,
que deixara de ser obtida, total ou parcialmente, da concessionaria.

As principais premissas utilizadas na elaboracdo da andlise de viabilidade
econdmica sdo resumidas na Tabela 7, e seu uso no desenvolvimento da analise é

detalhado na secéo Resultados.

Tabela 7 Premissas econdmicas consideradas na analise de viabilidade

Premissas e referéncias Valor
Taxa Minima de Atratividade (TMA) 8,4%
Taxa béasica SELIC 7,0%
Inflac@o projetada no periodo 5,0%
Reajuste no preco da energia 6,0%
Tempo de vida do projeto 20 anos

Valor do kWh R$ 0,44814
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5 RESULTADOS E DISCUSSAO

Neste estudo, o desempenho do reator AnSBBR alimentado com agua residuéria de
fecularia previamente acidificada foi avaliado e assim como a viabilidade econdmica da
implantacdo de um sistema em duas fases, composto por reatores AnSBBR em escala
industrial. A apresentagéo dos resultados foi dividida em tépicos. No primeiro - Andlise do
desempenho do reator - sdo abordados os ensaios realizados em laboratério quanto a
estabilidade de operacdo, a capacidade de remocdo de carga orgénica e ao potencial de
producdo de metano do reator AnNSBBR abastecido com &gua residuéria de fecularia
previamente acidificada. No segundo topico - Andlise Econ6mica - € abordada a avaliacdo
da viabilidade econbmica da implantacdo do reator AnNSBBR em escala industrial, que
incluiu a selecdo de uma condigdo experimental, assim como o célculo de producédo de
energia e a estimativa de custos e receitas para desenvolver uma previsdo do fluxo de

caixa.

5.1 Anélise do desempenho do reator

O reator AnSBBR foi operado por aproximadamente 260 dias, durante os quais foi
submetido a nove condigcBes experimentais em que foram implementadas diferentes
concentracdes afluentes e tempos de ciclo distintos. Ao longo desse periodo, foi possivel
produzir biogas com concentracao de metano superior a 65% a partir da agua residuaria de
fecularia fermentada em uma fase prévia de producdo de hidrogénio, conforme discutido
nesta se¢do. Os indicadores relacionados a estabilidade do reator mediante as condicdes
testadas sao sintetizados na Tabela 8.

O efluente do reator acidogénico, utilizado como substrato para o reator
metanogénico, apresentou pH médio de 4,3, sendo esse valor ajustado para 7,0 por adicdo
de bicarbonato de sédio (NaHCO3). Na Tabela 8, observa-se que os valores médios de pH
efluente variaram entre 8,0 e 8,9. O monitoramento do pH efluente (Figura 5) demonstra
gue, quando aplicadas as maiores concentragdes afluentes (Condigbes VII, VIl e 1X), foram
observados os menores valores de pH, quando comparados as demais condigcbes
experimentais. Ainda assim, em nenhuma condi¢cdo se observou pH inferior a 6,7 - limite
relacionado ao inicio da inibicdo das arqueas metanogénicas (DEUBLIN e STEINHAUSER,
2008).
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Tabela 8 Resumo dos indicadores de desempenho operacional do reator AnSBBR

Condicao COV aplicada Concentracdo Tempo DH* Acidez volatil total Alcalinidade Parcial
afluente de ciclo (mg HAc.L?) (mg CaCOs L?) AV/AT* Al/AP*
(gDQO L1 d?Y) (gDQO L-1) (h) Afluente*  Efluente* Afluente*  Efluente*

| 3,7 28 12 8,70,3 - 864112 - 2.061+553  0,04+0,05 0,23+0,06
’ 9,21 500 2.919 0,24 0,34

I 55 o8 8 8,4+0,3 - 20+11 - 1.3744590  0,01+0,01 0,27+0,04
' ’ 8,9 35 2.046 0,02 0,34

11 7.3 o8 6 8,50,3 - 17+5 - 1.201+426  0,02+0,01 0,38+0,03
’ 9,2 23 1.576 0,02 0,44

\Y; 5.4 41 12 8,9+0,5 - 94+59 - 1.638+353  0,06+0,03 0,22+0,06
9,7 242 2.237 0,11 0,37

v 8.1 i1 o 8,6+0,3 - 1374152 - 2.303+403  0,05+0,06 0,26+0,05
’ 9,3 497 3.063 0,2 0,38

+ - + - + + +

VI 10,7 41 5 8,7+0,2 62452 2.453+649  0,02+0,01 0,35+0,08
9,09 211 3.973 0,05 0,45

VI 6,0 6.0 1 8,3+0,4 7594255 1274105 211+248 1.211+221  0,10+0,04 0,25+0,06
’ 9,7 976 256 950 1.735 0,14 0,41

Wil 90 6.0 8 8,0£0,4  960+110 337499  256+303 1.229+396  0,24+0,06 0,37+0,07
’ ’ 8,3 1.123 563 875 2.027 0,36 0,48

1.215+42

IX 120 6.0 5 8,1+0,3 1.751+715 4 1.493+762 2.037+610  0,43+0,15 0,64+0,24

8,8 3.515 1.996 2.461 3.502 0,68 1,21

* Os valores maximos obtidos estdo representados em negrito.
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Figura 5 Monitoramento do pH no efluente do reator AnSBBR durante as nove condi¢des
experimentais avaliadas.

A diminuigdo do pH efluente ao final do experimento esta relacionada com o aumento
da concentracdo e da carga afluente. Segundo Chernicharo (2016), a aplicacdo de cargas
elevadas em reatores anaerdbios pode acarretar em decréscimo do pH em funcdo do
acumulo de diéxido de carbono e de &acidos organicos volateis, como resultado das
limitagBes cinéticas das reagbes metanogénicas, posto que as arqueas apresentam baixas
velocidades de crescimento.

Os resultados observados quanto ao pH se mostram de acordo com o
monitoramento da acidez volatil e da alcalinidade parcial (Figura 6), no qual se observa o
inicio do acumulo de &cidos volateis na condicdo IX (Figura 6b), na mesma medida em que
diminuiu a capacidade de producéo de alcalinidade (Figura 6a).

O aumento da concentracdo do afluente, de 2,8 para 4,1 gDQO L, gerou um leve
aumento no valor da acidez volatil no efluente, que se manteve abaixo de 150 mg HAc.L?
independentemente do tempo de ciclo, que variou de 12 a 6 horas. O aumento da
concentracédo de 4,1 para 6 gDQO L* resultou no gradual acimulo de acidos organicos —
situacdo que se potencializou com a diminui¢cdo do tempo de ciclo.

A reducgéo do tempo de ciclo de 12 para 8 horas, com a concentragdo afluente de 6
gDQO L7, levou ao aumento de 127 para 337 mg HAc.L! na acidez volatil, portanto,
aumento considerado expressivo, mas ainda em baixos valores de acidez, se comparado a
concentracdo média de alcalinidade parcial de 1.229 mg CaCOs L! observada nessa
condicdo. Além disso, na Figura 5b, ao comparar a acidez volatil afluente e efluente das
condicbes VIl e VIII, nota-se que houve reducao, fato que se atribui ao consumo dos acidos

organicos volateis na digestao anaerobia.
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Figura 6 Monitoramento dos indicadores de estabilidade do reator AnSBBR: (a) alcalinidade
parcial. (b) acidez volatil.

Na condicéo IX, a diminuigcdo do tempo de ciclo para 6 horas resultou ho aumento da
concentracdo média dos acidos organicos volateis no efluente para 1.215 mg HAc L%, ou
seja, o efluente ainda manteve 70% da concentracdo média de acidos volateis aportada pelo
afluente. Mesmo assim, sob essa que foi a maior carga organica aplicada ao reator, o valor
de concentragdo de acidos organicos no sistema esteve abaixo do limite de 1.500mg HAcL?
para a operacao estavel do reator (ANGELIDAKI et al., 2005).

Nessa condicdo experimental, o reator foi capaz de produzir elevada vazdo de
biogas (12,4 L d*) com concentracdo de metano de 70%. Tais resultados estdo associados
a manutencédo da alcalinidade no sistema, como mostra a Figura 6b, na qual o efluente da
Condicao 1X, a semelhanga de condi¢cBes estaveis anteriores, apresentou alcalinidade
parcial na faixa de 2.000 mg CaCO3.L™.

Em reatores metanogénicos, a alcalinidade desempenha papel importante, uma vez
que fornece capacidade de tamponamento ao sistema diante do acUmulo de &acidos
organicos resultantes da decomposicdo da matéria organica, o que poderia resultar em
queda do pH (CHERNICHARO, 2016). A reacédo representada na Equacdo 37 (RITTMANN
e MCCARTY, 2001) demonstra a neutralizacdo dos acidos organicos (HA) pelo agente

alcalinizante.
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HA + HCO3 — H,CO% + A~ Eq. (37)

Na Figura 6b também se observa que, na condicao IX, os valores de alcalinidade do
efluente sdo semelhantes aos do afluente. Esse resultado indica que, diferentemente das
condi¢cdes VII e VI, a maior parte da alcalinidade contida no efluente da condicdo IX é
oriunda do seu afluente, ou seja, provém do bicarbonato de sédio utilizado para ajustar o
pH, e ndo da alcalinidade gerada pelo préprio sistema.

Nas demais condigdes, alcalinidade média variou entre 1.200 e 2.400 mgCaCOs.L ! e
foi suficiente para manter o tamponamento do sistema, considerando-se que, nas condi¢cdes
citadas, foram verificadas baixas concentracdes de acidos volateis, o que contribuiu com a
operacgéao estavel do reator.

Ressalta-se que o consumo do acetato pelas arqueas (Equacao 38) é capaz de gerar
alcalinidade (RITTMANN e MCCARTY, 2001), razao pelo qual o pH efluente do reator
estavel é maior que o pH afluente. Quando essa reacdo € suficiente para prover a
alcalinidade necesséria ao sistema, o reator pode dispensar o aporte externo de agentes

alcalinizantes, logo, ha a reducéo dos custos de operacao (FUESS et al., 2017).
CH;CO0~ + H,0 — HCO3 + CH, Eq. (38)

A estabilidade do sistema também foi verificada por meio das razfes entre acidez
volatil e alcalinidade total (AV/AT) e entre alcalinidade intermediaria e alcalinidade parcial
(Al/AP), apresentadas na Figura 7. Sanchez et al. (2005) recomendam razdo AV/AT inferior
a 0,5 para a manutencdo da estabilidade do reator. O monitoramento da razdo AV/AT
(Figura 7b) demonstrou que apenas o efluente da condi¢cdo IX superou esse limite, quando
alcancou um pico de 0,68, mas que, em média, a razdo AV/AT nessa condicao foi de
0,43+0,15, ou seja, esteve dentro do limite que considera a operacdo do reator como
estavel.

A razao Al/AP sofreu influéncia da diminuicdo do tempo de ciclo, independentemente
da concentracdo do substrato afluente. Na Figura 7a, € possivel verificar que a diminuicdo
do tempo de ciclo resultou em aumento da razdo AI/AP, e pode estar relacionada a
diminuicdo do tempo de reacdo necessario para o consumo de acidos organicos e producao
da alcalinidade pelo sistema. Esse efeito foi menos pronunciado nas condi¢cdes operadas
com concentracdo de até 4,1 gDQO Ld?, e mais intenso na concentracédo de 6,0 gDQO L-
1d1, de forma coerente com os resultados observados para a concentracdo de Aacidos

volateis no sistema.
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Ripley et al. (1986) propuseram que um sistema de digestdo anaerdbia estavel deve
operar com razéo Al/AP inferior a 0,3. Chernicharo (2016), por sua vez, sugere que esse
limite seja verificado em cada caso particular. Nesse contexto, o estudo de Martin-Gonzalez
et al. (2015) demonstrou que esse valor pode variar em fungdo da alcalinidade total do
efluente e do substrato utilizado, e pode chegar a 0,4 para casos em que a alcalinidade total
esteja ao redor de 4.000 mg CaCO3.L*. De fato, Fleck et al. (2017) relataram a operagéo
estavel em um reator em regime de batelada abastecido com agua residuaria de fecularia de
mandioca a razdo Al/AP de até 0,4. Portanto, considerou-se o limite de 0,4 para a razéo
Al/AP como indicador de estabilidade do reator.

A razéo Al/AP das condi¢des Ill, VI e VIII esteve acima do valor de 0,3, mas, abaixo
do limite de 0,4, com valores de 0,38, 0,35 e 0,37, respectivamente. As condic¢des lll e VI
resultaram nesses valores em fungéo do tempo de ciclo de seis horas; para a condi¢cao VIII,
que teve duracao do ciclo de oito horas, o0 aumento da razdo Al/AP ocorreu em fungédo do
aumento da concentragdo do substrato para 6,0 gDQO L. A condicéo IX acumulou o efeito
da reducéo do tempo de ciclo com a maior concentragédo afluente, de tal forma que a razéo
AlI/AP média foi de 0,64, ou seja, superior também ao limite de 0,4. Verifica-se, entretanto,
que o valor médio foi decorrente de um pico de acidez que afetou o reator ao longo do
periodo de uma semana (Figura 7a), enquanto os demais pontos se encontram na faixa de
Al/AP entre 0,4 e 0,6. Além disso, apds esse pico, constatou-se que, nos ultimos trés dias
de monitoramento, em um periodo aproximado de uma semana, o reator apresentou Al/AP

entre 0,4 e 0,48, o que sugere uma possivel estabilizacao do reator apos este periodo.
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Figura 7 Monitoramento dos indicadores de estabilidade do reator AnSBBR: (a) Al/AP. (b)
AV/IAT
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De forma geral, verificou-se que o reator apresentou estabilidade em todas as
condicbes operacionais avaliadas, independente da carga orgénica aplicada, da
concentracdo afluente e do tempo de ciclo testado. Ressalta-se, entretanto, que o aporte de
agente alcalinizante pode ter desempenhado um papel importante na manutencdo da
estabilidade operacional, 0 que suscita maiores investigacdes com relagdo as dosagens de
bicarbonato de sodio no tratamento de &gua residuaria de fecularia em reatores
metanogénicos.

A dependéncia de bicarbonato de sédio na manutencdo da estabilidade do reator
AnSBBR foi observada no estudo de Bezerra et al. (2011). No estudo desses autores, foram
utilizadas doses entre 0,5 e 1,3 g NaHCO3; gDQO?! para que um reator AnSBBR alimentado
com efluente da producéo de biodiesel a uma carga de 6,0 gDQO L*d* pudesse operar de
forma estavel na producdo de metano em sistema de estagio unico.

A concentragdo média de acidos organicos volateis no afluente e efluente do reator
durante as condi¢gfes experimentais avaliadas é apresentada na Tabela 9. Observa-se que
0 acido latico representou o metabdlito prevalente no afluente do reator em todas as
condigbes experimentais. Esse resultado esta de acordo com o verificado por Andreani
(2017) que, ao conduzir os ensaios prévios de producao de hidrogénio em reator AnSBBR,
verificou que o acido latico foi o principal metabdlito presente, tanto no afluente quanto no
efluente do reator acidogénico.

No estudo conduzido por Andreani (2017), foram observadas elevadas
concentracdes de acido latico na dgua residuaria de fecularia de mandioca. Esse metabdlito
frequentemente estd associado as bactérias laticas - micro-organismos autdctones
presentes nas raizes da mandioca. O &cido latico e a bacteriocina nisina podem estar
relacionados a inibicdo dos micro-organismos acidogénicos, o que pode ter causado a
inibicdo da producéo de hidrogénio nas condi¢cdes experimentais em que o indculo foi obtido
por autofermentacdo da agua residuaria de fecularia de mandioca, levando a selecéo de
bactérias laticas.

A Tabela 9 mostra ainda que, em todas as condi¢cdes experimentais, houve reducao
na concentracdo dos metabdlitos detectados. Os dados estdo associados ao processo de
conversao dos &cidos organicos em metano, principalmente pela via acetoclastica, na qual
os &cidos organicos sdo convertidos em acetato durante a fase acetogénica da digestédo
anerobia, o qual, por sua vez, é convertido em metano e dioxido de carbono na fase
metanogénica. De fato, nota-se que a decomposigéo dos &cidos latico, férmico, propiénico e
butirico foi mais intensa que a do &cido acético, quando se comparam o0s resultados do
afluente com o efluente, ja que, durante a acetogénese, aqueles acidos foram convertidos

em acido acético.
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Tabela 9 Concentragdes médias de acidos organicos no afluente e efluente do reator AnSBBR

Metabdlitos - Afluente (mg L1)* Metabdlitos - Efluente (mg L1)*
condigdo e HFo HAC HPr HBuU '(\j":tfgggtgss HLa HFo  HAc HPr  HBU ':f;fg‘;'(‘;gss
| 1.196+1.062 nd.  525+135 372+439 262+344 2.355:930  nd.  nd. 80149 3395 88+52 201+216
I 2313306  nd. 16161  24+64 nd.  2.499+340 308+815 n.d.  66+42  40¢55  nd. 415811
1 2.027+349  nd. 20572 n.d. nd. 22324377 31#99 nd. 118457 2184360 nd. 3674403
IV 1556+1.748 nd.  546:94 1.006+418 1.033:907 4.141+1.150 nd.  nd.  63t67  74+116 126496 263+193

\Y 3.450+1.421  n.d. 523+304 128+249  130+300 4.229+1.539 32492 n.d. 294+242 284+331 17+40 626+625

Vi 3.204£1.272 n.d. 4444243  222+276 n.d. 3.870+1.368 n.d. nd. 301+125 284153 n.d. 586+267

Vil 1.990+1.106  n.d. 52+82 n.d. n.d. 2.042+1.174 n.d. n.d. 57+27 66+71 n.d. 123+85

VI 1.879+113 n.d. 73+£103 n.d. n.d. 1.951+216 332+576 n.d. 193%¥113 223x110 n.d. 749776

IX 2.305+2.261 25+42 1.052+834 541+599 n.d. 3.923+1.876  3%13 nd. 575%282 477234 1744 1.072x522

HLa — acido latico; HFo — acido férmico; HAc — acido acético; HPr — acido propibnico; HBu — acido butirico; n.d. — ndo detectado. * Os valores
MAaximos obtidos estao representados em negrito. * Concentracao dada em DQO.
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Observou-se uma reducdo na concentracdo dos metabdlitos quantificados no
efluente em relacdo ao afluente (Tabela 9), diminuicdo que esta associada ao processo de
conversao do 4cido acético em metano. A via acetocléstica é caracterizada pela conversao
do acetato em metano e dioxido de carbono na fase metanogénica.

Observa-se que, no reator, também houve a acdo de bactérias sintréficas
acetogénicas, responsaveis pela conversdo dos acidos latico, formico, propiénico e butirico
em &cido acético ao serem comparadas as concentragdes de metabdlitos do afluente com o
efluente (CHERNICHARO, 2016). Dessa forma, o acido acético também foi produzido no
reator, além de ter sido consumido, o que explica a redu¢cdo mais intensa na concentracao
daqueles metabdlitos, se comparados ao acido acético.

As Condigdes I, IV e VII, conduzidas com tempo de ciclo de 12 horas, tiveram as
menores concentracdes de acidos organicos no efluente. As respostas estdo de acordo com
0 monitoramento da acidez explicado anteriormente, e indicam que o tempo de ciclo
desempenha um papel fundamental na estabilidade do reator. Mesmo quando ha o aumento
da concentracdo afluente, ciclos maiores proporcionam maior consumo do substrato, por
isso foram observadas baixas concentragfes de acidos no efluente.

Concentrac6es de metabdlitos semelhantes foram observadas para as condi¢des na
mesma faixa de concentracdo de DQO nos tempos de ciclo de 8 e 6 horas, em que foram
identificados principalmente os &acidos acético e propidnico. Esse resultado sugere que o
tempo de ciclo de oito horas talvez ndo seja suficiente para alcancar os niveis de consumo
de acidos organicos observados em ciclos de doze horas, especialmente na faixa de
concentracdo de 6,0 gDQO L7?, na qual foi observado que o efluente apresentou maior
concentracdo de acidos organicos volateis na medida em que se diminuiu o tempo de ciclo.

Os resultados relacionados ao desempenho do reator com relagdo a eficiéncia de
remocdo de matéria organica sao sintetizados na Tabela 10. Durante a conducdo do
experimento, foram aplicadas cargas organicas que variaram de 3,7 a 12 gDQO Ld®. Nas
condicdes experimentais VII (6 gDQO Ld?), VIII (9 gDQO Ld?) e IX (12 gDQO L*d?), ndo
houve diluicdo da concentracdo afluente, ou seja, o reator foi alimentado com o efluente
bruto do reator acidogénico.

Observou-se que o aumento da carga organica volumétrica aplicada acarretou
diminuic@o da eficiéncia de remoc¢édo de DQO. Todavia, na condi¢do I, o reator foi capaz de
remover 94% da matéria organica, o que resultou em concentra¢do de DQO no efluente de
160 mg. LY Mas, na condicdo IX, a eficiéncia de remocédo foi de apenas 60%, por
conseguinte, o valor de DQO no efluente foi 2.915,00 mg.L . A eficiéncia de remocéo de
matéria organica foi levemente maior nas amostras filtradas em relacéo as nao filtradas. Isso
se deve ao fato de que a matéria organica sollivel é mais prontamente consumida pelos
micro-organismos (CHERNICHARO, 2016).
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Tabela 10 Resumo dos indicadores de desempenho do reator AnSBBR quanto a remogao
de matéria organica.

. COVs Tc CsarL Cst Csr €sT €sF
condicdo (1141 () (mgLY (mg LY) (mg L) (%) (%)
94+7 96+7

| 3,7 12 2.766+368 160+185 125+183
99 99
92+4 94+4

] 55 8 2.993+282 259+153 208+146
96 98
84+6 8716

11 7,3 6 2.667+332 422+202 338+178
90 93
93+4 94+4

A\ 54 12 4.217+652 298+219 250+208
97 98
87+4 8915

V 8,1 8 3.874+986 511+233 450+250
95 96
786 806

VI 10,7 6 4.470+1.228 1.033+449 917+453
86 88
93+3 05+3

VII 6,0 12 4.495+727 324+186 224+108
97 98
86+3 883

VI 9,0 8 5.595+546 775128 654+138
90 92
60+16 70+13

1X 12,0 6 7.179+1.077 2.915+1.397 2.228,84+1.
116 88 89

COVs — Carga orgéanica volumétrica aplicada; tc — tempo de ciclo; CsarL — Concentracdo de DQO do
afluente; Cst— Concentra¢do de DQO do efluente (amostras néo filtradas); Csr — Concentragéo de
DQO do efluente (amostras filtradas); est— Remog&o de DQO em amostras néo-filtradas; esr —
Remocdo de DQO em amostras filtradas. * Os valores méximos obtidos estdo representados em
negrito.

Outro aspecto notavel foi a influéncia da concentracédo afluente e do tempo de ciclo
sobre a remocao de DQO. Verificou-se que o aumento da concentracao afluente de 2,8 até
6,0 gDQO L%, com o tc de 12 horas (condicdes I, IV e VII), ndo resultou em variagéo
significativa da capacidade de remocéo de DQO (94, 93 e 93%, respectivamente), conforme
sera apresentado a seguir. Nas condicdes em que o tc foi de oito horas (ll, V e VIII),
percebe-se que, com o aumento da concentragdo afluente de 2,8 para 4,1 gDQO L, houve
diminuicdo da eficiéncia de remocéo de 92 para 87%, mas, a capacidade de remocéo de
DQO manteve-se em 86% com o0 aumento da concentracao afluente de 4,1 para 6,0 gDQO
L. Por fim, nas condicGes experimentais em que o tc foi de seis horas, o aumento na
concentracédo afluente de 2,8 para 4,1 gDQO L resultou na diminuicdo da eficiéncia de
remocdo de DQO de 84 para 78%, e que 0 aumento para a concentracdo de 6 gDQO.L?

resultou em eficiéncia de 60%, a menor faixa de remocao de DQO.
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Volpini et al. (2018), ao operarem um reator AnSBBR com tempo de ciclo de oito
horas para a producdo de metano a partir da vinhaga fermentada, também relataram que o
aumento da concentracdo afluente de 1,0 para 3,0 gDQO L* ndo causou efeito sobre a
capacidade de remocédo de DQO do reator (86%), mas o aumento de 3,0 para 4,5 gDQO L*
acarretou na queda da capacidade de remocéo (70%), o que indica a existéncia de um limite
para o aumento da concentracdo afluente em dado tempo de ciclo.

A diminuicdo do tempo de ciclo também afetou a capacidade de remocao de DQO,
como se observa na Figura 8. Ao se compararem as condi¢cdes com a mesma concentragao,
mas tempos de ciclo distintos (as condi¢des I, Il e Il foram operadas com concentracéo
afluente de 2,8 gDQO L e tempos de ciclo de, respectivamente, 12, 8 e 6 horas; as
condicdes IV, V e VI foram operadas com 4,1 gDQO L* e tempos de ciclo de 12, 8 e 6
horas, nessa ordem; e as condicdes VII, VIII e IX foram operadas com 6,0 gDQO L* e
tempos de ciclo de 12, 8 e 6 h) foram verificadas redu¢fes na capacidade de remocédo da
DQO que acompanha a diminuicdo do tempo de ciclo. Vale ressaltar que tais resultados
também foram observados por Bezerra et al. (2011) e Lullio et al. (2014).

Na analise das trés faixas de concentragdo do afluente testadas, nota-se que a
diminuicéo na eficiéncia de remogao de DQO foi menos intensa quando o tempo de ciclo foi
reduzido de 12 para 8 horas, quando comparado com a reducéo do tempo de ciclo de 8 para
6 horas. Esse fato pode estar associado com o tempo necessario para o desenvolvimento
das comunidades metanogénicas, uma vez que estes micro-organismos possuem
velocidades de crescimento mais lentas do que as bactérias fermentativas (RITTMANN e
MCCARTY, 2001). Assim, os baixos tempos de detencdo hidraulica podem afetar
fortemente a fase metanogénica da digestao anaerébia (VASQUEZ e VARALDO, 2009).

Quando a concentracdo de DQO afluente é baixa e o tempo de ciclo € longo, a
tendéncia é que o substrato seja consumido quase que em sua totalidade, e que a DQO
efluente seja composta pela biomassa arrastada ou por moléculas organicas recalcitrantes.
Contudo, na medida em que a concentracdo afluente aumenta e/ou o tempo de ciclo
diminui, o tempo disponivel para as reagbes € menor, fazendo com que a capacidade de
remocdo da DQO torne-se reduzida, pois a comunidade metanogénica (arqueas) existente
ndo é capaz de processar toda a concentracdo de acidos organicos produzidos nas etapas
anteriores da digestdo anaerdbia, e pode acarretar em acumulo de acidos no sistema. O
mesmo comportamento também foi observado nos estudos sobre desempenho de reatores
AnSBBR apresentados por Chebel et al. (2006), Bezerra et al. (2011) e Lullio et al. (2014).

Os resultados expostos demonstram que existe uma relacéo entre a quantidade de
alimento fornecido, o tempo para consumo desse substrato e a capacidade dos micro-

organismos de processa-lo. Essa relacdo é dada pelas cargas organicas especificas
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aplicadas e removidas, parametros monitorados para as condicbes mais criticas de
operacao do reator (VII, VIl e 1X), apresentados na Tabela 11.
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Figura 8 Monitoramento da DQO. (a) Concentracdo da DQO. (b) Desempenho do reator na
remocdo de DQO. Csar. — Concentragdo do afluente; Csr — Concentracdo do efluente
(amostras néo filtradas); Csr — Concentracéo do efluente (amostras filtradas). est — Remocéao
de DQO em amostras nao-filtradas; esr—Remocdo de DQO em amostras filtradas.

Nas condi¢cdes VII, VIII e IX, verifica-se que as cargas organicas especificas
aplicadas variaram entre 0,32 a 1,03 gDQO gSVTd. Segundo Chernicharo (2016), a carga
organica especifica de um reator estavel pode alcancar 2,0 gDQO gSVT'd?, dependendo
das caracteristicas do substrato. Estudos anteriores com reator AnSBBR para a producgéo
de metano apresentaram COEAs de 0,12 (BEZERRA et al., 2011; LOVATO et al., 2012);
0,28 (ALBANEZ et al. 2016b) e 0,43 gDQO gSVTd? (LULLIO et al, 2014). Logo, é possivel
afirmar que, no presente estudo, nas condi¢cdes VIIl e IX, os micro-organismos foram
submetidos a cargas organicas mais elevadas e foram capazes de processa-las de maneira

estavel.
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Condigbes experimentais

Parametros
1 2 3 4 5 6 7 8 9
(gcl?l\éi) 3,7 5,5 7.3 5,4 8,1 10,7 6 9 12
(E?YE_E) 3,57+0,51 5,49+0,32 6,10+0,79 5,20+0,71 6,82+1,51 9,31+2,20 4,27+0,66  7,41+0,88  9,90+2,00
(gDQg%',ES@ST_l . : : : : i i 0,3240,05  0,60#0,06  1,03+0,15
(gDngg\Fﬁ_l a4 - - - - - - 0,31+0,05  0,53+0,06  0,71+0,14
Qbg 1.858+775 2.957+1007 5.420+1057 2.935+661 3.216+1217 7.973+1104 5.151+1489 8.223+729 12.454+1954
(mLd™) 3.337 4.050 6.963 3.603 5.830 9.685 7.809 9.236 15.308
%CH4 (%) 7815 7542 7242 775 752 69+3 7345 7242 70+10
Qs 1.4514599 2.222+762 3.927+835 2.268+530 2.409+889 5.470+711 3.703+929  5.892+567  8.632+1416
(MLCH4 d*) 2.337 3.052 5.084 2.950 4.185 6.611 5.120 6.744 11.765
Qum 64,8426,7 99,2+34,0 175,3+37,3 101,2423,7 107,5£39,7 244,2+31,7 165,3+415 263,0+253 385,3%63,2
(mmol CH, d%) 104,3 136,2 226,9 131,7 186,8 295,1 228,6 301 525,2
=y 488+209 766263  1.354+288  782+183  831+307  1.886+245 1.122+276  1.841+177  2.710+456
(MLCH4 LdY) 806 1.052 1.753 1.017 1.443 2.280 1.600 2.108 3.677
BIME - - - - - - 0,007+0,002 0,010+0,003 0,016+0,003
(molCH4 gSVT-1d1) - - - - - - 0,010 0,013 0,022
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Tabela 11. Varidveis monitoradas quanto ao desempenho de producéo de metano (Continuago).

Condigdes experimentais

Parametros
1 2 3 4 5 6 7 8 9
RVCAs 0,155+0,073 0,127+0,051 0,199+0,054 0,169+0,035 0,113+0,034 0,170+0,042 0,248+0,054 0,221+0,030 0,196+0,038
(L CH, gDQO™) 0,278 0,195 0,263 0,219 0,192 0,231 0,314 0,274 0,262
RVCRs 0,157+0,064 0,134+0,053 0,228+0,057 0,178+0,036 0,127+0,040 0,210+0,046 0,262+0,058 0,252+0,039 0,263+0,039
(L CH, gDQO™) 0,280 0,200 0,293 0,235 0,211 0,291 0,329 0,317 0,325
Msvt (g SVT) - - - - - - 26,19 25,85 25,57

Cx(g SVT LY ] ; - 8,18 8,06 7,99

COVs — Carga organica volumétrica aplicada; COVRs — Carga organica volumétrica removida; COEAs — Carga organica especifica aplicada; COERs — Carga
organica especifica removida; Qbg —Vazdo de biogas; %CHs —Concentracdo de metano; Qcrs — Vazdo volumétrica de metano; Qmm — Vazdo molar de
metano; PrV- Produtividade volumétrica de metano; PrME — Produtividade molar especifica de metano; RVCAsm— Rendimento volumétrico de metano em
funcéo da carga organica aplicada; RVCRsm— Rendimento volumétrico de metano em funcdo carga organica removida; Msyt - Massa de soélidos volateis
totais no reator;Cx - Massa de sélidos volateis totais por litro de reator. * Os valores maximos obtidos estao representados em negrito.
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Observa-se ainda que os resultados médios de carga organica especifica removida
demonstraram que o desempenho destes micro-organismos em consumir a matéria
organica foi satisfatorio, pois as COERs nas condic¢des VII, VIl e IX foram de 0,31; 0,53 e
0,71 gDQO gSVT'd™. Portanto, em termos absolutos, 0 maior consumo de matéria organica
por massa de micro-organismos ocorreu no tempo de ciclo de 6 horas, concentragédo
afluente de 6 gDQO L* e COVs de 12 gDQO L*d?, logo, houve maior produtividade e
rendimento de biogas sob essa condicao.

Na Figura 9, o comportamento da carga organica volumétrica removida (COVRs) é
ilustrado com relacdo a carga organica volumétrica aplicada (COVs). Na figura também é
ilustrada a carga orgéanica volumétrica tedrica, ou seja, os valores médios que o experimento
buscou reproduzir. Nota-se que as cargas organicas removidas estdo bastante proximas das
cargas organicas aplicadas nas condigdes |, II, lll, 1V, V, VII e VIII, portanto, houve maior

capacidade de remocao da carga organica volumétrica nestas condicdes.
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Figura 9 Monitoramento da carga organica volumétrica aplicada e removida.

As condicdes I, 1l e Il representam as cargas organicas aplicadas iniciais de 3,7; 5,5
e 7,3 gDQO L*d?, nas quais foi utilizado afluente com baixa concentracdo de matéria
organica (2,8 gDQO L7%), enquanto as cargas organicas removidas representaram,
respectivamente, 96, 99, e 83% da carga organica. As condicdes IV e V (COVsde 5,4 e 8,1
gDQO L*d?, concentragdo de 4,1 gDQO L* e tempos de ciclo de 12 e 8 horas) e VIl e VIl
(COVs de 6,0 e 9,0 gDQO Ld?, concentragdo de 6,0 gDQO L e tempos de ciclo de 12 e 8
horas) também apresentaram valores de COVRs proximos dos valores de COVs. Tais
resultados indicam que, mesmo quando a concentragdo de agua residuéria de fecularia
acidificada alcanca concentracdo de 6,0 gDQO L%, o tempo de ciclo de oito horas é

adequado para a remocao da carga organica.



75

Houve maior dispersdo entre os valores de COVs e COVRs nas Condi¢des VI (4,1
gDQO L% tc: 6 h) e IX (6,0 gDQO L% tc: 6 h). Isso reflete a menor capacidade dos micro-
organismos de consumir todo o substrato fornecido em menores tempos de ciclo. Porém,
em termos absolutos, a carga organica volumétrica removida nestas condi¢fes foi elevada,
tendo alcancado 9,9 gDQO L*d? na condicdo IX. Tal resposta se deve ao maior aporte de
carga organica volumétrica, associado a decomposicao da fracdo mais sollvel e labil da
DQO.

A vazdo de biogas variou de 1.858 mL d?, na condicdo | (COVs 3,7 gDQO Ld?, tc
12 horas, Cst 2,8 gDQO L1), a 12.454 mL d?, na condicéo IX (COVs 12,0 gDQO Ld?, tc 6
horas, Cst 6,0 gDQO L7). A andlise geral do experimento demonstrou que o comportamento
de producdo de biogas aumentou em fun¢do do aumento da carga organica volumeétrica
removida, o qual estd relacionado a disponibilidade de substrato para as reagbes e a
capacidade de os micro-organismos desenvolverem seus bioprocessos.

Observou-se também que a producdo de biogas e de metano foi afetada pela
concentracéo afluente e pelo tempo de ciclo. Verifica-se que o decréscimo no tempo de ciclo
acarretou em diminuicdo da concentracdo de metano, efeito intensificado pelo aumento da
concentracao afluente (Tabela 11).

Nas condicdes |, Il e Il (concentracéo afluente de 2,8 gDQO L%), foram verificados
teores de metano de 78, 75 e 72% para os tempos de ciclo de 12, 8 e 6 horas, nessa ordem.
Os valores foram maiores do que os verificados nas condi¢bes IV, V e VI (concentracdo
afluente de 4,1 gDQO L%), nas quais o biogas apresentou percentuais de metano de 77, 75
e 69%, e nas condicdes VII, VIl e IX (concentracdo afluente de 6,0 gDQO L*) com teores de
metano de 73, 72 e 70%, para os tempos de ciclo de 12, 8 e 6 horas, respectivamente.

A elevada concentracdo de metano encontrada em todas as condicbes
experimentais é compativel com os resultados de estudos realizados em reatores
metanogénicos em sistemas de dois estagios (hidrogénio e metano). De acordo com
Sanchez et al. (2017), em reatores operados em dois estagios a partir de agua residuaria de
fecularia de mandioca, é possivel produzir biogas com teores de metano de até 70%. Em
estudo com &gua residuaria sintética, Lullio et al. (2014) obtiveram concentracdes de
metano entre 50 e 87%. Volpini et al. (2018) alcancaram 90% de concentragdo de metano
em reator AnSBBR operado com o efluente da produgéo de hidrogénio a partir da vinhaca
de cana. Segundo Lullio et al. (2014), Sanchez et al. (2017) e Volpini et al. (2018), as
concentracdes de metano verificadas em sistemas de duas fases sdo superiores as obtidas
em reatores de estagio Unico.

A variacdo na composicdo do biogas entre as diferentes condi¢cdes experimentais
afetou a vazado volumétrica de metano (e, de igual maneira, a vazdo molar de metano). A

Figura 10 ilustra o monitoramento da vazao de biogas e metano, na qual a diferenca entre
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os dois valores de vazao representa a concentracdo de dioxido de carbono em cada
amostra (ou a vazéo de dioxido de carbono, se consideradas todas as amostras).

Nota-se que as vazdes de biogds e de metano sdo mais distantes entre si nas
condi¢cbes experimentais com tempo de ciclo de 6 horas (lll, VI e 1X), quando comparadas
as condi¢bes com tempo de ciclo de 8 horas (I, V e VIII) e de 12 horas (lll, VI e IX). Esse
aspecto se deve a diferenca na composicdo do biogds, que apresentou mais didxido de
carbono ao longo do tempo, nestas condi¢gdes experimentais.

Os resultados sugerem que o tempo de ciclo desempenhou um papel importante na
concentracdo de metano e de diéxido de carbono no biogas: a diminuicdo do tempo de ciclo
resulta na reducdo da concentracdo de metano e aumento da concentracdo de dioxido de
carbono. Esse comportamento tem origem na diferenca da velocidade de crescimento dos
micro-organismos acetogénicos com relacdo aos metanogénicos — como as arqueas, as
guais apresentam baixa velocidade de crescimento quando comparada as bactérias
sintroficas acetogénicas, portanto, a reducdo do tempo de ciclo resulta em menor

concentracéo de metano no biogas.
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Figura 10 Monitoramento das vazdes de biogas e metano.

Nota-se ainda que, assim como nas condic¢oes lll, VI e IX, na condicdo VIII, operada
com COVs de 9 gDQO L1 d?, tempo de ciclo de 8 horas e concentracédo afluente de 6,0
gDQO L%, também foi observado o distanciamento entre a vazao de biogas e de metano em
todos os dias do monitoramento. Por conseguinte, o biogas apresentou maiores
concentracdes de diéxido de carbono nessa condicdo com relacdo as concentracdes com
COV mais baixas (I, I, IV e V).
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Os resultados coincidem com os padrfes observados na analise de razdo Al/AP, na
qual as condi¢des Ill, VI, VIl e IX alcancaram valores de 0,38; 0,35; 0,37 e 0,64,
respectivamente. Nestas condicdes, nas quais o tempo de ciclo foi de 6 horas ou a COVs foi
de 9 gDQO L* d?, possivelmente ocorreu maior producdo de acido acético e didxido de
carbono pelos micro-organismos acetogénicos com relacdo a capacidade de consumo
apresentada pelas arqueas. Assim, houve menor conversao destes acidos em metano e em
alcalinidade para o sistema. Isso repercutiu tanto na concentracdo de metano no biogas
gquanto na razdo Al/AP do efluente (RITTMANN e MCCARTY, 2001).

Em termos absolutos, no entanto, a concentracdo de metano foi elevada em todas as
condigBes experimentais, assim como as vazdes de metano. Na Figura 10, verifica-se que,
nas condi¢cdes testadas, o aumento da carga organica volumétrica aplicada, tanto pelo
aumento da concentracdo afluente quanto pela reducdo do tempo de ciclo, resultou em
maior vazao de biogas e de metano.

Quando o reator foi operado com tempo de ciclo de 12 horas, verificaram-se vazdes
de metano de 1,4; 2,2 e 3,7 L CH,4 d?, associadas ao afluente com concentracdes de 2,8;
4,1 e 6,0 gDQO L%, respectivamente. Se operado com ciclos de 8 horas, as mesmas
concentracdes afluentes apresentaram vazdes de 2,2; 2,4 e 5,9 L CH, d*. Na operacéo do
reator com tempo de ciclo de 6 horas, as vazdes de 3,9; 5,4 e 8,6 L CH, d?! estdo
associadas ao afluente nas concentracdes de 2,8; 4,1 e 6,0 gDQO L*, nesta ordem. Ou
seja, foi verificado que o aumento da concentracéo afluente resultou no aumento da vazdo
de metano, em todos os tempos de ciclo avaliados devido ao maior aporte de substrato para
conversao em metano.

Ao mesmo tempo, a analise dos resultados com relacédo a variagdo do tempo de ciclo
mostrou que a diminuigdo do tempo de ciclo também ocasionou maiores vazdes diarias de
metano e na alimentagdo do reator com afluente na faixa de 2,8 gDQO L* com tempo de
ciclo de 12 horas, obteve-se 1,4 L CH, d; ao se reduzir o tempo de ciclo para 8 horas,
foram obtidos 2,2 L CH4 d?, e a reducéo para 6 horas resultou em 3,9 L CH, d!. Na faixa de
4,1 gDQO L, a vazdo de 2,2 L CH, d* passou a 2,4 L CH, d, quando o tempo de ciclo
passou de 12 para 8 horas e depois para 5,4 L CH4 d!, ao se reduzir o tempo de ciclo para 6
horas. Ja na faixa de 6,0 gDQO L*, obteve-se a vazéo de 3,7 L CH4 d* no tempo de ciclo de
12 horas, a qual aumentou para 5,9 L CH, d* no tempo de ciclo de 8 horas, e para 8,6 L
CH4 d* no tempo de ciclo de 12 horas.

O comportamento identificado nas trés faixas de concentracdo afluente indica que a
diminui¢cdo do tempo de ciclo para até 6 horas permite melhor aproveitamento do volume do
reator na producdo de metano. Resultados semelhantes foram obtidos por Lullio et al.

(2014) e Massanet-Nicolau et al. (2015), os quais reiteram, todavia, que a reducéo do tempo
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de ciclo no reator metanogénico somente é possivel devido a fase prévia de acidogénese
conduzida para obtenc&o do hidrogénio.

Ao se considerar o volume do reator na andlise de produtividade volumétrica de
metano (Figura 11), observa-se que o aumento da COVS, tanto pelo aumento da
concentracdo afluente quanto pela redugdo do tempo de ciclo, permitiu um aumento na
producdo de metano por volume de reator por dia, em consonancia com o comportamento
identificado para a vaz&o de metano.

Nas condicdbes em que o afluente do reator ndo foi diluido (VII, VIII e IX) -
consideradas de maior interesse para a indastria - verificou-se que, no tempo de ciclo de 12
horas, a producgédo volumétrica do reator foi 1,1 LCH4 L*d? (ou 50,1 mmol CHa4 d); no tempo
de ciclo de 8 horas, a produtividade foi de 1,8 LCH4 L*d* (ou 82,2 mmol CH4 d?) e no tempo
de ciclo de 6 horas, a producédo volumétrica foi de 2,7 LCH4 L'*d? (ou 120,4 mmol CH4 d).

O estudo realizado por Luo et al. (2010b) sobre a produgdo de metano em sistema
de duas fases, utilizando reatores CSTR termofilicos (55 °C) abastecidos com vinhaca de
mandioca (residuo da producdo de etanol) previamente acidificada na carga de 10 gSVTL"
1d?, alcancou a producdo volumétrica de 3,5 LCH4 Ld™. No presente estudo, a partir da
COVs de 12 gDQO L1d?, obteve-se a produgéo volumétrica média de 2,7 LCH,4 L'd?, quase
25% menor, mas compensada pela operagédo na faixa de temperatura mesofilica (30 °C),
que representa menor aporte de energia na operagdo do reator, ja que 0 processo de

producao da fécula de mandioca gera agua residuaria a temperatura ambiente.
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Figura 11 Monitoramento da produtividade volumétrica de metano

O rendimento médio de metano sobre a carga organica aplicada variou de 0,113 a
0,248 L CH, gDQO™ (0,005 a 0,011 mol CH, gDQO) e sobre a carga organica removida foi
de 0,127 a 0,263 L CH, gDQO™ (0,006 a 0,012 mol CHs gDQO™). Tais valores foram
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menores que os obtidos por Lullio et al. (2014), que alcancaram valores de 0,336 e 0,359 L
CH,; gDQO™ (0,015 e 0,016 mol CHs gDQO™?) para RMCAsm € RMCRsm, a0 operarem um
reator AnSBBR alimentado com o efluente de um reator acidogénico, que teve como
substrato agua residudria sintética. As diferencas podem ser atribuidas as caracteristicas
dos substratos empregados.

Luo et al. (2010a) operaram um reator CSTR alimentado com agua residuaria de
fecularia de mandioca e atingiram rendimento de metano sobre carga aplicada de 0,249 L
CH, gDQO?, valor semelhante ao melhor RVCAsm obtido neste estudo, resultante da
operacdo na condicdo VII (COVs 6 gDQO L*d?, tempo de ciclo de 8 horas e concentracéo
afluente de 6,0 gDQO L%), na qual foi possivel atingir 0,248 L CH4 gDQO™.

O rendimento médio de metano variou significativamente entre as condigdes
experimentais avaliadas, com relacdo ao comportamento do reator, de forma que néo foi
possivel identificar com seguranca a existéncia de um padrdo que explicasse os resultados
encontrados. O monitoramento do rendimento ilustrado na Figura 12 demonstra que o
aumento no rendimento foi diretamente proporcional ao aumento da carga organica, fato
observado em outros estudos (BEZERRA et al., 2011; LULLIO et al., 2014; ALBANEZ et al.,
2016; VOLPINI et al., 2018). Porém, nao foi possivel relacionar a influéncia da concentracdo
afluente e do tempo de ciclo com o rendimento de metano.

O aumento do rendimento de producdo de metano, em funcédo do aumento da carga
organica volumétrica aplicada também, foi observado por Araudjo et al. (2018), os quais
utilizaram um reator anaerébio de leito empacotado no tratamento de agua residuaria de
fecularia. Sob a mais alta carga organica volumétrica aplicada no referido estudo (10 g DQO
L1d?), os autores obtiveram rendimento médio de 0,220 litros de metano por grama de DQO
removida, enquanto o rendimento médio observado no reator AnSBBR foi de 0,252 L CH,
gDQO* sob a carga de 9 g DQO L*d?, e de 0,263 L CH, gDQO™* quando submetido a maior
carga empregada (12 g DQO L*d'). Quanto ao rendimento de metano, portanto, o reator

AnSBBR apresentou vantagem com relacdo ao reator de leito empacotado.
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Figura 12 Monitoramento do rendimento de metano em funcdo da carga organica aplicada.

5.2 Anélise econbmica

Esta secdo aborda a escolha efetuada em relacdo a uma das condicbes
experimentais testadas em laboratério para dimensionar um sistema em dois estagios em
escala industrial. A partir dos resultados verificados no reator para essa condi¢do, foram
calculadas as capacidades de producdo de biogas e de energia elétrica de um reator
operado em escala industrial. A partir desses dados, foi possivel prever um fluxo de caixa
que considerou as receitas oriundas da producdo de energia e 0s custos de investimento e
operacdo para compor uma analise de viabilidade econdmica da ampliagcdo da escala do

reator. Essa questdo sera apresentada mais detalhadamente nas se¢fes seguintes.

5.2.1 Selecao de parametros operacionais

A analise estatistica referente a produtividade de metano e a remocao de DQO foi
utilizada como base para selecionar os parametros operacionais para realizar a estimativa
de dimensionamento do reator em escala plena. O objetivo principal foi reproduzir em escala
industrial os resultados tais quais foram obtidos em laboratério, portanto, a analise
estatistica considerou apenas o efeito das condicdes experimentais testadas, ou seja,
apenas o fator “carga organica volumétrica”. Assim, a andlise de variancia (ANOVA) e o
teste de Tukey foram utilizados, ao nivel de significancia de 0,05, de forma semelhante ao

utilizado por Albanez et al. (2016b). Ressalta-se ainda que a distribuicdo dos dados para os
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parametros empregados foi considerada normal no teste de Shapiro-Wilk, ao nivel de
significancia (a) de 0,05.

De acordo com a analise de variancia (Tabela 12), houve diferenca significativa (p-
valor inferior a 0,01) na produtividade volumétrica de metano em funcdo da variacdo da
carga organica volumétrica. A Figura 13 ilustra o grafico de caixas da produtividade
volumétrica de metano para as diferentes condigdes experimentais empregadas bem como

a representacao do resultado obtido no teste de médias.

Tabela 12 Analise de variancia — Produtividade Volumétrica de Metano

Graus de Soma de Quadrado

Liberdade Quadrados Médio Estat. F - P-valor
Condicao 8 52.779.986 6.597.498 79,4 <2.10%
Residuos 95 7.893.346 83.088 - -

Observa-se que a condicdo IX (COVs 12,0 g DQO L'd?') apresentou os maiores
resultados com relacédo a produtividade de metano, em média 2.710 mL CH4 L'*d?, o que a
diferenciou das Condicdes VI (10,7 g DQO Ld?) e VIl (9,0 g DQO L*d?), nas quais foram
obtidos volumes médios de 1.886 e 1.841 mL CH, L™*d™, respectivamente. Os ensaios foram
considerados estatisticamente iguais e representaram a segunda maior capacidade de
producdo de metano por unidade de volume de reator por dia. Os resultados sugerem,
portanto, que as condicdes IX, VI e VIl sGo as mais apropriadas para a ampliacdo de

escala.
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Figura 13 Comparacdo dos efeitos das diferentes condicdes experimentais sobre a
produtividade de metano. (a) Gréfico de caixas. (b) Representacdo do teste de
médias. *Os valores das colunas identificadas por letras diferentes foram
considerados estatisticamente diferentes. Os valores das colunas identificadas
por letras iguais foram considerados estatisticamente iguais.

E, com relacdo a eficiéncia de remocdo de DQO, a analise de variancia (Tabela 13)
também evidenciou que o aumento da carga organica volumétrica causou diferencas
significativas na capacidade do reator em remover a matéria organica do efluente (p-valor

inferior a 0,01).

Tabela 13 Analise de variancia — Remocéao de DQO

Graus de Soma de Quadrado

Liberdade  Quadrados Médio Estat. F P-valor
Condicéo 8 1, 5132 0,18915 29,95 < 2.10%%
Residuos 106 0,6695 0,00632 - -

A Figura 14 demonstra que os melhores resultados de remocdo de DQO estdo
associados as menores cargas organicas volumétricas aplicadas. As condicdes I, IV, VII, Il e
V apresentaram médias de remocdo de DQO entre 87 e 94% e foram consideradas
estatisticamente iguais. Por outro lado, a condicdo IX apresentou a menor capacidade de
remocdo de DQO entre todas as condi¢cbes testadas (60%, em média), e foi considerada
estatisticamente diferente das demais. A condicdo VI apresentou o segundo menor
resultado (78%), e diferiu significativamente da condicdo IX. As Condi¢des VIII e Il
apresentaram resultado intermediario, com remo¢ao média de 86% da DQO, por isso, foram
consideradas estatisticamente iguais as condi¢cdes que tiveram os melhores resultados de

remocdo de DQO, mas também estatisticamente igual a condi¢cdo VI. A analise também
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permite observar que os valores mais baixos de remocdo de DQO estdo associados as
condicdes experimentais submetidas ao tempo de ciclo de seis horas.

(@ 100 :
l |
=~ 80
o | .
o
D L )
S
o Eu' I:I
T
On
o
=
(]
e 40
L0 om N vV VvVl IX
Condigido
(b)
100 - a a a a a
= ab ab
=~
S b
80
o
c
Q  god
(]
©
@ 40+
(&)
(@]
5 20-
o4
e VZBMA TR TR VAR v TR TR v/
Condigdo

Figura 14 Comparacéao dos efeitos das diferentes condi¢cdes experimentais sobre a remogéo
de DQO. (a) Grafico de caixas. (b) Representacdo do teste de médias.

A analise estatistica demonstrou que a condi¢cdo IX apresentou a maior produtividade
de metano, mas também a menor capacidade de remocao de DQO entre as condicbes
experimentais testadas. Além disso, os indicadores de estabilidade do reator durante essa
condicdo demonstraram que o valor da razdo Al/AP foi superior ao valor referenciado na
literatura para processos considerados estaveis.

Tendo em vista os resultados acima discutidos, 0s parametros operacionais
aplicados a condigéo VIl foram selecionados para a ampliacdo de escala, uma vez que tal
condigdo apresentou produtividade volumétrica de metano estatisticamente igual a condicao

VI, e eficiéncias de remocao de DQO estatisticamente equivalentes aos melhores resultados
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obtidos no reator operado em escala de bancada. Ressalta-se ainda que, nessa condicdo
experimental, o afluente utilizado ndo foi diluido, o que incorre em maior simplicidade

operacional.

5.2.2 Dimensionamento do sistema de digestao anaerébia em duas fases com reatores

AnSBBR em escala industrial

O dimensionamento do sistema de digestao anaerdbia operado em duas fases e em
escala plena compreendeu o calculo dos volumes de alimentacdo (Va), reacional (Vg),
residual (Vres), de biomassa e suporte (Vs+s) e de trabalho (Vr) dos reatores acidogénico e
metanogénico.

O dimensionamento do reator acidogénico reproduziu os resultados da condigéo E6,
apresentada por Andreani (2017). O dimensionamento do reator metanogénico considerou
os parametros utilizados na condi¢do VIII, na qual o efluente do reator acidogénico foi
utilizado com substrato, com a aplicacdo da COVsde 9,0 gDQO L*d* e do tempo de ciclo de
8 horas. O dimensionamento considerou ainda informacdes adicionais fornecidas por uma
industria de fécula de mandioca localizada na regido Oeste do Parana, conforme sera
detalhado a seguir.

O dimensionamento do reator foi realizado conforme o protocolo proposto por
Albanez et al. (2016b). O primeiro passo consistiu em calcular o volume alimentado
diariamente no sistema, considerado igual para os reatores acidogénico e metanogénico, ou
seja, nao foram consideradas eventuais perdas dentro do processo de tratamento. Neste
calculo, informacdes obtidas foram utilizadas junto a fecularia sobre capacidade instalada e

geracgdo de agua residuaria, resumidas na Tabela 14.

Tabela 14 Capacidade instalada da industria de fécula de mandioca utilizada como estudo

de caso

Dados Valores Unidades
Capacidade de moagem de mandioca® 12 ton ht
Teor de umidade da mandioca® 68,2 %
Periodo de operacao diério® 24 hd?
Periodo de operacéo anual® 312 d ano?
Volume de agua utilizado na moagem? 60 m3 ht
Producéo anual de 4gua residuéria de fecularia® 510.563 m?3 ano™

3 Dados fornecidos pela industria. ® Feniman (2004).
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Na estimativa da producéo anual de 4gua residuaria, considerou-se que o volume de
adgua vegetal gerada nas centrifugas resulta da extracao teorica de toda a umidade da
mandioca, e que ndo houve quaisquer perdas na agua empregada no processo de lavagem.
O valor estimado de &gua residuéaria de fecularia produzido por tonelada de mandioca
processada (5,68 m® ton! de mandioca) esta dentro da faixa média entre 5 e 7 m® ton?
descrita na literatura (O-THONG et al., 2011; LEANO e BABEL, 2012) e préximo ao valor de
referéncia de 6,1 m® ton! apresentado por Sanchez et al. (2017) para as indUstrias
brasileiras de fécula de mandioca.

A partir das estimativas de producdo anual de 4gua residuaria de fecularia (ARFanual)
e do periodo de operacdo anual, (toperacao), Obteve-se o volume diario de 1.636,4 m3d?,
equivalente ao efluente produzido pela industria e que seré utilizado na alimentagdo dos
reatores ((Ve.N)ina1.

Em seguida, o volume reacional de meio liquido no interior do reator industrial foi
calculado para cada ciclo (Vr)ind1. Para o reator acidogénico, obteve-se o volume de 586,4
m?3, calculado com base em seis ciclos diarios de operacéo, com quatro horas de duragdo
cada ciclo, em regime de batelada alimentada (duas horas de alimentacdo), assumindo-se
0s mesmos resultados observados em laboratério, de carga organica volumétrica removida
de 6.0 gDQO L*d?, conforme a metodologia de célculo proposta por Albanez et al (2016).

Por fim, foram calculados os volumes alimentados a cada ciclo (Vg)inda1, 0 volume
residual mantido no reator apos cada descarga (Vres)ind1, O Volume composto pela biomassa
e suporte inerte (Vs+s)ind1, € volume de trabalho (V1)ina1, que compreende o volume total do
reator, com excecdo do volume destinado ao headspace. No célculo desses volumes, foram
empregadas as proporc¢des utilizadas nos reatores em escala de bancada. Assim, o reator
acidogénico deve contar com volume de alimentagdo por ciclo de 272,7 m3, manter um
volume residual de 313,7 m® e um volume de biomassa e de material suporte de 231,8 m3, o
gue resulta em um volume de trabalho de 818,2 m3.

O volume de trabalho (V1)1 cOmpreende o objetivo desse dimensionamento, que
demonstrou que os resultados obtidos em laboratério por Andreani (2017) poderiam ser
reproduzidos em escala industrial com o uso de um reator AnNSBBR acidogénico com
capacidade para 818,2 m3, dos quais 231,8 m® seriam destinados a biomassa e ao suporte
inerte, e a cada ciclo de operacéo o reator seria alimentado com 272,3 m2 d.

o dimensionamento do reator metanogénico foi obtido para a operacdo da segunda
fase da digestdo anaerodbia. O célculo considerou que todo o volume alimentado por dia no
reator acidogénico sera descarregado ao final do ciclo, para ser, em seguida, carregado no
reator metanogénico. Dessa forma, foi utilizado o mesmo volume diario de alimentacao
(VE.N)ina1, calculado em 1.636,4 m® d.
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Calculou-se, entédo, o volume reacional (Vr)ind1 para o reator metanogénico, a partir
dos parametros operacionais selecionados: operagao de trés bateladas sequenciais diarias,
com tempo de ciclo de oito horas de duracéo, e assumindo o mesmo resultado experimental
de carga organica volumétrica removida na faixa de 7,4 gDQO L*d?, conforme resultados
obtidos em laboratério. Como resultado, o volume reacional do reator metanogénico foi
calculado em 1.090,9 m3.

Finalizou-se o dimensionamento do reator metanogénico a partir dos célculos do
volume alimentado a cada ciclo (Ve)ing; Volume residual mantido no reator apds cada
descarga (Vres)ind1; Volume composto por biomassa+suporte (Vs+s)nd1 € volume de trabalho
(Vnina1. De acordo com o dimensionamento, o reator metanogénico em escala plena devera
operar em ciclo, com 8 horas de duracdo, sendo que, a cada ciclo, serdo alimentados
545,44 m?® do efluente do reator acidogénico, que se unirdo aos 545,44 m?® de volume
residual (mantidos constantemente dentro do reator) e aos 545,44 m® ocupados pelo suporte
inerte e biomassa. Assim, o volume de trabalho calculado para o reator metanogénico foi de
1.636,4 m®.

No reator anaerdbio operado em bateladas sequencias, o tratamento do efluente
ocorre em ciclos, que compreendem as etapas de alimentacéo, reacdo e descarga. Durante
o ciclo, o reator ndo pode ser alimentado, com excecao da operacédo em regime de batelada
alimentada, na qual a alimentagdo se estende por uma parte da fase de reacdo. Por
considerar que alguns processos industriais tém como caracteristica a produ¢cdo constante
de efluentes, Albanez et al. (2016) e Volpini et al. (2018) propuseram uma adaptagdo no
esquema de operacdo industrial de reatores AnSBBR, com o objetivo de permitir sua
alimentacdo continua e ininterrupta, de forma a adequa-los a producdo continua dos
efluentes industriais.

A adaptacdo proposta pelos autores acima citados consiste na substituicdo de um
reator AnNSBBR - conforme projetado nesse estudo - por dois ou mais reatores AnSBBR de
menor volume, operados em paralelo e com alimentagdo em horarios alternados. Deve
haver um reator sendo alimentado sempre neste esquema de operacao.

De acordo com Albanez et al (2016b) e Volpini et al. (2018), a adaptacdo da
operacdo dos reatores AnSBBR para o regime continuo tem como vantagem ndo apenas a
adequacdo ao fluxo de producédo de agua residudria pela industria, mas também a produgéo
de biogds com vazdo continua. Assim, para se empreender tal adaptacdo, o volume de
trabalho dimensionado e, proporcionalmente, os demais volumes devem ser divididos entre
vérios reatores AnSBBR de menor volume, que deverdo ser operados em paralelo, com as
mesmas condi¢cdes operacionais consideradas para o uso de apenas um reator.

Dessa forma, o volume dimensionado foi adaptado para a operagédo continua, de

modo que o efluente produzido a cada hora seja utilizado na alimentacdo de um reator,
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conforme esquematizado na Figura 15. Nessa configuracéo, a fase acidogénica deve ser
composta por dois reatores com 409,1 m® de volume de trabalho, que serédo alimentados
com 136,4 m® a cada ciclo, durante um periodo de duas horas (batelada alimentada), o que
representa o emprego de bombas de alimentacdo com vazdo de 68,2 m® h,
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Figura 15 Esquema de trabalho dos reatores acidogénicos e metanogénicos operados em
paralelo, para adaptar o processo de tratamento da agua residuaria de fecularia
em batelada para o abastecimento continuo.

A andlise do esquema de operacdo dos reatores AnNSBBR acidogénicos permite
notar que ambos foram alimentados de forma alternada e com a mesma vazdo de agua
residudria produzida no processo industrial (1.636,4 m3d?, ou seja, uma vazao préxima de
68,2 m®h?). A descarga devera ser realizada durante a Ultima hora de reacédo do reator,
conforme sugerido por Volpini et al. (2018), com o mesmo volume alimentado por ciclo, ou
seja, 136,4 m3. Assim, as bombas de descarga deverdo possuir vazéo de 136,4 m3,

A fase metanogénica devera ser conduzida em quatro reatores AnSBBR com 409,1
m?® (1/4 do volume de 1.636,4 m?, calculado para o caso de um reator projetado para
operacdo em regime descontinuo). Os quatro AnSBBR deverao operar com tempos de ciclo
de oito horas. Em cada ciclo, uma hora sera destinada a alimentagdo de 136,4 m®de agua
residudria de fecularia previamente acidificada, e na Gltima hora do ciclo, sera realizada a
descarga do mesmo volume de efluente; o tempo restante representa a fase de reacéo.
Observa-se, no esquema de operacdo do sistema (Figura 15), que o0s reatores
metanogénicos sdo carregados sempre apos a descarga de um reator acidogénico e a
mesma vazao (136,4 m®) é utilizada em ambos os processos.

Assim, para o dimensionamento dos reatores em escala plena, o volume reacional,

residual, da biomassa e do meio suporte, tanto para os reatores acidogénicos como para 0s
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metanogénicos, foram calculados de acordo com as proporcoes utilizadas nos reatores
operados em escala de bancada. Os resultados do dimensionamento estéo sintetizados na
Tabela 15.

5.2.3 Estimativa de producéo de energia

A implementacdo dos reatores em escala plena permitiria 0 aproveitamento do
biogds produzido para a geracdo de energia. A partir desse pressuposto, o calculo da
poténcia elétrica disponivel foi realizado, proveniente da conversdo do biogds em um
conjunto moto-gerador.

A estimativa de producéo de energia elétrica foi elaborada com base na vazao de
biogas dos reatores metanogénicos. No calculo da vazdo de biogas foram considerados: a
vazdo de efluente do reator acidogénico alimentada diariamente nos reatores, a
concentracdo de matéria organica, na forma de DQO, a eficiéncia de remocao da matéria
orgéanica, o rendimento de metano em funcéo da carga orgénica removida e a concentracao
de metano no biogas. A partir dessas informagfes, a vazado de biogas obtida nos reatores

metanogénicos foi de 2.756 m® d*.
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Tabela 15 Dimensionamento do volume dos reatores em escala industrial a partir dos resultados obtidos na fase experimental.

Reator Acidogénico Reator Metanogénico
Industrial Industrial
Escala i .
Laboratério? Industrial (Adaptacéo: Laboratério® Industrial ~(Adapta(;
(Um reator) dois reatores) (Um reator) ao: quatro
reatores)
n° de reatores - 1 2 - 1 4
Csar (MgDQO L) 9.675 9.675 9.675 5.595 5.595 5.595
Csr(mgDQO L?) 7.525 7.525 7.525 654 654 654
te (h) 4 4 4 8 8 8
COVRs (mgDQO L*d?) 6.000 6.000 6.000 7.412 7.412 7.412
Vi (M3) 2.10°% 272,7 136,4 1,6.10°% 545,44 136,4
Vgkes (M®) 2,3.10°% 313,7 156,8 1,6.10°3 545,44 136,4
Vg (M?3) 4,3.10°3 586,4 293,2 3,2.10°8 1.090,9 272,7
Vg+s (M3) 1,7.10°3 231,8 115,9 1,6.10°3 545,44 136,4
V1 (m?3) 6.103 818,2 409,1 4,8.10° 1.636,4 409,1

@Dados médios da condi¢do E6 apresentada por Andreani (2017).
bDados médios obtidos na condicéo VIII, apresentados no presente estudo.
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O potencial de producédo de energia elétrica (em MW) foi calculado com base na
vazdo de biogas, (Equacdo 33), apresentada anteriormente. Ademais, o poder calorifico
inferior (PCI) e o fator de conversdo do conjunto moto-gerador foram considerados. Nessa
andlise, o PCI do metano (34 MJ.m?) foi ajustado para 25,5 MJ m, tendo em vista que no
reator operado em escala de bancada, a concentracdo de metano no biogas foi de 72%
(WALSH et al., 1988). Considerou-se ainda o uso de um conjunto moto-gerador com fator de
eficiéncia de conversao de 38%.

Segundo Fuess (2017), estudos sobre a producdo de energia elétrica a partir de
biogas costumam considerar o fator de eficiéncia de conversédo entre 30 e 40%. O valor
selecionado (38%) para a realizacdo dessa estimativa considerou os resultados obtidos pelo
referido autor pela simulagédo da producgéo de energia elétrica utilizando-se como acionador
primario um motor de combustdo interna, operado com biogas obtido em reator
metanogénico alimentado com o efluente de um reator acidogénico a partir da vinhacga de
cana-de-acgucar.

Os valores empregados nos calculos de estimativa de producdo de biogéas e de
potencial de producéo de energia estdo sumarizados na Tabela 16. O resultado demonstrou
que a planta em escala industrial apresenta a poténcia de geracdo de energia elétrica de
300 kW, ou seja, de forma geral, o conjunto moto-gerador poderia produzir 300 kWh de
energia elétrica por hora, a partir do consumo de todo o biogas produzido pelos reatores
metanogénicos.

Se operada em sua capacidade maxima (24 horas por dia e 26 dias por més), a
indUstria poderia gerar 7.200 kWh d* ou 187.200 kWh més™. A energia produzida a partir do
biogas foi calculada de acordo com a Equacédo 39, na qual E representa a quantidade de
energia produzida (MWh), PEE representa o potencial de producdo de energia (MW)

calculado e At representa o tempo (h)

E = PEE. At Eq. (39)

Segundo Sanchez et al. (2017), as industrias brasileiras modernas, com capacidade
de processar cerca de 200 toneladas de mandioca por dia, possuem um consumo
energético médio de 70 kWh ton?. A planta industrial considerada neste estudo possui
capacidade para processar 12 ton h, o que representa um consumo de energia de 840
kWh por hora, ou seja, a industria demanda a poténcia de 840 kW. Se a industria operar em
sua capacidade instalada maxima, a demanda poderia alcangar o consumo de 20.160 kWh
d! ou 524.160 kWh més?, calculado a partir da Equacdo 39. Logo, a energia elétrica

produzida a partir do biogas poderia suprir 35,7% da demanda do processo produtivo.



91

Estima-se que os reatores acidogénicos poderiam produzir 3.110 m? de biogas com
31% de hidrogénio, considerando-se a vazao de agua residuaria de fecularia alimentada
diariamente nos reatores e desempenho do reator AnSBBR acidogénico verificado por
Andreani (2017). Todavia, problemas de instabilidade na producdo de hidrogénio tém sido
relatados em reatores nos quais a agua residuaria de fecularia de mandioca foi utilizada
como substrato, resultado da inibicdo pelo acido latico e pela bacteriocina nisina, produtos
do metabolismo das bactérias laticas, que sdo micro-organismos naturalmente presentes
nas raizes de mandioca (NOIKE et al., 2002; GOMES et al., 2016; ANDREANI, 2017). Em
razdo disso, optou-se por desconsiderar o potencial resultante da mistura metano e

hidrogénio para efeito do potencial de producédo de energia elétrica.

Tabela 16 Estimativa da producédo de biogas e do potencial de produgéo de energia elétrica
dos reatores anaerobios operados em escala industrial.

A Reatores Reatores
Parametros . ~ a:
acidogénicos metanogénicos

(Qbg)inar (M3 d?1) 3.110,3 2.755,9
(VF.N)ingz (m® d?) 1.636,4 1.636,4
CsarL (kgDQO m™) 9,7 5,6
esr (%0) 35 86
RVCRsm (m® kg?) 0,174 0,252
%H2 %CHa (%) 31 72
PEE (MW) - 0,299303
PCI (MJ m3®) - 24,5
n () - 0,383

(Qug)ina1—Vazédo de biogas; (VF.N)ind1 — Produgéo de agua residuéaria de fecularia na industria; CsarL -
Concentracdo do afluente; esr - Capacidade de remog¢do de DQO; RVCRsm — Rendimento de
producéo de metano a partir da carga organica removida; %CHs —Concentracdo de metano; %H:2 —
Concentracao de hidrogénio; PEE — Potencial de producao de energia elétrica; PCI — Poder calorifico
inferior; n — Fator de eficiéncia de conversao de energia elétrica.

5.2.4 Anélise econdmica

A andlise da viabilidade econdémica de implantacdo do sistema AnSBBR em duas
fases, em escala industrial, foi fundamentada na projecdo de receitas e despesas
associadas ao projeto. As receitas consistem no valor econdmico gerado pelo
aproveitamento da energia do biogas. As despesas consistem no valor de capital investido e

nos custos de operagcdo e manutencgao.
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Estudos sobre o potencial energético do biogas a partir de diferentes fontes tém
demonstrado que a recuperacdo da energia do biogas € economicamente viavel, ainda que
a viabilidade dependa de fatores associados a configuragdo e a operacdo do reator
anaerobio bem como da estratégia de conversdo energética. Nestes estudos, 0s
investimentos se mostram viaveis, principalmente pela conversdo do biogas em energia
elétrica, ou de sua purificagdo e compressdo com o objetivo de obter o biometano para
abastecimento veicular (BUDZIANOWSKI e BUDZIANOWSKA, 2015; FUESS e ZAIAT,
2017).

A producdo de biometano para abastecimento de veiculos leves ou pesados em
substituicdo a gasolina e ao diesel, devido ao elevado pre¢o dos combustiveis veiculares
convencionais, costuma representar a alternativa com maior viabilidade econdmica.
Contudo, na andlise desenvolvida por Cucchiella e D’Adamo (2016), as plantas com
menores capacidades de producdo de biometano (inferiores a 100 m® h?') tendem a
apresentar resultados econdmicos desfavoraveis.

Na estimativa apresentada na Secao 5.2.3, demonstrou-se que a fecularia estudada
tem potencial para a producdo de 2.755,9 m? d* de biogas (114,8 m® h') com concentracéo
média de 72% de metano, cuja vazdo é de 82,6 m®CHs hl. Assim, a capacidade de
producdo de biometano deste projeto estaria abaixo do limite considerado economicamente
viavel por Cucchiella e D’Adamo (2016).

Com base nesses resultados e para que se desenvolva uma andlise econdmica
pautada em tecnologias de conversao de biogas amplamente conhecidas industrialmente
(com maior numero de fornecedores e disponibilidade de ma&o-de-obra técnica
especializada), optou-se pela simulacdo dos resultados econémicos oriundos da geracao de
energia elétrica em um conjunto moto-gerador.

Conforme discutido na secdo 5.2.3 Estimativa de producdo de energia, para que a
planta industrial seja operada em sua capacidade maxima, sdo consumidos 20.160 kwh d*
(524.160 kWh més™). Destarte, com o aproveitamento da energia do biogas, poderiam ser
gerados 7.200 kWh d? (187.200 kWh més™), ou seja, o aproveitamento da energia do
biogas permitiria 35,7% de economia em energia elétrica.

A andlise econémica desenvolvida considerou como receita apenas a economia de
energia elétrica, ou seja, 0 custo evitado por conversdo e aproveitamento da energia do
biogds. Dessa andlise, excetuaram-se o0s beneficios ambientais e o potencial de
recuperacao dos nutrientes da dgua residuéria.

O custo evitado pelo uso da energia elétrica produzida a partir do biogas foi
calculado utilizando-se como referéncia os valores praticados pela Companhia Paranaense

de Energia (COPEL). Na Tabela 17, estdo apresentados os valores aplicados por esta
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concessionaria para a bandeira tarifaria horossazonal azul, utilizada como base de célculo
das tarifas para consumidores industriais e empregada como referéncia neste estudo.

Como o estudo considera a operagao continua de toda a fabrica e do grupo moto-
gerador, utilizou-se a média ponderada da tarifa de ponta (trés horas consecutivas) e fora de
ponta (com impostos) no célculo de uma tarifa média (R$ kWh), conforme representado na
Equacéo 40.

Tarifa média = <h7};:m t$ponta > + (—hrfomzdj DML t§ fora de ponta ) Eq. (40)

Na equacgdo, hryona representa o nimero de horas diérias classificadas como de
ponta (3 h), e hreora de ponta representa o nimero de horas diarias classificadas como fora de
ponta (21 h). As tarifas para o consumo de energia nos horarios classificados pela
distribuidora como de ponta ou fora de ponta foram representadas por t$Sponta € t$tora de ponta,
cujos valores sdo, respectivamente, de 0,62124 e 0,42341 R$ kWh? (Tabela 17). Como
resultado, a tarifa média foi calculada em 0,44814 R$ kwh™,

Tabela 17 Composicéo da tarifa horossazonal azul A2 no Estado do Parana

Resolugéo Com Impostos
Tarifas? ANEEL (ICMS e
2.255/2017 PIS/COFINS)
Demanda (R$ kW)
Ponta 14,18 22,25
Fora de Ponta 5,89 9,24
Ultrapassagem Ponta 28,36 44,49
Ultrapassagem Fora de Ponta 11,78 18,48
Consumo (R$ kWh?)
Ponta 0,39598 0,62124
Fora de Ponta 0,26988 0,42341

Vigéncia em 24/06/2017

Fonte: Companhia Paranaense de Energia (COPEL), 2017. 3Vigente a partir de 24 de junho
de 2017.
Destaca-se que a poténcia instalada (300 kW) ndo alcanca a poténcia demandada

pela fecularia - estimada em 840 kW para o processo produtivo e registrada na faixa de
1.000 kW para toda a instalacdo, segundo informacdes da indastria. Dessa forma, a
indastria ainda necessitaria manter o contrato de fornecimento atual e, por isso, os valores
de demanda contratados ndo foram utilizados no calculo da tarifa média para fins de custos
evitados pela instalacdo do projeto. A geracdo de 187.200 kWh més? a partir do

aproveitamento do biogés permitiria, portanto, uma economia mensal de R$ 83.891,81.
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A estruturacdo dos custos de investimento e de operacdo do reator em escala
industrial foi realizada por determinacdo do CAPEX, que representa as despesas
relacionadas a implantacdo e a readequacdo dos reatores, 0s custos de implantacdo e
demais custos do inicio do projeto; e do OPEX, ou seja, dos custos de manutencéo,
operacdo de méo de obra, insumos e reformas. Os valores utilizados como referéncia na
determinacdo de CAPEX e OPEX foram calculados com o apoio do Centro Internacional de
Energias Renovaveis — Biogas, a partir de orcamentos para a instalagdo de plantas de
biogas em escala industrial.

A determinacédo do valor do CAPEX foi realizada a partir da apuracao dos valores de
investimento, pressupondo-se um esquema basico para a disposicdo dos elementos que
irdo compor o projeto (Figura 16). As despesas e investimentos em bens de capital
necessarios para construgao da planta de biogas séo apresentados na Tabela 18.

No sistema de tratamento proposto, a agua residudria de fecularia, gerada na vazao
de 68,2 m® h?, passa por um tanque de equalizacdo (TQ-1) com a capacidade para
armazenar o efluente produzido em duas horas. A partir deste tanque, o efluente é
bombeado para os dois reatores acidogénicos (RA-1 e RA-2), cada um com 410 m3. A
alimentagdo ocorre em batelada alimentada, na mesma vazdo em que o efluente é
produzido, e de forma intercalada entre os dois reatores, conforme esquema de operacéo
proposto na secéo 5.2.2. (Figura 15).

Apds o periodo de reagdo, 136,4 m® de efluente sdo descarregados dos reatores
acidogénicos em um segundo tanque de equalizacdo (TQ-2). Os quatro reatores
metanogénicos (RM-1, RM-2, RM-3 e RM-4), cada um com volume de 410 m3, deverdo
estar conectados ao mesmo tanque, de tal forma que, seguindo a programagéao definida no
Controlador Légico Programével, as bombas de alimentagdo possam utilizar o efluente dos
reatores acidogénicos na alimentacdo dos reatores metanogénicos. Apdés o periodo de
reacdo de cada reator, as bombas de descarga sédo acionadas, e 136,4 m® de efluente sdo
descartados de cada reator metanogénico, posteriormente lancados na lagoa ja existentes
na industria.

O biogas produzido nos reatores metanogénicos serd direcionado para um
gasbmetro construido em lona de PEAD, cujo objetivo é servir como reservatorio-pulméao
para o funcionamento do sistema de tratamento de biogas (water scrubbing). O sistema de
tratamento de biogés foi previsto com a finalidade de remocé&o de gés sulfidrico, de forma a
aumentar a vida util do conjunto moto-gerador. Um segundo gasdmetro, instalado apds o
sistema de tratamento do biogas, armazenara o biogas filtrado e servird como reservatorio-
pulmdo para um conjunto moto-gerador. Propbs-se também um flare, como forma de
gueimar o biogas que nao possa ser convertido em energia, em casos de manutencédo do

conjunto moto-gerador ou excesso de biogas, por exemplo.
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Figura 16: : Esquema basico para a dlsposu;ao dos elementos que comporao o sistema de tratamento de agua residuaria de fecularia.




Tabela 18 CAPEX

Valor

Valor total

Descrigéo Quant. Un. unitario (R$) (R$) Deprec
%"]‘j“eefg_gq(‘iggzg‘éﬁo 2 un. 185.750,00  375.500,00 20
Roalres /ﬁg‘zgggnﬁgs 2 un. 28000000  560.00000 20
Efﬁtlc"rgsM'\_";tgr,‘v?%égigol\j_ 4410 M) 4 un. 280.00000 1.120.000,00 20
Bombas de alimentacéo e descarga
(136,4 m3 h1, 1.750 RPM, @ 170, 4,4 10 un. 18.659,30 186.593,00 10
lé\(/)v%bas para batelada alimentada
(68,2 m® h1, 1.750 RPM, @ 168, 2,9 2 un. 10.297,00 20.594,00 10
KW)
rBe?:riTr]c?jZ(;égliﬁrg?ﬁ ﬁ_’i gal%"’}‘?;g KVF\’/‘)” 4 un. 2332375  93.29500 10
Sistemas de agitacdo mecéanico 2 un. 135.370,00 270.740,00 10
Bombas dosadoras de NaOH 2 un.  10.208,00 20.416,00 10
Material suporte (PEBD) 232 m3 2.042,002 473.744,00 20
Material suporte (PU) 545 m3 2.042,002 1.112.890,00 20
Sistema de Aguecimento dos reatores 6 un.  92.500,00 277.500,00 10
Controlador Légico Programével 1 un 6.000,00 6.000,00 10
Medidor de pH 6 un. 12.345,00 74.070,00 10
Medidor de Vazao de biogas 4 un. 15.520,00 62.080,00 10
Sensor de Temperatura 6 un. 560,00 3.360,00 10
Sistema de tratamento do biogéas 1 un.  250.000,00 250.000,00 10
Gasbmetro 2 un. 30.000,00 60.000,00 10
Conjunto moto-gerador 1 un.  793.500,00 793.500,00 10
Flare 1 un.  30.000,00 30.000,00 10
Outros - - - 50.000,00 10
Comissionamento - - - 33.200,00 -
Infraestrutura civil - - - 970.000,00 -
St deaiio scomATeno . o000 -

Investimento inicial - - - 6.903.482,00 -

Quant. — Quantidade; Un. — Unidade; Deprec. — Depreciacdo. 2Para 0s materiais empregados como
meio suporte, foram utilizados os valores unitarios apresentados por Fuess (2017), corrigidos pelo
Indice Nacional de Precos ao Consumidor Amplo (IPCA) para os valores de novembro de 2017.
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Os valores do CAPEX consideram a construcdo da estrutura dos reatores em fibra
de vidro, e 0 meio suporte composto por granulos de polietileno de baixa densidade (PEBD)
para os reatores acidogénicos, e por cubos de espuma de poliuretano (PU) para os reatores
metanogénicos.

Os reatores acidogénicos contaram com sistema de agitagdo mecénica, enquanto a
agitacdo por recirculacdo do substrato foi implementada nos reatores metanogénicos,
conforme conduzido no reator em escala de bancada. As bombas selecionadas para o0s
processos de carga, descarga e agitacdo foram selecionadas com o apoio da carta de
aplicacdo que consta no catalogo técnico de bombas industriais IMBIL (2017).

O sistema de aquecimento foi entdo composto por placas solares e trocadores de
calor, instalados em todos os reatores. Considerou-se ainda a instalagdo de sensores de
temperatura e medidores de pH em todos os reatores. Medidores de vazao de biogas foram
propostos apenas para 0s reatores metanogénicos, nos quais € gerado o biogas de
interesse para a referida analise. Pelo mesmo motivo, as bombas dosadoras de hidréxido de
s6dio foram recomendadas somente para 0s reatores metanogénicos.

O bicarbonato de sddio foi utilizado com agente alcalinizante no reator metanogénico
operado em escala de bancada, no entanto, propfe-se a utilizagdo do hidroxido de sodio no
reator operado em escala plena. A escolha se justifica pelo elevado impacto econdémico
decorrente do uso de bicarbonato de sddio em sistemas industriais, capaz de inviabilizar a
operacionalizacdo do projeto, conforme analisado por Fuess et al. (2017).

Acredita-se que a mudanca de agente alcalinizante ndo cause impacto no
desempenho do reator, pois os indicativos de estabilidade da condicdo experimental
conduzida em laboratério demonstraram que, nas condi¢des propostas, o reator apresentou
capacidade para gerar grandes concentracfes de alcalinidade (o efluente apresentou
concentracdo de alcalinidade parcial de 1.229 mg CaCOs.L, valor 4,8 vezes superior ao do
afluente). Sugere-se entdo menor dependéncia da capacidade de tamponamento conferida
pelo bicarbonato de sddio nas condi¢cdes experimentais aplicadas ao reator operado em
escala plena.

Outros investimentos previstos no CAPEX incluem o comissionamento da planta
(testes de estanqueidade, calibracdo dos sensores e programacdo do CLP), o servico de
instalacdo e fiscalizacdo das obras, a infraestrutura civil, composta por terraplanagem,
projeto estrutural, fundacdes em concreto armado para os reatores, construcdo de barracéo
para o conjunto moto-gerador e instalagfes elétrica e hidraulica. A estruturacdo dos valores
do CAPEX (Tabela 18) mostra que a construgdo do sistema de tratamento em dois estagios
demandaria um investimento de R$ 6,9 milhdes.

A definicdo dos valores do OPEX (Tabela 19) compreende o0s custos mensais

oriundos da operacionalizacdo da planta, os quais foram obtidos com base na média dos
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custos mensais durante o ano, com a inclusdo até mesmo dos custos de operacdo e
manutencdo com frequéncia inferior a uma vez por ano. Por exemplo, a manutengédo do
sistema de purificacdo do biogas apresenta frequéncia de 0,5 (Tabela 19) e representa um
custo que ocorre uma vez a cada dois anos. Assim, a analise é capaz de abranger todos os
custos operacionais relacionados ao projeto. Dessa forma, a andlise da estrutura de OPEX
prevé que a operacdo e manutencdo do sistema incorreriam em um custo mensal de
R$ 26,4 mil.

Considerou-se a necessidade de um operador para a planta, pois mesmo com o CLP
para automatizacdo dos processos de carregamento, agitacdo e descarga do reator, a
manutencdo da operacionalizacdo e o monitoramento das condi¢des da planta de producéo
de biogas sédo importantes.

Adicionalmente, foram contemplados custos com a limpeza anual dos reatores, a
manutencdo preventiva dos componentes do conjunto moto-gerador e dos sistemas de
agitacdo e purificagdo do biogés. Os custos com a revisdo geral do conjunto moto-gerador e
dos reatores representam um valor amortizado no tempo, jA que tal revisdo é capaz de
suprir a necessidade de manutencado profunda, que pode ocorrer apés anos de operagéo da
planta. Nesse caso, considerou-se uma revisédo geral do conjunto moto-gerador a cada trés
anos, e uma revisao geral dos reatores dentro do tempo de vida util do projeto (20 anos). O
valor da revisdo geral da planta de producdo de biogas foi equivalente a 20% do valor
investido. No caso da revisao geral dos reatores, o valor correspondeu a 20% da soma dos
valores investidos nos reatores acidogénicos e metanogénicos bem como dos granulos de
PEBD e cubos de espuma de PU.

O custo mensal com hidroxido de sédio foi calculado em R$ 2.285,00, levando-se em
consideracdo a dosagem do produto de 4 g kgDQO™* (FUESS et al.,, 2017), o custo do
hidroxido de sodio de R$ 2,24 kg! (QUIMICA e DERIVADOS, 2017), a vaz&o afluente de
1.636 m?® dia® (operacdo por 26 dias por més) e a concentracdo de matéria organica no
afluente de 5.995 mgDQO L. Ressalta-se, entretanto, que a dosagem recomendada foi
proposta por Fuess et al. (2017) para reatores que utilizam vinhaga de cana-de-agUcar, uma
vez que ndo foram encontrados registros na literatura sobre a dose apropriada de agente
alcalinizante para o tratamento anaerdébio de &agua residudria de fecularia. Tal aspecto
aponta para a necessidade de estudos complementares no sentido de otimizar o controle de
pH e os custos associados ao abastecimento de reatores anaerébios com esse substrato.

O valor de energia consumida pelas bombas foi calculado a partir da poténcia da
bomba - conforme informacdes do fabricante (IMBIL, 2017) - o tempo de operacao (ilustrado
anteriormente na Figura 15), e o custo médio de 0,44893 R$ kWh. Considerou-se que o

tempo de operacdo das bombas de recirculacéo foi igual ao tempo de reacéo no reator.
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Tabela 19 OPEX

Frequéncia Valor unitario  Valor mensal

Descricao anual (R$) (R$ més?)
Operacéao da planta 14 2.500,00 2.916,67
Limpeza dos reatores 1 10.000,00 833,33
Manutencao do sistema de agitacao 72 100,00 600,00
Manutencao do conjunto moto-gerador 12 4.867,25 4.867,25
E/ilga)gggengéo do sistema de purificacdo do 0,50 3.200,00 133.33
Reviséo geral do CMG 0,33 158.669,00 4.363,40
Revisao geral dos reatores 0,05 653.326,80 2.722,19
NaOH 12 2.285,00 2.285,00
E:r(;rgi: gs;iaﬁgzragéo das bombas de 12 2.786,00 2.786.00
IrEenCeizrrgLij?agg(r)a operacdo das bombas de 12 4.958,00 4.958.00
Operacéo e Manutencéo - 26.465,17

aA manutencdo do conjunto moto-gerador inclui trocas de filtro, éleo, correias, cabos, velas, liquido
arrefecedor, filtro de 6leo, e 0s custos com transporte e mao-de-obra de uma equipe especializada.

As estimativas de receitas e despesas permitiram prever o fluxo de caixa relacionado
ao projeto (Tabelas 20, 21 e 22), apresentado nas formas de fluxo de caixa simples e
descontado. Incluiu-se também a representacao dos fluxos de caixa na forma acumulada. O
calculo considerou uma inflacdo projetada de 5%, ainda que o governo brasileiro tenha
estabelecido como meta inflagdo de 4,5% ao ano no periodo entre 2007 e 2017, e pretenda
diminui-la a 4,0% até 2020 (BANCO CENTRAL DO BRASIL, 2017).

O célculo também levou em conta um reajuste tarifario anual sobre a energia elétrica
de 6% (valor 20% superior a inflacdo projetada). Embora esse valor esteja bastante proximo
do reajuste de 5,62% aprovado pela ANEEL para consumidores industriais atendidos pela
COPEL, recorda-se que os reajustes podem chegar a valores bem superiores, a exemplo
dos reajustes anteriores aprovados pelas Resolu¢cdes ANEEL 1.756/2014 e 1.858/2015 para
o estado do Parand, que alcancaram 24,86 e 36,79%, respectivamente (COMPANHIA
PARANAENSE DE ENERGIA, 2017). Na prética, quaisquer reajustes superiores ao valor

considerado de 6% representariam maior receita proveniente da implantagéo do projeto.



Tabela 20 Fluxo de caixa previsto para os primeiros seis anos do projeto
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Ano 0 2 3 4 5 6
Receita Bruta (R$) 335.567,23 1.067.103,80 1.131.130,03 1.131.130,03 1.270.937,70 1.347.193,96
Custo de Operacéo (R$) -105.860,70 -333.461,22  -350.13428 -367.640,99 -386.023.04 -405.324.19
Investimento (R$) -6.903.482,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00
Fluxo de Caixa Simples (R$) -6.903.482,00 229.706,53  733.642,58  780.99575  831.356,84 884.914,66  941.869,77
Fluxo de Caixa Simples -6.903.482,00 -6.673.775,47 -5.940.132,89 -5.159.137,14 -4.327.780,30 -3.442.865.65 -2.500.995 88
Acumulado (R$)

Fluxo de Caixa Descontado (R$) -6.903.482,00 211.906,39  624.346,91  613.141,66  602.102,38  591.227,98  580.517,30
Fluxo de Caixa Descontado -6.903.482,00 -6.691.575,61 -6.067.228,70 -5.454.087,04 -4.851.984,66 -4.260.756,68 -3.680.239,39
Acumulado (R$)

Tabela 21 Fluxo de caixa previsto a partir do sétimo ano até o décimo terceiro ano do projeto
ANo 7 9 10 11 12 13
Receita Bruta (R$) 1.428.025,60 1.513.707,13 1.604.529,56 1.700.801,33 1.802.849.41 1.911.020,38 2.025.681,60
Custo de Operagdo (R$) 42559040 -446.869,92  -469.21342  -492.674,09 -517.307,79 -543.173,18 -570.331,84
Investimento (R$) 0,00 0,00 -3.410.049,02 0,00 0,00 0,00
Fluxo de Caixa Simples (R$) 1.002.435,19 1.066.837,21 1.135.316,14 -2.201.921,77 1.285.541,62 1.367.847,20 1.455.349,76
Fluxo de Caixa Simples -1.498.560,68 -431.723.47  703.592,67 -1.498.329,10 -212.787.48 1.155.059,72 2.610.409.48
Acumulado (R$)

Fluxo de Caixa Descontado (R$) 569.969,12 559.582,21 549.355,24 -982.899,38 529.375,74 519.620,41 510.019,42
Fluxo de Caixa Descontado -3.110.270,26 -2.550.688,05 -2.001.332,81 -2.984.232,20 -2.454.856,45 -1.935.236,05 -1.425.216,63

Acumulado (R$)
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Tabela 22 Fluxo de caixa previsto a partir do décimo quarto até o vigésimo ano do projeto

ANo 14 15 16 17 18 19 20
Receita Bruta (R$) 2.147.222,50 2.276.055,85 2.412.619,20 2.557.37635 2.710.818,93 2.873.468,07 3.045.876,15
Custo de Operagao (R$) .508.848,43  -628.790,86  -660.230,40 -693.241,92 -727.904,01 -764.29921  -802.514,17
Investimento (R$) 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00
Fluxo de Caixa Simples (R$) 1.548.374.06 1.647.264,99 1.752.388,80 1.864.13443 1.982.914,92 2.109.168,85 2.243.361,98
Fluxo de Caixa Simples 4.158.78354 5.806.04853 7.558.437,33 9.422.571.76 11.405.486,68 13.514.65553 15.758.017,51
Acumulado (R$)

Fluxo de Caixa Descontado (R$)  500.571,29  491.274,52  482.127,56  473.128,85  464.276,82  455.569,86  447.006,37
Fluxo de Caixa Descontado 92464534  -433.370.83  48.756,73  521.88558  986.162,40 1.441.732,26 1.888.738.63

Acumulado (R$)
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A taxa minima de atratividade (TMA) utilizada foi de 8,4% ao ano, composta pela
taxa basica SELIC em vigéncia de 7,0% (BANCO CENTRAL DO BRASIL, 2017), acrescida
de uma variacdo de 20% de seu valor, que poderia elevar a SELIC ao valor empregado de
8,4%. O aumento no valor da taxa basica teve como objetivo aumentar a seguranca do
investidor diante de possiveis variagfes futuras.

Identificam-se, na andlise do fluxo de caixa simples acumulado, entre o oitavo e 0
nono ano, que os valores se tornam positivos. Este é o payback simples, calculado em 8,4
anos, que representa o tempo de recuperacdo do investimento, desconsiderado o custo de
capital. A andlise do mesmo fluxo de caixa demonstra ainda que no décimo ano o caixa do
projeto volta ao negativo, resultado de investimentos previstos para a substituicdo dos
equipamentos com depreciagdo estimada em 10 anos. O fluxo de caixa acumulado simples
volta ao positivo entre o décimo primeiro e décimo segundo ano, e continua positivo a partir
dai. A primeira analise demonstra que o0 projeto é economicamente viavel quanto a
recuperacao do investimento pelo payback simples.

A analise do fluxo de caixa descontado acumulado demonstra que o payback
descontado é alcangcado entre o décimo quinto e o décimo sexto ano de implantacdo do
projeto. O calculo considera o custo de capital e atualiza os valores anuais, 0s quais sédo
mais adequados e capazes para garantir o retorno esperado do investimento. O payback
descontado foi calculado em 15,9 anos, um tempo longo, mas dentro do periodo
considerado aceitavel por esta analise.

A partir do momento em que o valor do investimento é recuperado, o0 projeto passa a
gerar lucro. O ultimo valor do fluxo de caixa descontado representa o Valor Presente
Liquido, ou seja, o lucro liquido gerado pelo investimento. O VPL resultante de R$ 1,89
milhdo demonstra que a implantagcdo dos reatores anaer6bios AnSBBR nas condicdes
propostas traz um beneficio econémico substancial (superior a 25% do valor investido),
portanto, € considerada (se for em relagdo a implantagdo/ mas considerado, se for em
relacdo ao VPL — ESCOLHA) viavel quanto a este indicador.

A Figura 17 ilustra o comportamento do VPL ao longo do tempo. A queda inicial
representa o aporte de recursos na forma do investimento inicial de R$ 6,9 milhdes. Haja
vista 0 projeto gerar receitas devido ao custo evitado, o VPL aumenta, mantendo-se
negativo durante o tempo em que a planta precisa para se pagar. A depreciacdo estimada
para dez anos em relagcdo a alguns componentes gera um atraso na recuperacdo do
investimento, observado no comportamento do grafico no décimo ano. Por fim, o
investimento é recuperado em 15,9 anos, periodo a partir do qual a energia gerada pelos
reatores passa a representar um custo evitado para a industria, que se acumula em R$ 1,89

milh&o no vigésimo ano.
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Figura 17 Evolucao do Valor Presente Liquido ao longo do tempo de vida util do projeto.

A Taxa Interna de Retorno foi calculada em 11,1%, valor superior a Taxa Média de
Atratividade de 8,4% assumida. Logo, 0 projeto se mostra atrativo para investimentos,
mesmo que o periodo seja tardio (previsdo de alguns anos) para recuperar 0s investimentos
iniciais. Por conseguinte, os resultados demonstraram que, para todos os indicadores
utilizados, a implantagéo do sistema de tratamento em duas fases com reatores AnSBBR
em escala industrial € economicamente viavel no que tange a geragédo de energia elétrica a

partir do biogas.
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6 CONCLUSOES

A andlise de desempenho do reator demonstrou ser possivel a operacdo de um
ANnSBBR com cargas organicas que variaram entre 3,7 e 12,0 g DQO.L.d%, em tempos de
ciclo de até seis horas, abastecido com agua residuaria de fecularia previamente acidificada,
visando a producdo de metano em um sistema com separacéao de fases.

Verificou-se que o0 aumento da carga organica resultou na diminuicdo da capacidade
de remocao de DQO. A perda de desempenho foi mais relacionada a diminui¢cdo do tempo
de ciclo do que ao aumento da concentracdo afluente e isso se atribuiu ao acimulo de
acidos organicos no sistema. Vale ressaltar que a capacidade média de remoc¢édo de DQO
variou entre 94 e 60%.

A produtividade média de metano variou entre 0,5 e 2,7 L CHs L'd?! para as
condicbes experimentais testadas. As producdes de biogas e de metano apresentaram
comportamento positivo perante 0 aumento da carga organica aplicada, seja pelo aumento
da concentracdo afluente, seja pela diminuicdo do tempo de ciclo, pois representou maior
aporte de substrato para 0s micro-organismos.

A andlise econdmica da ampliagdo de escala do sistema de digestdo anaerbbia
AnSBBR em duas fases demonstrou que seria necessario um investimento inicial de R$ 6,9
milhdes e um custo mensal estimado em R$ 26,4 mil. Essa planta poderia produzir 2.755,9
m?3 de biogas por dia. O referido dado representa um potencial de producdo de energia de
300 kW, suficiente para evitar 35,7% dos custos em energia elétrica.

O investimento apresentou um payback simples de 8,4 anos e payback descontado
de 15,9 anos, com rendimento do Valor Presente Liquido de R$ 1,89 milhdo. Pelo exposto, a
implantacdo do sistema se mostrou um investimento factivel, capaz de proporcionar uma
taxa interna de retorno de 11,1%, ou seja, uma rentabilidade superior a obtida com base na
taxa minima de atratividade de 8,4%. Diante dos resultados, a ampliacdo de escala do

sistema foi considerada economicamente viavel para a escala industrial.
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7 CONSIDERACOES FINAIS

A agua residuaria de fecularia representa apenas uma dentre as muitas fontes de

biomassa encontradas no estado do Parand, passiveis de aproveitamento energético, e

como muitas outras, carece de estudos adicionais que possam respaldar a operacao de

reatores enquanto fonte de receitas econémicas a partir do aproveitamento do biogas. Logo,

algumas sugestbes e recomendacdes sdo indicadas, de forma a contribuir para a evolugéo

de discussdes e estudos académicos e tecnoldgicos sobre o tema.

Pesquisa sobre agentes alcalinizantes e avaliacdo de dosagens no desempenho do
reator: verificou-se neste estudo que o uso do bicarbonato de sodio auxiliou na
manutencdo da estabilidade do reator frente a aplicacdo de cargas organicas
volumétricas elevadas, mesmo sob tempos de ciclo baixo (6 h), porém, a literatura
demonstra a atual inviabilidade econdmica do uso desse agente alcalinizante em
grandes quantidades. Recomendam-se estudos adicionais sobre as dosagens
requeridas de bicarbonato de soédio, hidroxido de sddio e de alternativas
alcalinizantes no tratamento de agua residudria de fecularia bem como a viabilidade
econdmica do seu uso em escala industrial;

Pesquisa sobre o custo-beneficio de meios suportes para reatores AnSBBR em
escala industrial: a exemplo do que é difundido na literatura técnica, o uso de
poliuretano como meio suporte nos reatores de bancada foi eficiente para a
imobilizacdo da biomassa. Contudo, a analise econémica demonstrou que, mesmo o
projeto tendo se mostrado viavel, uma parcela consideravel do investimento inicial é
proveniente dos custos com meio suporte. A viabilidade econdmica e o aumento das
receitas em projetos que contemplem o uso de reatores com biomassa imobilizada
dependem de maiores pesquisas sobre o custo-beneficio de diferentes meios
suportes, que relacionem o desempenho/contribuicdo do meio suporte na producdo
de metano com o custo associado a sua aplicacdo em escala industrial;

Andlise de cenarios técnico-econémicos: este estudo teve como objetivo apurar a
viabilidade econémica do emprego de reatores AnSBBR em escala industrial para a
producdo de metano em sistemas de duas fases, tendo sido considerada a
capacidade maxima da indastria. Ainda que os resultados obtidos expressem
adequadamente a viabilidade do projeto, as industrias se valeriam da analise de um
cenario que abrangesse a capacidade média de operacao e isso depende de acesso
a série historica, aos dados de processamento de mandioca e dos custos de
processo. Outro cenario com potencial para ser explorado envolve a implantacéo de

um sistema piloto, com menor capacidade de tratamento de efluente e geracéo de
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energia, mas capaz de suprir a inddstria com energia apenas durante o periodo
diario, considerado de ponta pela distribuidora de energia elétrica — o que pode
representar um investimento menor e de baixo risco, frente as receitas maiores
oriundas da economia de energia nesse periodo. Por fim, ndo foi possivel encontrar
estudos de viabilidade econémica que abordassem a implantagdo de outras
configuracdes de reatores anaerobios em industrias de fécula de mandioca, o que
impediu a realizacdo de comparacoes a respeito da melhor fonte de investimento,

consequentemente, ha necessidade de mais pesquisas nesta area.
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