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RESUMO

As fontes energeéticas usualmente utilizadas sdo os combustiveis fosseis, que sdo recursos
exauriveis e cuja combustdo gera gases responsaveis por danos ambientais. Por esses motivos,
faz-se necessario identificar fontes de energias alternativas que produzam menos impactos
negativos. Nesse cendrio, o hidrogénio surge como uma fonte alternativa de energia, ja que €
de origem renovavel e na sua combustdo ha a geracdo apenas de oxigénio e agua, sendo,
portanto, considerado um combustivel limpo. Similarmente, o metano é importante na
geracdo descentralizada de energia e contribui para aumentar a viabilidade da implementagéo
de processos de tratamentos de residuos. O processo bioldgico fermentativo € uma forma
sustentavel de produzir hidrogénio e metano, pois pode utilizar como substrato diversos tipos
de residuos agroindustriais ricos em carboidratos, minimizando os problemas causados pelo
descarte inadequado desses materiais, 0s quais podem ser nocivos ao meio ambiente. Diante
do exposto, o objetivo deste trabalho foi aplicar o residuo agroindustrial do processamento de
coco em reatores anaerdbios para a producdo bioldgica de hidrogénio e metano, estudando o
acoplamento da fase acidogénica com a metanogénica em reatores em série (sistema de duas
fases). Para o desenvolvimento, foram usados dois reatores anaerobios de leito fluidificado
(RALF) em série, sendo o primeiro para a producdo biologica de hidrogénio a partir do
residuo agroindustrial e o segundo para reaproveitar o efluente acidogénico do primeiro
RALF, objetivando a producdo de metano. Os reatores foram operados sob aumento
progressivo da taxa de carregamento organico (TCO), variando o tempo de detencéo
hidraulica (TDH) de operagdo. Para aderéncia dos microrganismos, empregaram-se como
materiais suportes a argila expandida no reator para producao de hidrogénio e as conchas de
sururu no reator de producdo de metano. Verificou-se a geracdo de hidrogénio e metano no
sistema de duas fases. Foram obtidos maiores rendimento e porcentagem no biogéas de
hidrogénio no TDH de 2 h, correspondendo aos valores de 2,45 mol Hz/mol glicose e 33,82%.
Ja a maior producdo de hidrogénio ocorreu no TDH de 1 h, que foi de 0,57 L/h/L. Para a
producdo, o rendimento e a porcentagem no biogas de metano, foram observados maiores
valores no TDH de 24 h. Tais valores corresponderam, respectivamente, a 1,56 L/h/L, 0,09 L
CH4/g DQO e 38,60%. Durante a operacédo dos reatores, foram observadas, em todas as fases,
as presencas de acido acético, acido butirico, acido propibnico, acido caproico e etanol. Em
comparacdo a outros sistemas de digestdo anaerdbia, o sistema de duas fases usado no
presente trabalho apresentou parametros de desempenho satisfatorios.

Palavras-chave: Sistema de duas fases, Acidogénese, Metanogénese, Coco, Leito
Fluidificado.



ABSTRACT

The most common energy sources are the fossil fuels, which are exhaustible resources whose
combustion generates harmful gases to the environment. Because of this, it is mandatory to
identify alternative energy sources that produce less negative impacts. In this scenario,
hydrogen is an alternative energy source since it is from renewable source and in its
combustion there is only the generation of oxygen and water, so hydrogen is considered a
clean fuel. Similarly, methane is important in decentralized energy generation and contributes
to increase the feasibility of implementation of waste treatment processes. The fermentative
biological process is a sustainable way to produce hydrogen and methane because it can
utilize many types of subtracts rich in carbohydrates, minimizing problems caused by the
improper disposal of these materials. In view of these facts, the aim of this work was to utilize
the agro-industrial residue from the coconut processing in anaerobic reactors in order to
produce hydrogen and methane considering the coupling of acidogenic and methanogenic
stages in series reactors (two phases system). Two fluidized bed anaerobic reactors (FBAR)
were used in series. The first one was applied to generate hydrogen and the second one to
generate methane from the effluent leaving the first one. Both reactors were operated under
progressive increase of organic loading rate (OLR) by means of hydraulic detention time
(HDT) variation. In order to provide adherence for microorganisms, expanded clay was used
in reactor for hydrogen production and sururu shells in reactor for methane production. The
generation of hydrogen and methane was observed in the two phases system. The greatest
hydrogen yield and percentage of hydrogen in biogas was attained in HDT of 2 h,
corresponding to 2.45 mol Ha/mol glucose and 33.82%. The greatest hydrogen production rate
was verified in HDT of 1 h, which was 0.57 L/h/L. For methane production rate, methane
yield and percentage of methane in biogas, maximum values were obtained at HDT of 24 h.
These values correspond to 1.56 L/h/L, 0.09 L CH4/g COD and 38.60%. During reactors
operation, it was verified the presence of acetic acid, butyric acid, propionic acid, caproic acid
and ethanol in all phases. In comparison to other anaerobic digestion systems, the two phases
system used in the present work presented satisfactory performance parameters.

Keywords: Two phases system, Acidogenesis, Methanogenesis, Coconut, Fluidized Bed.
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1 INTRODUCAO

A crescente conscientizagdo ambiental e a necessidade de diminuicdo da dependéncia
de fontes fosseis tém conduzido ao desenvolvimento de tecnologias de geracdo de fontes
renovaveis. Nesse sentido, a producao bioldgica de hidrogénio tem sido apontada como uma
boa alternativa. Entre os véarios processos bioldgicos que vém sendo empregados para
produzir hidrogénio, os fermentativos apresentam a vantagem de poder utilizar residuos
agroindustriais como substrato, 0 que os torna atrativos sob os pontos de vista ambiental e

econdmico.

Os residuos agroindustriais sdo gerados no processamento de alimentos, fibras, couro,
madeira, producdo de acUcar e alcool, dejetos de animais, etc. As &guas residuérias
agroindustriais podem ser resultantes de escaldamento, pasteurizacdo, resfriamento ou

lavagem do produto, do equipamento de processamento e das instalacbes (MATOS, 2005).

Tais residuos agroindustriais apresentam, em geral, grande concentracdo de material
organico (MATQOS, 2005), de modo que seu langamento em corpos hidricos pode provocar
decréscimo significativo na concentracdo de oxigénio dissolvido nesses meios, causando a
morte dos animais aquaticos aerdbios por asfixia e a eutrofizacdo de rios e lagos em
decorréncia dos nutrientes contidos nos descartes. Ademais, pode também haver exalacdo de

odores fétidos e gases agressivos.

O residuo agroindustrial proveniente do processamento do coco € uma matriz
interessante para ser aplicada em estudos. Ele apresenta caracteristicas bem definidas, tal
como baixo pH em razdo da presenca dos acidos organicos existentes no coco. A copra do
coco (popularmente conhecida como polpa do coco) é rica em carbono organico
biodegradavel, o que pode favorecer a producdo de hidrogénio (CRESPILHO et al., 2004;
WHITE, 2011).

Uma vez que os residuos agroindustriais sdo ricos em matéria organica, eles se tornam
potenciais substratos para a producdo de hidrogénio e metano. Segundo a Agéncia
Internacional de Energia (IEA, 2014), ocorrera um acréscimo no consumo energético mundial
de cerca de 60% até 2030, fato que podera causar problemas de ordem ambiental relacionados
a escassez de recursos fosseis e ao aquecimento global. Em decorréncia dessa problematica,
surge a necessidade de encontrar solucdes relacionadas a producédo e a utilizacdo de fontes
alternativas de energia, principalmente as fontes renovaveis. Em termos energéticos, a

utilizacdo do gas hidrogénio apresenta vantagens em comparacdo a utilizacdo dos
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combustiveis fosseis convencionais, a saber: a combustdo do hidrogénio com o oxigénio
produz somente vapor d’agua; a combustdo do hidrogénio em automoveis é 50% mais
eficiente do que a da gasolina; em relacdo a combustiveis convencionais, o hidrogénio
apresenta maior rendimento de energia, o qual é cerca de 122 kJ/g (VAN GINKEL et al.,
2001). O hidrogénio pode ser obtido através de processos bioldgicos que apresentam 0s
seguintes pontos positivos: altas velocidades de producgdo de hidrogénio; ndo ha necessidade
de energia solar; baixos custos de implantacdo do processo (DAS E VEZIROGLU, 2001).

O tratamento anaerobio de &guas residudrias converte 0s poluentes organicos
(demanda quimica de oxigénio — DQO, demanda bioquimica de oxigénio — DBO) em uma
pequena quantidade de lodo e uma grande quantidade de biogas (hidrogénio, metano e
diéxido de carbono), restando uma fracdo de dificil degradacdo. (CHERNICHARO, 1997)
Trata-se de um campo de pesquisa que deve ser explorado na busca por um manejo adequado
de efluentes e por sistemas de tratamento que promovam beneficios na reducdo de seu poder

poluente.

Na digestdo anaerobia, microrganismos acidogénicos e metanogénicos presentes no
meio reacional diferem muito entre si em termos fisioldgicos, necessidades nutricionais e
cinética de crescimento. A dificuldade em manter o equilibrio entre esses dois grupos de
microrganismos € a causa principal da instabilidade em reatores anaerdbios (LULLIO et
al.,2014). Novos métodos estdo sendo desenvolvidos para melhorar o desempenho do sistema
por meio da separacdo dos processos em duas fases, usando reatores diferentes para a

acidogénese e a metanogénese.

A separacdo do processo de fermentacdo em duas fases tem varias vantagens sobre o
processo convencional de etapa Unica. Inicialmente, essa separacdo permite a selecdo de
diferentes microrganismos em cada reator, melhorando, dessa forma, a retencdo dos
microrganismos e a estabilidade do processo. Além disso, promove-se maior remoc¢do de
DQO, visto que a primeira fase (producdo de hidrogénio) ndo reduz significativamente o teor
de matéria organica dos substratos (remocdo geralmente em torno de 20%), ao passo que a
matéria organica restante ndo degradada é majoritariamente removida na fase subsequente
(producéo de metano) (PEIXOTO et al., 2012).

Tendo em vista o contexto descrito, este estudo busca alternativas energéticas
sustentaveis de atendimento a pequenos sistemas isolados e tecnologias para aproveitamento
de novos combustiveis em plantas geradoras. Para tanto, foram utilizados reatores anaerdbios

em serie destinados a producdo de hidrogénio e metano a partir do residuo agroindustrial do
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processamento de coco. Adicionalmente, outro objetivo do presente estudo consiste na busca
por um processo de recuperacdo de energia voltado a sustentabilidade ambiental e econémica

no estado de Alagoas.

O estado de Alagoas € carente no que se refere a geracdo de energia descentralizada
para suprir industrias de pequeno/médio porte e 0s setores comercial e residencial,
dependendo fortemente das linhas de transmissdo para levar energia aos diferentes pontos
longinquos do estado (SEPLANDE-AL, 2013). Portanto, este trabalho visa contribuir com a
criagdo de uma oportunidade para o desenvolvimento de uma metodologia de geracdo de
energia renovavel, que é um tema de interesse social e tecnoldgico recorrente nos ultimos

anos.
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2 OBJETIVOS
2.1 Objetivo geral

O objetivo geral deste trabalho foi avaliar a producdo de hidrogénio e metano a partir
do residuo agroindustrial do processamento de coco gerado no estado de Alagoas. Para tanto,
foram usados dois reatores anaerébios de leito fluidificado (RALFS), o primeiro acidogénico e

0 seguinte metanogénico, dispostos em série.
2.2 Objetivos especificos
1. Avaliar o desempenho do residuo liquido do processamento do coco na

producdo de hidrogénio em reator anaerdbio de leito fluidificado;

2. Avaliar a producdo de metano em reator anaerébio de leito fluidificado a partir

do reaproveitamento do efluente do reator acidogénico;

3. Avaliar o efeito de diferentes valores de TDH em ambos 0s reatores sobre a

producdo de biogases.

4. Realizar o monitoramento das condi¢des operacionais dos reatores a fim de

garantir a producéo dos biogases.

5. Avaliar a concentracdo de metabdlitos liquidos (acidos acético, butirico,

propidnico, capréico e etanol) detectados em ambos 0s reatores.
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3 REVISAO BIBLIOGRAFICA

A revisdo bibliografica apresentada neste capitulo tratara de aspectos relacionados a
producdo bioldgica de hidrogénio e metano, aos parametros relevantes analisados durante a
operacdo de reatores anaerdbios, a producéo de hidrogénio e metano em RALFs e a producgéo
bioldgica de hidrogénio e metano em sistema fermentativo de duas fases. Adicionalmente,
foram discutidas algumas caracteristicas relacionadas a agua residudria da industria de

processamento do coco, a qual foi utilizada como substrato no presente estudo.
3.1 Processo de digestdo anaerobia

No processo de digestdo anaerdbia ocorre a oxidacdo da matéria organica na auséncia
de oxigénio molecular, através de microrganismos que transformam compostos organicos
complexos em produtos simples. Nesse processo de digestdo varios produtos intermediarios
sdo continuamente gerados e imediatamente processados, havendo a necessidade dos varios
estagios ocorrerem na mesma sintonia a fim de evitar distarbios como o acimulo de acidos, o
que pode resultar na faléncia do reator. Isso também pode ocorrer se ndo houver
monitoramento de varidveis importantes para o controle da digestdo anaerobia, tais como
temperatura, pH, nutrientes, taxa de carregamento organico e producdo de metano por
microrganismos (RAJESHWARI et al., 2000).

O processo de digestdo é desenvolvido por uma sequéncia de estagios bioquimicos
consecutivos (reacdes em cadeia), cada qual realizado por uma gama varidvel de
microrganismos especificos, conforme ilustrado na Figura 1. Nesse processo € possivel
distinguir quatro fases principais subsequentes: hidrolise, acidogénese, acetogénese e
metanogénese (PARKIN e OWEN, 1986).

3.1.1 Hidrdlise

Nesse processo ocorre a hidrolise do material orgénico particulado complexo
(polimeros) em materiais organicos dissolvidos mais simples (agUcares, aminoacidos e
peptideos). Essa conversdao de materiais particulados em materiais dissolvidos é conseguida
atraveés da acdo de exoenzimas excretadas pelas bactérias fermentativas hidroliticas. Existem
alguns géneros de bactérias com capacidade hidrolitica no processo de digestdo anaerdbia,
entre as quais se destacam Clostridium, Micrococcus, Staphylococcus, Bacteroides,
Butyvibrio, Bacillus, Acetivibrio e Eubacterium (PARKIN e OWEN, 1986; DAS e
VEZIROGLU, 2001)
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Figura 1 — Esquema das etapas metabdlicas e grupos microbianos envolvidos no processo de
digestdo anaerdbia (as porcentagens referem-se a degradacao da matéria).

Orgédnicos complexos
(carboidratos, protcinas,
lipideos)

100% DOO Bactérias fermentativas
(hdrolise)

Organicos simples

e, » . e S0
19% {agucares, aminodacidos, _l"
peptideos)
0/ .
30%| | Bactérias fermentativas
(acidogénese)
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(proprionato, butirato,
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Bactéras acelogénicas
produtoras de hidrogénio
(acelogenese )
Hidrogénio
11% ‘ 19% |
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H, + CO, » Acetato
Bacténias acetogémicas consumidoras de hidrogénio
300 ? > T
- U CHy + () t—
Metanogénicas Metanogénicas
hidrogenotroficas acetoclisticas

Fonte: adaptado a partir de McCarty (1964), Chernicharo (1997) e Poulsen (2003).

3.1.2 Acidogénese

Os compostos dissolvidos (aclcares, aminoacidos e acidos graxos), oriundos da fase
de hidrdlise, sdo metabolizados no interior das células das bactérias acidogénicas atraves do
metabolismo fermentativo. Esse processo de acidogénese resulta em diversos compostos mais
simples, tais como acidos organicos (acético, propionico e butirico), alcoois (etanol), cetonas,
diéxido de carbono e hidrogénio, além de novas células bacterianas. Os produtos metabolicos
gerados pela atividade das bactérias acidogénicas fermentativas sdo importantes substratos
para as bactérias acetogénicas (PARKIN e OWEN, 1986; McCARTY, 1964).
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3.1.3 Acetogénese

Na fase da acetogénese ocorre a conversdao dos produtos da acidogénese (propionato e
butirato) em compostos que formam os substratos para a producdo de metano, que séo
acetato, hidrogénio e didxido de carbono. Os organismos acetogénicos sao importantes no
processo de digestdo anaerobia devido ao fato de que aproximadamente 70% da DQO do
substrato original s&o convertidos em acetato, enquanto o restante da capacidade de doacdo de

elétrons é concentrado no hidrogénio formado (McCARTY, 1964).

3.1.4 Metanogénese

Os microrganismos metanogénicos sdo responsaveis pela etapa final do processo
global de conversdo anaerébia de compostos organicos em metano e didxido de carbono. As
arqueias metanogénicas que produzem metano sdo divididas em dois grupos principais
(LETTINGA, 1995; McINERNEY, 1999):

e Metanogénicas acetoclésticas, que utilizam o acetato como fonte de carbono e
energia, produzindo metano (CH,4) e gas carbbnico (CO;). A esse grupo

pertencem dois géneros principais: Methanosarcina e Methanosaeta;

e Metanogénicas hidrogenotrdficas, que utilizam o gas carbdnico como fonte de
carbono e aceptor de elétrons, e usam o hidrogénio como fonte de energia. A
maioria das espécies conhecidas de arqueias metanogénicas € capaz de
produzir metano a partir do hidrogénio e do gas carbdnico. Os géneros mais
isolados para reatores anaerobios sdo Metanobacterium, Methanospirillum,

Methanobrevibacter, Methanoculleus e Methanocorpusculum.

Além das rotas metabolicas descritas anteriormente, o processo de digestdo anaerdbia
pode incluir a fase sulfetogénese, que é a reducdo de sulfato. Essa fase depende da
composicdo quimica do substrato, com significativa presenca de sulfato, e das condi¢des do

reator.
3.2 Rotas metabdlicas no processo de digestdo anaerdbia

Os microrganismos acidogénicos sdo 0s que mais se beneficiam energeticamente
(reacbes 1, 2, 3, 4 e 5). Esses microrganismos possuem baixo tempo minimo de duplicacdo
(de cerca de 30 minutos) e fermentam a glicose para produzir uma mistura de acidos acético,
propidnico, butirico e etanol (MOSEY, 1983).
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A producédo de hidrogénio pode ser a partir de diversos compostos contendo matéria
orgénica. Os principais indicadores da produgdo de hidrogénio sdo &cido acético e o acido
butirico, ja que sdo favoraveis a producdo de hidrogénio de acordo com as reacgdes (1) e (2),
respectivamente (AMORIM, 2009; REIS, 2010).

Producdo do &cido acético:

C¢H;,04+2H,0 — 2CH;COOH+2CO,+4H, AG =-215,69 kJ/mol Q)
Producdo do &cido butirico:

C¢H,,04+2H,0 — CH;CH,CH,COOH+2CO,+2H, AG =-257,10 kJ/mol (2)

As produgdes de &cido acetico e acido butirico geram, respectivamente, 4 e 2 mols de
hidrogénio. Desse modo, pode-se observar que a formacdo de acido acético produz mais
hidrogénio do que a formacdo do acido butirico. Quanto maior for a producdo desses acidos,

maior serd a quantidade de hidrogénio obtida (REIS, 2010).

Ha vérias rotas, além das de &cido acético e butirico, que podem ocorrer na degradacéao
da matéria organica. Outros metabdlitos que também podem ser produzidos sdo o acido
propiénico (reacdo 3) e o etanol (reacdes 4 e 5). O &cido propiénico é considerado uma
substancia inibidora da producdo de hidrogénio, dado que, na formacao do &cido propibnico,
ha consumo de dois mols de hidrogénio (REIS, 2010). A produgdo de etanol a partir da
glicose pode ocorrer por duas rotas, as quais sdo apresentadas nas reacdes (4) e (5). A rota da
reacdo (4) ndo consome hidrogénio, porém consome o substrato que poderia ser usado na
producdo de hidrogénio. Por sua vez, a rota da reagdo (5), apresentada por Hwanget al.
(2004), mostra uma producdo simultdnea de etanol e hidrogénio, isto é, sem

comprometimento da producdo de hidrogénio.
Producéo do cido propibnico:
C¢H,,06+2H, — 2CH;CH,COOH+2H,0 AG =-358,00 kJ/mol (3)
Producéo do etanol:

C¢H,06 — 2CH3CH,OH+2CO, AG =-235,00 kJ/mol 4)
C¢H,;,04 + H,O — C,H;OH+CH;COOH + 2H, +2C0O, AG =-201,00 kJ/mol (5)
Os microrganismos acetogénicos crescem de forma relativamente lenta, mesmo nas

melhores condi¢des de baixas concentracbes de hidrogénio dissolvido, com tempos minimos

de duplicagdo de 1,5 — 4,0 dias. As reacOes acetogénicas ndo sdo termodinamicamente
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favoraveis nas condicdes padrdo (AG > 0); entretanto, elas ocorrem naturalmente em reatores
anaerobios (MOSEY, 1983). Como o seu home indica, 0s microrganismos acetogénicos sao
responsaveis por converter acido propibnico (reacdes 6 e 7), acido butirico (reacdo 8) e etanol

(reacdo 9) em &cido acético.

Producéo de acido acético a partir de acido propi6nico:

CH;CH,COO +3H,0—CH;COO+ HCO3+H " +3H, AG =+76,10 kJ/mol (6)

CH;CH,COO +2HCO;—CH;COO +H"+3HCOO AG =+72,20 kJ/mol @)
Producéo de acido acético a partir de acido butirico:

CH,;CH,CH,CO0O +2H,0—2CH;COO +H " +2H, AG = +48,10 kJ/mol (8)
Producéo de acido acético a partir de acido etanol:

CH;CH,0H+H,0—CH;COO +H +2H, AG =+9,60 kJ/mol (9)

As arqueias metanogeénicas acetoclasticas crescem com tempo minimo de duplicacédo
de 2-3 dias. Elas sdo responsaveis pela maior parte do metano produzido no processo de
digestdo anaerdbica. Essas arqueias normalmente controlam o valor de pH da fermentagéo por
meio da remocdo do &cido acético e da formacdo de dioxido de carbono (MOSEY, 1983), de

acordo com a reacdo (10).
Producédo de metano:
CH;COO ™+ H,0 —CHy+ HCO;3 AG =-31,05 kJ/mol (10)

As arqueias metanogénicas hidrogenotroficas sdo coletoras de hidrogénio, controlam o
potencial redox do processo de digestdo anaerdbia, regulam a taxa de producdo total de &cido
e a mistura de acidos que sdo produzidos pelos microrganismos formadores de acido. Essas
argueias crescem com tempo minimo de duplicacdo de cerca de 6 horas (MOSEY, 1983). Elas

obtém energia para o crescimento a partir da reacdo (11).
Producédo de metano:

4H,+ HCO3+H"™ —CH,+ 3H,0 AG =-135,60 kJ/mol (12)

3.3 Producéo biologica de hidrogénio em reatores anaerdbios

Na producdo bioldgica de hidrogénio em reatores anaerobios, diversos pardmetros
podem influenciar fortemente a producdo e, por essa razdo, devem ser observados. Alguns

desses parametros sdo o pH, a taxa de detencdo hidraulica (TDH), a taxa de carregamento
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organico (TCO), a temperatura € o método de tratamento do indculo. A seguir serdo
abordadas as definicGes desses parametros e resultados obtidos em trabalhos anteriores acerca

dos respectivos efeitos sobre a producao de hidrogénio.

3.3.1 Influéncia do tempo de detencdo hidraulica (TDH)

O TDH representa o tempo médio de permanéncia das moléculas de uma substancia
em uma unidade de tratamento alimentada continuamente. Se a vazdo Q (afluente e efluente)
e 0 volume V sdo constantes, 0 TDH pode ser calculado de acordo com a Equacgéo (1).

TDH = 4 (Eg. 1)
0 d

O TDH pode ser manipulado por meio do controle da vazéo a fim de observar o
comportamento da producdo de hidrogénio. Diversos autores (CHEN e LIN, 2003; WU et al.,
2003; SHIDA, 2008; AMORIM et al., 2009) observaram que baixos valores de TDH
favorecem a producdo de hidrogénio, ja que essa condi¢do impede o crescimento das arqueias
metanogénicas em razdo de sua velocidade méxima de crescimento (0,0167 h™) ser menor
que aquela das bactérias acidogénicas (0,083 h™). Sendo assim, baixos valores de TDH
contribuem no sentindo de carrear 0s microrganismos metanogénicos dos reatores, impedindo
a manutencdo de uma populacdo estavel de bactérias produtoras de metano (CHEN et al.,
2001).

Utilizando sacarose como substrato, Chen e Lin (2003) observaram que, em um reator
anaerobio de fluxo continuo, a diminui¢do do TDH de 13,3 para 3h teve como consequéncia o
aumento da producdo de hidrogénio de 4,9 para 26,9 L Hy/d/L estor.

Em um RALF, Wu et al. (2003) verificaram que, empregando sacarose CoOmo
substrato, a mais alta producdo de hidrogénio alcancada foi de 0,925 L Hy/h/L esor, @ qual
ocorreu no TDH de 2 h e ap6s tratamento térmico do inéculo.

Shida (2008) notou que, ao diminuir o TDH de 8 h para 1 h em um RALF processando
agua residuéria sintetica, o resultado foi 0 aumento da producdo volumétrica de hidrogénio de
0,28 para 1,15 L Ha/h/Lieaor. Esse autor também notou um aumento do rendimento de
producéo do hidrogénio de 1,84 a 2,29 mol H,/mol glicose mediante a reducdo do TDH de 8
para 2 h.
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3.3.2 Influéncia da taxa de carregamento organico

A taxa de carregamento organico (TCO) influencia a produgdo de hidrogénio, haja
vista que relaciona a concentracao do substrato e 0 TDH. A taxa de carregamento organico é
definida pela Equacéo (2).

Q fluente
— _ = " afluente Eq. 2
7CO (Eq. 2)

A concentracdo do substrato geralmente é monitorada em termos da demanda quimica
de oxigénio (DQO). Estudos demonstraram que o aumento da concentragdo do substrato pode
aumentar a capacidade de producdo de hidrogénio das bactérias acidogénicas; contudo,
concentracOes de substrato em niveis demasiadamente elevados podem reduzir ou limitar a
capacidade produtiva desses microrganismos (VAN GINKEL et al., 2001; AMORIM, 2009).

Amorim (2009) estudou o efeito da concentracdo da glicose e da TCO sobre a
producéo de hidrogénio por meio de quatro RALFs operados sob diferentes concentragdes de
glicose: 2000, 4000, 10000 e 25000 mg/L. Observou-se que os reatores operados sob as duas
mais altas concentracfes de glicose (10000 e 25000 mg/L) apresentaram as maiores
proporces de solventes como metabolitos sollveis. Nessas situacdes, o rendimento, a
producéo volumétrica de hidrogénio e a distribuicdo dos metabdlitos solveis foram afetados
pelo aumento da concentracdo de glicose. No reator trabalhando sob 25000 mg/L de glicose, 0

rendimento e a produc¢do volumétrica de H, foram limitados.

Estudos mostraram que a producdo volumétrica de hidrogénio tem relacdo linear com
a TCO. O aumento da carga organica até um certo ponto tende a promover uma maior
producdo de hidrogénio (SHIDA, 2008; BARRQOS, 2009; AMORIM, 2009; REIS, 2010).

Amorim (2012) operou um RALF que utilizou manipueira (residuo liquido do
processamento da mandioca) com concentracdo constante de 4000 mg/L. Constatou-se que o
rendimento da producéo de hidrogénio sofreu acréscimo de 0,31 para 1,91 mol Hy/mol glicose
mediante 0 aumento da TCO teérica aplicada de 12 para 48 kg/m3/d, o que indica que o

aumento da TCO favorece a produgdo de hidrogénio.

Lin et al. (2006) observaram que a producdo volumétrica de hidrogénio cresceu
gradativamente, com a TCO chegando a 18 g DQO/h/L no valor de TDH de 2,2 h. Por sua
vez, Shida (2008) verificou uma producgdo volumétrica de hidrogénio também gradativa em

funcdo da TCO, a qual atingiu 104,2 kg glicose/m*/d no TDH de 1h. Similarmente, para
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Amorim et al. (2009), essa relagdo gradativa provocou o aumento da geragéo de hidrogénio
quando a TCO alcangou 116,6 kg DQO/m?/d no TDH de 1h.

3.3.3 Influéncia do pH

O pH é um fator que tem importancia relevante na producdo fermentativa de
hidrogénio, pois pode influenciar a rota metabdlica, bem como a agdo da enzima
(hidrogenase) que catalisa a reducdo de algumas substancias pelo hidrogénio (WANG e
WAN, 2009).

Estudos indicaram que o pH em niveis mais elevados pode reduzir a producdo de
hidrogénio; entretanto, caso o pH seja mantido em uma faixa adequada, ha aumento da
capacidade das bactérias em produzir hidrogénio. Alguns autores obtiveram valores que
variam entre 4,0 e 7,0 (VAN GINKEL et al., 2001; LEE et al., 2003; FAN et al., 2004;
AMORIM, 2012).

Van Ginkel et al. (2001) obtiveram pH 6timo na faixa entre 5,0 e 6,0 para a producéo
de hidrogénio usando glicose como substrato e realizando o tratamento térmico do indculo.
Observou-se que baixos valores de pH limitam o crescimento de microrganismos

metanogénicos que poderdo vir a consumir o hidrogénio.

Lee et al. (2003) avaliaram o efeito da porosidade do leito sobre a producdo de
hidrogénio. Empregou-se sacarose como substrato e pré-tratamento acido foi realizado para o

indculo. Verificou-se que os valores de pH variaram entre 6 e 7.

Fan et al. (2004) observaram que a concentragdo de substrato inicial e o pH
influenciam a producéo anaerdbia de hidrogénio. Esses autores obtiveram melhores resultados
tanto na producdo volumétrica de hidrogénio (90 mL/g sacarose) quanto no rendimento de
hidrogénio (5,5 mL/h) com a concentracéo inicial de sacarose de 4,0 g/L e pH em torno de
5,4.

Amorim (2012) utilizou manipueira como substrato, realizando pré-tratamento térmico
para o inéculo e trabalhando com valores de TDH de 8 a 1h. Observou-se que o pH variou

entre 4 e 5,58 para a producéo de hidrogénio.

3.3.4 Efeito da temperatura

A temperatura € um fator que influencia a atividade dos microrganismos fermentativos

da acidogénese na producdo de hidrogénio. Duas faixas Otimas de temperatura tém sido
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associadas a digestdo anaerdbia: a mesofilica (30 a 35°C) e a termofilica (50 a 55°C)
(LETTINGA, 1995; POULSEN, 2003).

Elevadas temperaturas podem reduzir atividades desses microrganismos (WANG et
al., 2005). Alguns estudos sobre a influéncia da temperatura na producdo de hidrogénio
indicaram o intervalo mais adequado abrange a faixa mesofilica (30 a 40°C) (REIS, 2010;
BARROS et al., 2011; AMORIM et al.,2014), ao passo que outros apontaram a faixa
termofilica como sendo a ideal (MCINERNEY, 1999; POULSEN, 2003).

Wang et al. (2005) observou que temperaturas entre 33 a 35 °C forneceram condicdes
Otimas para a atividade dos microrganismos acidogénicos quando do uso de sacarose como

fonte de carbono.

Mu et al. (2006) investigou diferentes temperaturas pertencentes a faixa mesofilica,
constatando que o rendimento de hidrogénio aumentou continuamente na faixa de
temperaturas de 33 a 39 °C, ao passo que diminuiu quando a temperatura chegou a 41 °C.
Constatou-se também que a atividade dos microrganismos acidogénicos atingiu desempenhos

mais altos em temperaturas entre 34 e 35,5 °C.

Amorim et al. (2014) operou um RALF destinado a digestdo de manipueira em
temperatura ambiente (28 + 2 °C), uma vez que condic¢Bes favoraveis para a atividade das
bactérias acidogénicas foram alcancadas nessa condig&o.

3.3.5 Efeito do in6culo

Existe uma variedade de microrganismos que podem produzir hidrogénio. Os géneros
Clostridium e Bacillus sdo identificados como aqueles com mais espécies envolvidas na
producdo de hidrogénio (LIU et al., 2006; HUNG et al., 2007; AMORIM et al., 2009). Os
microrganismos podem ser empregados na forma de culturas puras (LIU et al., 2006) ou na
forma de culturas mistas (OH et al., 2003; AMORIM et al., 2009). Objetivando a aplicacéo
em larga escala, as culturas mistas se mostram como o caminho mais viavel; entretanto, o
emprego de culturas mistas requer certos cuidados a fim de evitar o crescimento indesejavel
de microrganismos que consomem o hidrogénio no processo de fermentagdo (FERNANDES,
2008).

Algumas técnicas de tratamento do in6culo sdo aplicadas a fim de minimizar o

crescimento de microrganismo metanogénicos consumidores de hidrogénio. Entre as técnicas
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empregadas, destacam-se os tratamentos acido, alcalino, térmico, com cloroférmio, entre

outros.

Mu et al. (2007) analisaram os métodos de tratamento térmico, acido e alcalino para
um indculo proveniente do lodo de culturas anaerdbias mistas. Os melhores resultados foram
obtidos com o tratamento térmico. O rendimento de hidrogénio alcangado foi de 2,0 mol
H./mol glicose.

Maintinguer et al. (2008) realizou o pré-tratamento térmico de um indculo de aguas
residudrias suinas a 90 °C e por 15 min com a finalidade de promover a ativacdo das bactérias

formadoras de esporos anaerdbios, tais como Clostridium sp.

Hu e Chen (2007) testaram trés formas de pré-tratamento: térmico, acido e com
cloroférmio em um processo em batelada. Os resultados mostraram que o tratamento com
cloroférmio foi o mais eficaz entre os trés méetodos testados. A producdo de metano foi quase
que totalmente inibida quando se adicionou 0,05% de cloroférmio no meio de cultura. Em
contrapartida, a adicdo na porcentagem mencionada ndo afetou a producéo de hidrogénio.

Desconsiderando o pré-tratamento, uma alternativa para a obtencdo do indculo a ser
usado na producdo de hidrogénio é o desenvolvimento da biomassa pelo processo de
fermentacdo natural do efluente, conforme realizado por Leite et al. (2008). Tais autores
obtiveram microrganismos anaerébios a partir da fermentagdo natural de esgoto sintético, o
qual também foi utilizado para alimentar o reator apds a inoculacdo. Para que 0s
microrganismos se multiplicassem e aderissem ao meio suporte, 2 L de agua residuaria
sintética foram recirculados no reator anaerébio de leito horizontal durante 1 semana, periodo
apos o qual a operacdo do reator foi iniciada. O reator foi operado por 366 dias, divididos em
7 fases. A 5° fase foi a mais interessante para a producdo de hidrogénio, apresentando as
seguintes caracteristicas operacionais: 2000 mg/L de glicose, pH entre 3,9 - 4,0 e TDH de 0,5
h.

3.4 Producéo de hidrogénio utilizando residuos agroindustriais

O Brasil é conhecido por seu grande potencial de producdo de recursos renovaveis,
tais como produtos florestais, agricolas e residuos. De forma geral, os residuos agroindustriais
do processamento de produtos de origem vegetal (frutas, oleaginosas, fibrosas, madeireiras,
etc.) e origem animal (laticinios, avicultura de corte, aquicultura, etc.) apresentam diferentes

constituintes em suas composi¢cdes, 0S quais proporcionam muitas oportunidades de
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agregacéo de valor. Como exemplo, esses residuos podem ser utilizados como substratos para
processos fermentativos, pois a matéria é constituida de carboidratos (ROSA et al., 2011).

Os principais critérios para selecionar os substratos residuais a serem utilizados na
producdo de hidrogénio sdo a disponibilidade, o custo, o contedo de carboidratos e a
biodegradabilidade. Os acUcares simples, tais como glicose, sacarose e lactose, sdo substratos
biodegradaveis e preferenciais para a produgdo de hidrogénio. Entretanto, essas fontes de
carboidratos puros sdo matérias-primas caras para a producdo de hidrogénio. Em
contrapartida, a utilizacdo de residuos agroindustriais para a producdo de hidrogénio gera
energia de baixo custo com o tratamento de residuos simultaneo, além de favorecer o
ambiente (KAPDAN e KARGI, 2006).

Mohan et al. (2008a) utilizaram aguas residuarias de laticinio como substrato para a
producdo de hidrogénio. Os dados experimentais mostraram a viabilidade de geracdo de
hidrogénio utilizando aguas residuérias de laticinios como fonte priméria de carbono por meio

de um processo fermentativo anaerébio.

Visando produzir hidrogénio, Santos et al. (2014) utilizaram a vinhaca como substrato
e avaliaram o efeito de altos valores de TCO em dois RALFs. O primeiro reator foi operado
com valores de TCO de 60,0; 90,0; 180,0 e 360,0 kg DQO/m®/d e concentragdo de vinhaca de
15000 mg DQOI/L, enquanto o segundo foi operado com valores de TCO de 80,0; 120,0;
240,0 e 480,0 kg DQO/m*/d e concentracdo de vinhaca de 20000 mg DQO/L. Observou-se a
maior producdo de hidrogénio (1,49 L Hy/h/Lieaor) NO primeiro reator sob TCO de 360 kg
DQO/m/d.

Tenca et al. (2011) investigaram o efeito da proporcdo de mistura de residuos de
frutas-legumes e dejetos de suinos com o objetivo de maximizar a producdo de hidrogénio por
fermentacdo. Usou-se a relacdo de residuo fruta-legume/suino de 35/65, com TDH de 2 d em
reatores operados semi-continuamente. A maior taxa de producdo de hidrogénio foi de 3,27 L
Ho/d/Lreator- Zhu et al. (2009) também utilizaram residuos de suinos como substrato, porém
suplementados com glicose para a producdo fermentativa de hidrogénio. A alimentacdo do
reator foi realizada semi-continuamente, com valores de pH variando de 4,7 a 5,9;
temperatura controlada de 35°C e valores de TDH de 16, 20 e 24 h. As maiores producdes de
hidrogénio variaram de 21,4 — 38,3 L/d/L e foram verificadas no TDH de 16 h e no pH de 5,0.

Cappelletti (2009) estudou o efeito da concentracdo de manipueira sobre a producéo

fermentativa de hidrogénio com uma cultura pura de Clostridium acetobutylicum ATCC 824.
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Realizaram-se ensaios em biorreatores em batelada de 500 mL, com concentrac¢Ges de 30, 15,
10, 7,5 e 5 g DQOJ/L e operados com temperatura de 36°C e pH = 7. Observou-se que nao
houve consumo total da matéria organica e que as concentracbes menores, como 10, 7,5e5 ¢
DQOI/L, resultaram em maiores rendimentos, sendo que o melhor rendimento de hidrogénio
se deu na menor concentragdo de manipueira (5 g DQO/L), alcangando 2,41 mols/mol

glicose.

Amorim (2012), Cardoso (2013) e Vilela (2013) também estudaram a producao
fermentativa de hidrogénio utilizando a manipueira como substrato. Esses autores
empregaram RALFs na realizacdo de seus ensaios e observaram que a manipueira pode ser
utilizada para a producéo de hidrogénio, o que confirma a habilidade dos microrganismos em

fermentar residuos agroindustriais ricos em carboidratos.

3.4.1 Residuo liquido do coco

O coco se desenvolve em quase todas as regides tropicais do mundo. E o fruto da
palmeira Cocos nucifera, a qual se apresenta em diversas variedades de coqueiros que
produzem frutos continuamente ao longo do ano, com pequena variacdo sazonal. Os cocos
variam em cor, forma, tamanho, etc. Em geral, um coco comum, maduro, pesa cerca 1,0 a 1,5
kg e consiste de seis partes, a saber: epiderme, mesocarpo fibroso, endocarpo, alblmen,
liquido opalescente e embrido (CALLADO e PAULA JR., 1999; WHITE, 2011).

A indUstria do coco no estado de Alagoas tem um papel socioecondmico importante,
empregando milhares de trabalhadores em postos que vdo desde a plantacdo de coco até a
producdo de leite de coco, agua de coco, 6leo de coco, coco ralado, doces. De acordo com o
IBGE (2013), a producdo de coco na safra de 2012 do estado de Alagoas foi de 52205
toneladas (por mil frutos).

Segundo Silva (2009b), o processamento do coco seco envolve uma sequéncia de
operacdes especificas desse fruto, correspondendo a seguinte sequéncia de operacdes:
recepcdo; selecdo; autoclavagem; retirada da polpa do coco; lavagem; despeliculagem
(retirada da pelicula); sanitizacdo da polpa do coco, trituragdo e prensagem. Essa sequéncia é
realizada para a obtencdo do coco ralado umido e do leite de coco integral, e dos seus

derivados.

O processamento industrial do coco gera residuos solidos, liquidos e Qgasosos
(FERREIRA et al., 2004). De acordo com Callado e Paula Jr. (1999), os residuos gerados
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numa industria de processamento de coco sdo casca de coco, aparas, brotos, rejeitos de polpa
de coco, coco seco derramado e aguas de lavagem. Esses residuos devem ser tratados antes de

serem lancados no meio ambiente.

Soletti et al. (2005) utilizaram efluente de residuo de coco sintético, preparado pela
adicdo de 1 L de leite de coco para 100 L de agua, com pH de 5,25 e DQO de 1052 mg/L,
visando o tratamento desse residuo por meio de floculagéo (agente floculante: sulfato férrico —
Fe2(SO4)3). A unidade piloto de flotagdo por ar dissolvido foi operada com uma vazédo de

alimentacédo de 60 L/h. Observou-se uma reducdo na DQO de 86%.

Ferreira et al. (2004) caracterizaram o efluente liquido gerado na linha de producéo de
uma industria de processamento de coco e realizaram o tratamento desse residuo usando um
reator bioldgico aerdbio em batelada sequencial, operado sob temperatura ambiente. Os
valores maximos e minimos de parametros fisico-quimicos obtidos para o efluente bruto
coletado na industria podem ser visualizados na Tabela 1. O tratamento realizado atingiu

eficiéncias de remocéo de DQO de até 73%.

Tabela 1 — Valores dos parametros fisico-quimicos do efluente industrial do processamento de
coco.

Parametro Maximo Minimo
T (°C) 31 28
DQO (mg/L) 4624,2 1803,2
ST (mg/L) 4220,0 21240
SF (mg/L) 1596,0 1208,0
SV (mg/L) 2624,0 916,0
SS (mg/L) 11,0 51
pH (mg/L) 6,20 5,52
Al (mg CaCOs/L) 16,2 0,0
AT (mg CaCOs/L) 97,3 54,1
AP (mg CaCOg3/L) 81,1 54,1
AV (mg CaCOs/L) 201,2 130,1
N-NH4" (mg/L) 1,8 0,8

Legenda: temperatura (T), demanda quimica de oxigénio (DQO), nitrogénio na forma de amdnio (N-NH,"),
solidos totais (ST), sélidos volateis (SV), sélidos fixos (SF), alcalinidade total (AT), alcalinidade intermediaria

(Al), alcalinidade parcial (AP), acidos volateis (AV) e potencial hidrogeniénico (pH).

Fonte: Ferreira et al. (2004).
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3.5 Producéao de metano em reatores anaerobios

Processos bioldgicos realizados em ambiente anaerdbio para a produgdo de metano
sdo influenciados por uma série de fatores. Similarmente a producdo de hidrogénio, alguns
dos fatores mais importantes sdo as concentracdes de substrato, nutrientes, temperatura, pH,

TDH e o teor de sélidos.

A maioria dos microrganismos produtores de metano cresce em valores de pH entre 7
e 8. Além do crescimento microbiano, o pH também pode influenciar a solubilidade e a
dissociacdo de importantes compostos, tais como sulfureto. A faixa de pH 6tima para um
reator de produgdo de metano operando em temperatura mesofilica entre 30 — 40 °C € 6,7 —
7,4. O reator ndo funcionara bem se o pH for inferior a 6 ou superior a 8. Baixos valores de
TDH também podem resultar na lavagem das arqueias metanogénicas caso o TDH seja
inferior a taxa de multiplicacdo dos microrganismos. Se o reator possuir material suporte para
uma maior aderéncia da biomassa, pode-se diminuir o TDH do reator, a depender do sistema
(POULSEN et al., 2003).

Weber (2006) avaliou a producdo de metano em RALF com decantador acoplado ao
topo, a partir do efluente da fabricacdo de refrigerante e em temperatura mesofilica. A
eficiéncia do sistema foi avaliada em cargas organicas de 0,09 a 4,00 kg DQO/m®/d. Quando a
cultura de bactérias foi exposta a um aumento da carga aplicada de 3,0 para 4,0 kg DQO/m®/d,
o sistema sofreu uma carga organica de choque. Obtiveram-se producbes de biogéas que
variaram de 0,16 a 45,60 L CH4/g DQO/d mediante cargas organicas de 0,09 a 3,0 kg
DQO/m/d.

Riafio et al. (2011) avaliaram a producdo de metano por co-digestdo anaerdbia de
dejetos de suino com agua residuéria de vinicola com reator operando em batelada e de modo
semi-continuo sob condi¢bes mesofilicas. Os experimentos em batelada revelaram que o
maior rendimento de metano foi de 348 mL CH,/g DQO/d, obtido com adicdo de 85% de
agua residuéria de vinicola e 0,7 g DQO/qg s6lidos volateis. A producdo de metano a partir dos
dejetos de suinos sem adicdo de agua residuaria de vinicola foi de 27 mL CH4/g DQO/d. A
operacdo com o reator no modo semi-continuo revelou produgGes méximas de 635 mL CH,/g
DQO/d e 256 mL CH4/g DQO/d com adigdo de 40% de &gua residuaria de vinicola e sem

adicéo, respectivamente.

Wong et al. (2014) avaliaram a producéo de metano a partir da degradacdo do residuo

do processamento de Gleo de palma em reator anaerébio com agitador continuo e sob
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temperatura mesofilica de 35 °C. O reator foi operado em diferentes vazdes de alimentag&o:
375, 450, 560, 750 e 1125 mL por dia, que correspondem a valores de TDH de 12, 10, 8,6 e 4
dias. Observou-se que a degradacdo anaerdbia no reator metanogénico alcancou uma reducéo
de DQO de 66% e uma taxa de producdo de metano de 532,06 mL CH,/d no TDH de 12 dias.

A resolucdo N° 8 da ANP, de 30 de janeiro de 2015, publicada no DOU de 2 de
fevereiro de 2015 (ANP, 2015), aborda a especificagdo do biometano oriundo de produtos e
residuos organicos agrossilvopastoris e comerciais, destinado ao uso veicular (GNV) e as
instalacGes residenciais e comerciais. Conforme essa resolugdo, o biometano atende a
definicdo de biocombustiveis estabelecida na Lei n°12.490/2011. Nos cenarios de curto e
longo prazos, tendo em vista os incentivos que tém sido dados a inser¢do de biocombustiveis
na matriz energética brasileira, 0 metano produzido por via bioldgica certamente terd um

papel de destaque.
3.6 Reator anaerobio de leito fluidificado (RALF)

O RALF esta inserido no grupo dos sistemas de alta taxa. Os sistemas de alta taxa tém
como principal caracteristica a capacidade de reter grandes quantidades de biomassa por
elevado periodo de tempo, mesmo com a aplicacdo de baixos valores de TDH. Os reatores
desse sistema podem ser classificados de acordo com o tipo de crescimento de biomassa,
podendo ser reatores de crescimento microbiano disperso ou de crescimento microbiano
aderido. O RALF corresponde ao sistema de alta taxa com crescimento microbiano aderido.
Nesse reator sdo realizadas a expansao e a fluidificacdo do leito, as quais permitem a reducéo
de problemas de entupimento, aumento da retencdo de biomassa e do contato com o substrato,
de modo que o TDH exigindo é reduzido em relacdo ao reator de leito fixo (MCINERNEY,
1999; ZHANG et al., 2007; REIS, 2010).

Diversos estudos empregaram RALFs para a producdo de hidrogénio em razdo das
vantagens que o processo anaerobio fluidificado do meio permite (WU et al., 2003; ZHANG
et al., 2007; AMORIM et al., 2009; BARROS et al., 2011; AMORIM et al., 2014).

Wu et al.(2003) observaram que o RALF pode ser operado com TDH igual ou inferior
a 2 horas, ou seja, que pode estabilizar em valores de TCO elevados. Esses autores obtiveram
producdo volumétrica e rendimento maximo de hidrogénio maximo de 0,93 L/h/L e 2,67 mol

H./mol sacarose, respectivamente, quando operaram o reator com TDH de 2 h.
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Amorim et al. (2009) utilizaram &gua residuéaria sintética a base de glicose para avaliar
a producéo de hidrogénio em RALF. Tais autores operaram o reator com TDH variando entre
8 e 1 h. Observou-se que o rendimento da producdo de hidrogénio aumentou de 1,41 a 2,49

mol Hy/mol glicose quando o TDH diminuiu de 8 para 2 h.

Barros et al. (2011) avaliaram a producdo de hidrogénio em RALF utilizando como
materiais suportes polietileno e pneu inservivel. Esses autores encontraram o melhor
desempenho quando da utilizacdo do pneu. Nessa situacdo, o rendimento méaximo de

hidrogénio foi de 2,25 mol H,/mol glicose, verificado no TDH de 2 horas.

Amorim et al. (2014) utilizaram um RALF alimentado com &gua residuaria do
processamento de mandioca a fim de avaliar a producéo de hidrogénio. Tais autores operaram
0 reator com TDH variando entre 8 e 1 h (28 a 161 kg DQO/m®/d). Observou-se que o
rendimento de producdo de hidrogénio aumentou 0,13 a 1,91 mol H,/mol glicose quando o
TDH diminuiu de 8 para 2 h. A taxa de producdo de hidrogénio, por sua vez, aumentou de
0,20 até 2,04 L/h/L quando o TDH diminuiu de 8 para 1 h.

3.6.1 Influéncia do material suporte

A sobrevivéncia e o crescimento dos microrganismos no ambiente de um digestor
anaerébio dependem de fatores como temperatura, disponibilidade de nutrientes e
estratificacdo. Esses microrganismos superam a instabilidade do ambiente em que vivem pela
adesdo a uma superficie. Essa forma de imobilizacdo microbiana, através da adesdo, pode se
dar em superficie fixas (processo anaerébio de leito fixo) ou em superficies moveis (processo
anaeradbio de leito fluidificado) (KINDZIERSKI et al., 1995).

De acordo com Peixoto (2011), a maioria dos reatores anaerdbios de leito fluidificado
produtores de hidrogénio sdo operados sob baixos valores de TDH. Por essa razéo, o uso de
materiais suporte para adesdo da biomassa se torna importante para conservar concentracoes

satisfatorias de microrganismos nos sistemas.

Os principais requisitos que o material suporte deve apresentar para permitir boa
aderéncia da biomassa anaerobia sobre as particulas sdo: ser estruturalmente resistente a
abrasdo; ser biologicamente e quimicamente inerte; permitir maior aderéncia de sdlidos
bioldgicos; possuir porosidade elevada; ser suficientemente leve para facilitar a fluidificacéo;
ser de baixo custo (viabilizando o processo ndo apenas tecnicamente, mas também
economicamente) (KINDZIERSKI et al., 1995).
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Dentre os materiais suportes mais frequentemente empregados em reatores anaerdobios,
tem-se argila expandida (cinasita) (SHIDA, 2008; AMORIM et al., 2009; LEITE et al., 2008;
CHANG et al., 2002; AMORIM et al., 2013), pneu inservivel triturado e PET (BARROS et
al., 2010), carvdo ativado (LEE et al., 2003), polietileno de baixa densidade, espuma de
poliuretano e cerdmica especial (silica aluminosa) (PEIXOTO, 2011), concha de Sururu
(SILVA, 2009a; AMORIM et al., 2013).

Chang et al. (2002) examinaram trés materiais suporte (carvdo ativado, argila
expandida e espuma de poliuretano) em ensaio em batelada visando a producdo de
hidrogénio. Observou-se que o carvdo ativado e a argila expandida acarretaram melhores
desempenhos. As producdes de hidrogénio foram de 1010 mL (carvdo ativado), 980 mL

(argila expandida) e 190 mL (espuma de poliuretano).

Leite et al. (2008) observaram o desempenho da argila expandida em reator anaerébio
horizontal de leito fixo alimentado com &gua residuaria sintética a base de glicose e operado
com tempos de retencdo hidraulica de 0,5 a 2 h. Segundo esses autores, a argila expandida
permitiu boa aderéncia da biomassa anaerdbia sobre as particulas do reator, produzindo com

sucesso hidrogénio e acidos organicos em todo o periodo de funcionamento.

Amorim et al. (2013) avaliaram a producéo de hidrogénio e metano em um processo
fermentativo em sistema de duas fases operando com reatores anaerobios. Argila expandida
foi usada como material suporte para a producdo de hidrogénio no RALF (producdo maxima
de 2,04 L/h/L) e conchas de Sururu para a producdo de metano no reator de leito fixo
(producdo maxima de 42,463 L/h/L). Constatou-se que a concha de Sururu atuou como

neutralizador do pH no reator.

3.7 Producéo bioldgica de hidrogénio e metano em um sistema fermentativo de duas

fases

Os sistemas de digestdo anaerobia de duas fases podem apresentar vantagens no
tratamento de aguas residuarias, pois sdo mais estaveis em comparacdo aos sistemas de fase
unica. Sistemas fermentativos de duas fases permitem a selecédo de diferentes microrganismos
em cada reator, melhorando a retengéo de solidos e a estabilidade do processo, uma vez que a
fase acidogénica (primeira fase) tem uma melhor capacidade de assimilar choques de cargas
organicas, variacfes de temperatura e pH (McINERNEY, 1999; DEMIREL et al., 2005;
PEIXOTO, 2011).
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Sistemas de tratamento anaerobio de duas fases sdo particularmente adequados para
aguas residuarias contendo altas concentra¢Ges de solidos organicos em suspensdo, tais como
aguas residuarias de industrias alimenticias e agricolas. O desempenho de um reator
acidogénico é de grande importancia especialmente durante a estabilizacdo anaerobia de duas
fases, uma vez que esse reator deve fornecer o substrato mais adequado para o reator

metanogénico na fase subsequente (DEMIREL et al., 2005).

Outra vantagem que merece destaque é o uso do sistema de digestdo anaerdbia em
duas fases para a obtencdo de bioenergia. Na fase acidogénica/acetogénica podem ser obtidos
0 biohidrogénio e outros metabolitos de interesse (tais como etanol e &cidos organicos),
enquanto na fase metanogénica o biometano pode ser obtido. Deve-se destacar também que
uma das etapas mais importantes (que torna a opera¢do em duas fases vantajosa) € a

possibilidade de controlar o pH entre as etapas (LULLIO et al., 2014).

O controle do pH e do TDH permite otimizar o crescimento dos microrganismos dos
reatores separadamente. As bactérias acidogénicas/acetogénicas (na primeira fase) crescem a
um pH mais baixo (pH entre 4 e 6) e um TDH mais curto (tipicamente de 1 h a 2 d,
dependendo do mecanismo do reator), enquanto as arqueias metanogénicas (na segunda fase)
tem crescimento mais lento e necessita de um TDH maior (tipicamente de 12 h a 20 d,

dependendo do mecanismo do reator), exigindo um pH mais neutro (COONEY et al., 2007).

Mohan et al. (2008b) avaliaram a producédo simultédnea de hidrogénio e metano em
dois reatores anaer6bios em batelada. Esses autores usaram agua residuaria sintética no
biorreator acidogénico (carga organica de 4,75 kg DQO/m?®/d) em condices acidéfilas (pH =
6,0) para a producdo de hidrogénio. O efluente desse reator alimentou o biorreator
metanogénico (pH = 7,0) para gerar metano. Apos 60 dias, o biorreator acidogénico mostrou
uma producdo de 16,91 mmol Hy/d, com remoc¢do de DQO de 36,56%, a0 passo que O
biorreator metanogénico apresentou uma remoc¢édo de DQO de 54,44%. A producao de metano
variou de 1,79 e 11,89 mmol CH,/d durante os 65 dias de operacdo. Os autores concluiram
que a integracdo dos reatores parece ser uma abordagem promissora e sustentavel para a
geragdo de hidrogénio com A&guas residudrias. Nesse sentido, verificou-se que o sistema

integrado alcancou uma eficiéncia significativa de remocdo de DQO.

Venetsaneas et al. (2009) estudaram soro de queijo como substrato para a producao de
hidrogénio e metano em um sistema de duas fases continuo e sob temperatura mesofilica. A
producdo de hidrogénio (primeira fase) foi investigada em um TDH de 24 h por meio de um

reator de tanque agitado continuamente (CSTR) de 500 mL. Obtiveram-se uma produtividade
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de 2,90 L H,/L/d e um rendimento de 0,78 mol Hx/mol glicose quando a alcalinidade foi
completada. Quando utilizado um controlador automético de pH para manter um valor
constante de pH de 5,2; a produtividade foi de 1,9 L H,/L/d e o rendimento foi de 0,61 mol
H./mol glicose. O efluente do CSTR de producéo de hidrogénio foi utilizado para alimentar o
reator metanogénico (segunda fase), que consistia de um CSTR de 3 L com TDH de 20 d. A
produtividade do metano foi de 1 L CH4/L/d. A reducdo da matéria organica foi de 95%,
demonstrando que o soro de queijo pode ser utilizado para a producéo de hidrogénio e metano

em um processo de duas fases.

Peixoto (2011) avaliou a producdo de hidrogénio com posterior geracdo de metano a
partir do efluente acidogénico em reatores anaerdbios continuos e em batelada. Tal autor
utilizou esgoto sanitario, agua de parboilizacdo de arroz e vinhagca como substratos.
Observou-se que a vinhaca foi o substrato associado ao melhor desempenho na producdo
sequencial de hidrogénio e metano, atingindo producdo maxima de hidrogénio de 0,84 mL/h e
rendimento méximo de metano de 255,44 mL CH,4/g DQO nos reatores em batelada.

Amorim et al. (2013) avaliaram a producdo de hidrogénio a partir da manipueira com
geracdo de metano posteriormente ao processo acidogénico em um processo continuo. Um
RALF foi empregado para a producédo de hidrogénio e um reator de leito fixo para a producao
de metano. Obtiveram-se os seguintes valores de produgdo méxima: hidrogénio de 2,04 L/h/L
(TDH =1 h) e metano de 61,898 L/h/L (TDH = 12 h).

3.8 Consideracdes finais

Por meio da revisdo bibliografica realizada, obteve-se um delineamento dos
conhecimentos necessarios para o desenvolvimento do presente trabalho, de forma a

promover o alcance dos objetivos.

A producdo bioldgica de hidrogénio por fermentacdo em reatores anaerdbios se
destaca por sua eficiéncia, sem geracdo significativa de gases poluentes que contribuam para
0 aumento do aquecimento global, por sua tecnologia simples e de baixo custo, pela
possibilidade de producdo continua (ndo necessita da presenca de luz) e de utilizacdo de
residuos industriais ricos em carboidratos como substrato (MIZUNO et al., 2000). A producéo
bioldgica de metano, por sua vez, contribui para aumentar a viabilidade econémica do
processo de digestdo anaerobica, ja que também se trata de um gas com potencial para ser

utilizado como combustivel. Nesse sentido, a j& mencionada resolu¢cdo N° 8 da ANP
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especifica a participagdo do metano obtido por digestdo anaerdbia na matriz energética

nacional, de modo a estimular a demanda de energia desse gas em diferentes setores.

A operacao do sistema em duas fases se torna vantajosa pela possibilidade de controlar
0 pH e o TDH separadamente. Além disso, esse sistema permite que a carga organica seja

reduzida adicionalmente em comparacéo ao sistema de uma Unica fase.

Atualmente, a utilizacdo de residuos agroindustriais ricos em carboidratos como
substrato para a producdo de hidrogénio vem chamando a atencdo de pesquisadores, ja que
fontes puras de carboidratos, tais como glicose, sacarose e lactose, podem tornar o processo

economicamente inviavel.

De acordo com Ferreira et al. (2004), o residuo agroindustrial do processamento do
coco é constituido por acidos graxos, apresentando DQO entre 4624 mg/L e 1803 mg/L e pH

acido no intervalo de 5,5 a 6,2; 0 que favorece a producédo de hidrogénio.

No contexto descrito, 0 presente estudo objetiva analisar o comportamento do residuo
industrial do processamento do coco como substrato em RALFs destinados a producdo de

hidrogénio e metano em um sistema de duas fases.
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4 MATERIAIS E METODOS

Para facilitar a identificacdo, os reatores anaerdbios de leito fluidificado foram
nomeados com as siglas RALF; (producdo de hidrogénio) e RALF, (producéo de metano). O
RALF; foi alimentado com o residuo agroindustrial bruto do processamento do coco, ao passo

que o RALF; foi alimentado pelo efluente do RALF;.
4.1 Agua residuaria agroindustrial proveniente do processamento do coco

A agua residuaria agroindustrial proveniente do processamento do coco foi obtida
numa inddstria alimenticia especializada em processamento de coco seco localizada no
municipio de Maceid, estado de Alagoas. A Figura 2 mostra o tanque onde eram realizadas as
coletas do efluente antes que esse fosse conduzido para a estacdo de tratamento de efluente da

industria.

Figura 2 — Tanque de coleta do efluente do processamento industrial de coco.

Fonte: autoria prépria.

A opcao pelo efluente gerado numa industria de processamento de coco € justificada
pelo fato desse residuo apresentar caracteristicas mais realisticas em comparacao aquelas do
efluente produzido sinteticamente, de modo que o efluente sintético poderia ndo representar

com seguranca a agua residudria obtida do processo industrial real.

O residuo do processamento do coco foi coletado com frequéncia de uma vez por
semana ao longo de todo o periodo de operacdo dos reatores, sendo armazenado em
recipientes de 10 e 20 L que foram mantidos em freezer a -20°C, o que induziu o

congelamento do liquido. Para a alimentacdo do reator, o residuo era descongelado sob
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temperatura ambiente e acrescido de 2 g de glicose para cada litro do residuo a fim de
suplementar seu contetido de carboidratos.

4.2 Material suporte

O material suporte escolhido para oferecer adesdo a biomassa no RALF; foi a argila
expandida (cinasita) em decorréncia de seu bom desempenho em trabalhos anteriores
(SHIDA, 2008; LEITE et al., 2008; CHANG et al., 2002; AMORIM, 2009; AMORIM et al.,
2014), pela sua facilidade de aquisicdo e pelo seu baixo custo. A argila expandida possui as

caracteristicas fisicas fornecidas na Tabela 2.

Tabela 2 — Caracteristicas fisicas da argila expandida (cinasita).

Caracteristicas Valor
Densidade real (g/cm®) 1,50
Densidade aparente (g/cm®) 1,06
Diametro médio do poro (um) 0,19

Fonte: Ortega et al. (2001).

A argila expandida foi adquirida no diametro entre 1,6 e 2,2 cm como pedras para uso
de jardinagem, conforme pode ser observado na Figura 3. Inicialmente a argila expandida foi
triturada e peneirada para que sua granulometria fosse reduzida a faixa entre 2,8 e 3,35 mm.

Em seguida, foi lavada e colocada em um recipiente contendo &gua para o teste de
selecdo das particulas de argila. Por meio desse teste, as particulas de argila selecionadas
como material suporte para o RALF; foram as que apresentaram densidade maior em
comparacao a da agua (isto €, as que afundaram no recipiente foram as particulas de argilas
utilizadas no reator). A Figura 4 mostra o processo pelo qual a argila passou até chegar a faixa
granulométrica desejada para o reator.

Figura 3 — A esquerda, argila expandida antes de ser triturada; a direita, argila expandida ap6s
0 processo de reducdo granulométrica.

Fonte: autoria propria.
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Figura 4 — Processo de reducdo granulométrica da argila expandida: (a) trituragdo no moinho;
(b) trituracdo manual; (c) e (d) peneiramento; (e) argila expandida na faixa granulométrica

desejada (2,8-3,35mm) ap6s o0 peneiramento.

Fonte: autoria prépria.

O material suporte usado para a aderéncia da biomassa do RALF, foi a concha de

sururu triturada. De acordo com Silva (2009a), o sururu (Mytella falcata) ¢ um molusco

lamelibranquio da familia Mytilidae amplamente distribuido na América Latina. No estado de

Alagoas, o sururu tem como um dos habitats a lagoa Mundau, especialmente nas partes mais

rasas da lagoa, onde se encontra em col6nias numerosas. A sobrevivéncia do sururu esta

intimamente relacionada a salinidade da &gua, que deve estar entre 5 e 15%. A Tabela 3

mostra a composicao quimica média da concha de sururu.

Tabela 3 — Composic¢ao quimica média da concha de sururu.

Substéncia %
Oxido de Silicio (SiO5) 0,80
Oxido de Aluminio (Al,O3) 2,43
Oxido de Célcio (CaO) 43,12
Oxido de Magnésio (MgO) 3,52
Oxido de Sodio (Nay0) 0,47
Oxido de Potassio (K,0) 0,02
Residuo Insolavel 0,34
Perda ao Rubro 47,36
Outras substancias ndo detectadas 1,94

Fonte: Gomes et al. (2004) apud Silva (2009a).
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A concha de sururu foi escolhida para atuar como material suporte do reator
metanogénico em razdo de seu potencial neutralizador de pH, o qual foi verificado em Silva
(2009a) e Amorim et al. (2013). A Figura 5 apresenta uma amostra de concha de sururu

utilizada na pesquisa.

Figura 5 — Concha de sururu triturada.

Fonte: autoria prépria.
4.3 Inéculo

Os microrganismos anaerobios usados na inoculacdo do RALF; foram obtidos a partir
da fermentacdo natural da &gua residuaria do processamento do coco. O procedimento de
inoculacdo do reator foi adaptado do trabalho de Leite et al. (2008), no qual o efluente
coletado na industria (15 L) ficou exposto ao ambiente por 72 horas e, em seguida, foi
suplementado com 2 g/L de glicose e bombeado para 0 RALF;, passando a recircular durante
48 horas entre o barrilete e o reator a fim de promover o contato do material suporte com 0s
microrganismos. De acordo com Amorim (2009), a velocidade minima de fluidificacdo para a
argila expandida € de 1,24 cm/s. Essa velocidade foi considerada como base para regular a
vazdo da bomba responsavel pela recirculacdo. Sendo assim, a vazdo de recirculagdo foi de 32
cm3/s, correspondendo a uma velocidade de recirculagdo de 1,45 cm/s. Ap6s o procedimento
de inoculacédo do sistema, o RALF; foi alimentado com &gua residuaria do processamento do

coco suplementada com a ja mencionada solucdo aquosa da glicose a 2 g/L.

O RALF,; foi inoculado com lodo de um reator UASB usado no tratamento de esgoto
sanitario. A vazao de recirculacdo foi ajustada de modo que as conchas de sururu trituradas
circulassem a uma velocidade 30% superior a velocidade minima de fluidificagdo no reator.
Sendo assim, a vazéo de recirculagéo foi de 42,83 cm?3/s, correspondendo a uma velocidade de
recirculacdo de 1,94 cm/s. Definida a vazéo de recirculagdo, colocou-se em um recipientel5 L
de uma mistura do efluente do RALF; (substrato) e do residuo do reator UASB (intculo).
Sendo a propor¢do da mistura composta por 10% do inéculo e 90% do substrato, para cada

litro dessa mistura foram adicionados 1,25 g de bicarbonato de sodio. Essa mistura foi
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recirculada durante 9 d entre o recipiente e o reator, similarmente a um processo em batelada.
A cada 2 d de recirculagdo na fase de inoculagdo eram adicionados 15g de glicose a fim de
que fosse mantida a alimentacdo dos microrganismos. Essa recirculacdo promoveu a
adaptacdo da populacdo microbiana no reator, utilizando-se a casca de sururu para a adesao.
Apos o periodo de 9 d de recirculacdo, o reator foi operado com alimentacdo continua do
efluente do RALF;.

4.4 Reatores anaerobios de leito fluidificado

Os reatores anaerobios de leito fluidificado empregados no presente estudo foram
construidos em acrilico transparente, com altura de 190 cm, didmetro interno de 5,3 cm,
espessura de 5 mm e volume total de 4192 cmd. Esses reatores foram equipados com
separadores gas-liquido que permitiram a realizacao das analises das fracdes gasosa e liquida,
as quais foram coletadas separadamente. A Figura 6 mostra 0 RALF; e 0 RALF, em operacéo,

com destaque para os separadores gas-liquido.

Figura 6 — Fotografia do RALF; e do RALF, em operacdo, com destaque para os separadores
gas-liquido de ambos os reatores.

Fonte: autoria propria.

O RALF, foi preenchido com a argila expandida até uma altura de 90 cm da base do
reator, de acordo com o procedimento aplicado por Amorim (2009), correspondendo a uma

massa de aproximadamente de 1,150 kg e a um volume de 743,33 mL do contetdo do reator.
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O RALF,, por sua vez, foi preenchimento com a concha de sururu triturada até uma altura de
90 cm da base do reator, correspondendo a uma massa aproximadamente de 1,293 kg e a um

volume de 612 mL do interior reator.

A cada reator foram acopladas duas bombas: uma para recirculacdo do efluente e outra
para alimentacdo do reator. A bomba responsavel por recircular a &gua residuéria foi da marca
ECOSAN, com vazdo de 10 a 200 L/h e pressdo de 6 kg/cm? (Figura 7a), de acordo com o
fornecedor. As bombas utilizadas para alimentacdo dos reatores foram da marca DOSITEC,
modelo JCM1, com vazdo maxima de 3,8 L/h e pressdo maxima de 7,6 bar (RALF,), e
dosadora da marca EXATTA, de modelo EX0507, com vazdo maxima de 5 L/h e pressdo

maxima de 7 bar (RALF,), de acordo com o fornecedor (Figuras 7b e 7c).

Figura 7 — (a) Bomba de recirculagdo; (b) bomba de alimentacdo RALF;; (c) bomba de
alimentacdo RALF,.

(b)

Fonte: autoria prépria.

O esquema de instalacdo e operacdo em série dos reatores anaerobios de leito fluidificado

(RALF; e RALF,) para a producéo de hidrogénio e metano pode ser observado na Figura 8.
4.5 Operacéo dos reatores

Os reatores foram operados continuamente, sob temperatura ambiente. A variacao da

temperatura foi acompanhada por um termémetro que registrou valores entre 26 e 32 °C.

Durante a operacao dos reatores, avaliou-se o efeito da taxa de carregamento organico
(TCO) através da variacdo progressiva do tempo de detencdo hidraulica (TDH) a qual os
reatores foram submetidos. Dessa forma, analisou-se os desempenhos quanto a producéo de
hidrogénio utilizando o efluente do processamento de coco no RALF; e & producdo de metano

utilizando o efluente acidogénico do RALF; no RALF,.
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Figura 8 — Esquema de instalacéo e operacdo do RALF; e RALF,.
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Fonte: autoria prépria.

Os tempos de operacéo dos reatores foram de 186 dias para 0 RALF; e 121 dias para o
RALF,. A vazdo em cada fase experimental foi estabelecida em funcdo do TDH
correspondente, sendo obtida pela razdo entre o volume 0til do reator e 0 TDH. O RALF; foi
operado com volume util de 3448,67 mL, enquanto o RALF; trabalhou com volume atil de
3580 mL. Os dados médios de vazdo, TDH e TCO operados em cada fase experimental e

referentes aos dois reatores podem ser visualizados na Tabela 4.

A alimentacdo do RALF; se deu pelo efluente do RALF;, da seguinte maneira: 0s
efluentes do RALF; associados aos valores de TDH 6 e 4 h alimentaram a fase
correspondente a 32 h do RALF,, ao passo que o efluente do RALF; gerado no TDH de 2 h
alimentou as fases correspondentes aos valores de TDH de 24 e 12 h do RALF,.

Durante a operacdo dos reatores, optou-se por ndo controlar o pH com a finalidade de
observar o comportamento do sistema e reduzir os custos operacionais dos mesmos. Ao longo
do experimento, a média do pH efluente do RALF; foi proxima a 4,0 + 0,38, a0 passo que 0

valor correspondente ao RALF; foi de 7,10 + 0,37.
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Tabela 4 — Vazéo, TDH e TCO adotados em cada fase experimental no RALF; e no RALF,.

RALF;
Fase Tempode | TDH Vazao TDH real TCO real
experimental | operacdo (d) | (h) (mL/h) (h) (kg/m3/d)
1 24 7 496,80 +22,3 | 691+0,32 | 2841+7,8
2 36 6 569,33+ 11,3 | 6,02+0,12 | 36,48 +13,8
3 45 4 855,40+9,0 | 4,00+0,04 | 47,65+ 159
4 67 2 1713,49+ 20,0 | 2,00+ 0,02 | 83,76 + 46,5
5 13 1 3433,64+21,3 | 1,00+0,01 | 253,60 + 73,9
RALF;
Fase Tempode | TDH Vazao TDH real TCO real
experimental | operagédo (d) | (h) (mL/h) (h) (kg/m®/d)
1 61 32 107,36 £4,9 [33,41+147| 3,70£0,9
2 50 24 150,93 +13,4 | 2390+2,08| 4,78+1,2
3 10 12 295,79+28 |12,10+0,11| 949+16

Fonte: autoria prépria.
4.6 Analises fisico-quimicas

As anélises fisico-quimicas foram realizadas periodicamente. O monitoramento dos
reatores foi avaliado a partir de diversos pardmetros, a saber: demanda quimica de oxigénio
(DQO), pH, solidos, alcalinidade, acidos volateis totais, carboidrato (glicose), contetdo do
biogas, acidos organicos volateis e alcoois. As metodologias e frequéncias de realizacdo de
medicdo de cada pardmetro e analise estdo apresentadas na Tabela 5. Além dos parametros
citados na Tabela 5, a temperatura, a altura do leito e a vazdo do reator também foram

monitoradas com frequéncia diaria.

Os métodos empregados para caracterizacdo do efluente industrial foram executados
em conformidade com Dubois et al. (1956) para carboidratos, Dillalo e Albertson (1961) para
acidos volateis totais e Ripley et al. (1986) para alcalinidade. Para os demais parametros, as
andlises foram realizadas de acordo com APHA: Standard Methods for the Examination of
Water and Waterwaster (1998).

As medicOes de absorbancia das amostras de DQO foram realizadas usando o
espectrofotdmetro da Hach — DR 2500, a fim de avaliar a degradacéo da matéria organica.

A determinacdo do pH foi realizada eletronicamente com a utilizacdo do medidor de
pH da marca TECNAL, modelo TEC-2, para monitorar as condi¢fes acidogénicas da

populacdo microbiana do RALF;, pois € necessario evitar o crescimento de microrganismos
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que inibam a producdo de hidrogénio, principalmente os metanogénicos. O monitoramento do
pH do RALF, foi realizado no mesmo medidor a fim de verificar a neutralidade desse

parametro, condicdo que favorece a populagdo microbiana metanogénica.

Para as determinacOes de sélidos suspensos totais (SST), sélidos suspensos fixos
(SSF) e solidos suspensos volateis (SSV), empregaram-se membranas de fibra de vidro de
porosidade de 1,2 um. Os SSV serviram para estimar a fracdo de microrganismos presentes

no reator.

Tabela 5 — Frequéncias de andlise para monitoramento dos reatores.

Anélises/parametro Frequéncia Metodologia
pH 5x semana
DQO 2x semana | APHA: Standard Methods for Examination of
Sélidos 2% semana Water and Wastewater (1998)
(SSF, SST, SSV)
Acidos volateis totais 2X semana Dillalo e Albertson (1961)
Alcalinidade 2X semana Ripley et al. (1986)
Carboidrato 2X semana Dubois et al.(1956)
. _ MilliGascounter (Ritter); Cromatografia gasosa
Conteldo do biogas 2X semana (SHIMADZU GC-2010 Plus)
Acidos organicos volateis e 1x semana Adorno et al. (2014), por cromatografia gasosa
alcoois (SHIMADZU GC-2010 Plus)

Fonte: autoria propria.

As taxas de produgdo de hidrogénio e metano foram medidas por meio de um
MilliGas-Counter da Ritter (Type TG1; Ritter Inc., Germany). Entre o reator e 0 medidor
volumétrico MilliGas-Counter, acoplou-se uma solucdo de hidréxido de s6dio (NaOH) com
concentracdo de 5 mol/L para que o CO; presente no biogas fosse retido, de modo que apenas
0s gases hidrogénio e metano de cada reator fossem medidos. A Figura 9 mostra o medidor

volumétrico do biogas MilliGas-Counter da Ritter acoplado a solu¢cdo de NaOH.

O procedimento de medicdo da vazdo volumétrica do biogas foi baseado no trabalho
de Peixoto (2008) e realizado através da quantificacdo da vazéo do gas medido pelo MilliGas-
Counter por 10 vezes consecutivas, registrando-se seu volume e tempo correspondentes. A

média aritmética das vazoes foi considerada.
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Figura 9 — Medidor de gas MilliGas-Counter acoplado & solucéo de NaOH.

Fonte: autoria prépria.

A composic¢do do biogas (H,, CH4 e CO;) produzido durante a producdo fermentativa
do RALF; e do RALF, foi monitorada em funcdo do tempo por meio da técnica de
cromatografia gasosa, em conformidade com o método aplicado por Maintinguer et al.
(2008). Utilizando um cromatografo Shimatzu modelo GC 2010 (software GC Solution), com
um detector de condutividade térmica e como gas de transporte o argon. As temperaturas do

injetor, detector e coluna foram mantidas a 30 °C, 200 °C e 230 °C, respectivamente.

Os metabdlitos sollveis (acidos organicos volateis e alcoois) produzidos durante a
produgdo fermentativa dos reatores foram monitorados também em fungéo do tempo por meio
da técnica de cromatografia gasosa (cromatdgrafo Shimatzu modelo GC 2010, software GC
Solution) com detector de ionizacdo de chama (FID) e coluna HP-INNOWAX de 30 m x 0,25
mm x 0,25 um, com hidrogénio como gas de arraste, de acordo com o método descrito por
Adorno et al. (2014).

Os 4cidos organicos volateis (acético, propibnico, butirico e caprdico) foram
determinados pelo método de extracdo com éter etilico. As condi¢des cromatograficas para a

separacdo e quantificacdo dos &cidos foram:
e Rampa de temperatura: 100 °C (1°) 8 °C/min, 150 °C (1”) 35 °C/min, 200 °C (1°);
e Temperatura do injetor: 250 °C;
e Temperatura do detector: 300 °C;
e Razdo de Split: 10;

e Fluxo do géas de arraste (H): 30 mL/min;
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Fluxo do gas auxiliar (N2): 30 mL/min;

Fluxo do gas da chama (ar sintético): 300 mL/min;
Tempo total de analise: 12 min (aproximadamente).
Condic0es de injecao das amostras:
Armazenamento da amostra em freezer: 30 min;

Volume injetado: 1 uL, seringa gastight de vidro, mantida em freezer por 15 min antes
da injecéo.

Os alcoois (etanol) foram determinados pelo método por headspace com injecao

manual. As condi¢Bes cromatograficas para a determinacdo do etanol foram:

Rampa de temperatura: 35 °C (0’) 2 °C/min, 38 °C (0’) 10 °C/min, 75 °C (0’) 35
°C/min, 120 °C (1°) 10 °C/min, 170 °C (2°);

Temperatura do injetor: 250 °C;

Temperatura do detector: 280 °C;

Razéo de Split: 1,0;

Fluxo do gés de arraste (H,): 30 mL/min;

Fluxo do gés auxiliar (N2): 30 mL/min;

Fluxo do gas da chama (ar sintético): 300 mL/min;

Tempo total de andlise: 15min (aproximadamente).

Condic0es de injecdo das amostras:

Tempo de aguecimento da amostra: 13 min em uma placa aquecedora a 100 °C;

Volume injetado: 400 pL, seringa mantida na estufa a 90 °C por 15 min antes da

injecéo.

4.7 Calculo dos principais parametros

As definicbes matematicas dos principais parametros aplicados neste trabalho estdo

descritas a seguir: rendimento do hidrogénio (HY), na Equacéo (3); taxa de produgédo de H,

(HPR), na Equacdo (4); conversdo de glicose, na Equacdo (5); taxa de producdo de CH,4

(MPR), na Equacéo (6); rendimento de CH4 (MY), na Equacdo (7); taxa de carregamento
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organico real aplicada (TCO real), na Equacéo (8); balanco de massa em termos da demanda

quimica de oxigénio tedrica total (DQOxesrica torat), Na Equacdo (9); demanda quimica de

oxigénio dos metabdlitos, na Equacéo (10).

_ Quantidade de H, produzido(mol) (Eq. 3)
Quantidade de glicose consumida(mol)
HPR= Quantidade de H, produzido(L) (Eq. 4)
" TDH (h) x Volume util do reator(L)
Glicose,fuenic— Glicose,fyen Eq.5
Conversdo da glicose = 100 % ( uente eivente) (Eq.5)
Glicose,fyente
Quantidade de CH, produzido (L) (Eq. 6)
MPR= —
TDH (h) x Volume 1til do reator(L)
_ Quantidade de CHy4 produzido(L) (Eq. 7)
~ Quantidade de DQO consumida (g)
DQO (Eq. 8)
TCO = : afluente
47 Volume util do reator (L) + Vazao
DQOTeérica Total DQOTe(’)rica da Glicose + DQOTeérica da Biomassa +D QOTeérica dos Metabolitos (Eq 9)
DQO — Chac(=2) x DQO 89 ),
Q Tebrica dos Metabolitos HAC( T ) Q Teorica do Acético ( g HAc )
mg g0,
Chgu( T) x DQOTec’)rica do Butirico ( g HBu )
mg g0,
CHCa( T) X DQOTec’)rica do Caproico (g Hca) (Eq 10)
mg g0,
CHPT( T) x DQOTeérica do Propidnico (g HPI') +
mg g0,
CEtOH( T) X DQOTe(’)rica do Etanol (g EtoH )+
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5 RESULTADOS E DISCUSSOES

Nesse capitulo serdo apresentados e discutidos os resultados obtidos nesta pesquisa
através de graficos e tabelas, mostrando o desempenho dos reatores anaerébio de leito
fluidificado utilizando no RALF; o residuo de processamento do coco para producdo de
hidrogénio e no RALF; o efluente do RALF; para produgdo de metano. O comportamento de
cada parametro foi apresentado de acordo com cada fase de operagdo em fungéo do tempo de

detencéo hidraulica.
5.1 Caracterizacgao do residuo

A Tabela 6 apresenta a caracteriza¢do do efluente do processamento de coco coletado

na indUstria de derivados alimenticios de coco.

Tabela 6 — Caracterizagéo do efluente do processamento de coco.

Parametro Unidade Média | Minimo | Maximo Desvlo

padréo

pH — 5,45 4,45 7,23 0,75
DQO mg/L 6454,74 | 2997,05| 11014,96 | 2101,07
DBO mg/L 2869,36 | 2742,75 3034,64 | 980,55
Carboidrato/glicose mg/L 1555,70 996,43 2356,97 | 436,61
Nitrogénio total mg/L 18,12 12,78 26,97 571
Alcalinidade intermediaria | mg CaCOs/L 52,80 6,34 147,84 40,58
Alcalinidade parcial mg CaCOs/L 16,66 0,00 76,03 25,44
Acidos volateis totais HAc (mg/L) 165,97 67,90 362,11 | 102,78
Acidos graxos/6leos mg/L 1919,00 | 1100,00 2485,00 | 570,73
Soélidos suspensos volateis mg/L 1777,29 628,00 3626,00 | 1101,36
Soélidos suspensos fixos mg/L 46,43 22,00 72,00 19,06

Fonte: autoria prépria

Pode-se notar que o residuo apresentou variacdo significativa em algumas de suas
caracteristicas, o que ocorre em razdo de se tratar de um residuo gerado em uma industria que
fabrica diferentes produtos derivado do coco (leite de coco, coco seco, coco Umido e outros).
Os resultados de caracterizacdo obtidos refletem situacdes em que a industria esta fabricando
um produto especifico ou realizando a higienizacdo de seus maquinarios, o que explica as

variacdes observadas para o efluente final.
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5.2 Monitoramento do RALF;

5.2.1 pH

Na Tabela 7 podem ser observados os dados da variacdo do pH afluente e efluente
com seus respectivos minimo (Min) e maximo (Méax) de cada fase de operacdo do RALF;. Os
dados indicam que o pH ndo sofreu grande variacdo. O pH efluente médio de operagédo do
RALF; oscilou em torno de 4,00; dentro da faixa que, segundo a literatura especializada
(VAN GINKEL et al.,2001; FAN et al., 2004; AMORIM, 2009; AMORIM, et al. 2014), é

adequada para a producéo de hidrogénio.

Tabela 7 — Variacao do pH afluente e efluente por fase do RALF;.

Afluente Efluente
Fase TDH (h)

Média Min-Max Média Min-Max
1 7 4,80 +0,53 4,0-5,63 3,80+0,41 3,29-4,84
2 6 4,17 £0,43 3,46-5,39 3,77+£0,24 3,48-4,35
3 4 4,35+ 0,44 3,57-5,75 4,04 +0,25 3,53-4,57
4 2 4,30 £ 0,55 3,02-6,15 3,95+0,34 3,39-4,77
5 1 472 +0,35 4,18 -5,19 4,33+0,15 4,05 -4,56

Fonte: autoria prépria

Da presente secdo em diante, e alguns resultados serdo apresentados em forma de
diagrama de caixa (boxplots), que sdo graficos baseado em quantidades estatisticas. A
construcdo desses graficos em volve a determinacdo da mediana e dos quartis inferior e
superior do conjunto de dados em questdo. Em suma, a reta horizontal vermelha representa a
mediana dos dados; as extremidades de cima e de baixo da caixa azul correspondem,
respectivamente, aos quartis inferior e superior; as retas horizontais pretas de cima e de baixo
séo, respectivamente, os limites inferior e superior do whisker, que fornece informagdes sobre

a dispersédo dos dados; e o simbolo de cruz vermelha representa o outlier.

A caixa representa 50% de todos os valores observados, concentrados na tendéncia
central dos valores, eliminando os 25% menores valores e 25% maiores valores, 0s quais sdo
abrangidos pelo whisker. Os outliers sdo determinados quando se realiza o calculo dos limites
do whisker, de modo que os valores além desses limites sdo classificados como outliers, os

quais sdo dados que diferem significativamente dos demais.

A Figura 10 apresenta diagramas de caixa para os valores de pH afluente e efluente

por fase operacional. O pH afluente das fases que representam os valores de TDH de 6 e 2 h
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apresentou um outlier em cada uma dessas fases. Os outliers do pH afluente das fases 2 e 4
correspondem aos valores méximos medidos nessas fases, que sdo 5,39 e 6,15,
respectivamente, conforme a Tabela 7. A fase 3 (TDH de 4 h) apresentou dois outliers em seu
pH afluente, um correspondendo ao valor maximo medido nessa fase (5,75) e o0 outro a um
valor bem préximo ao limite de identificacdo de outliers (5,16), de acordo com o conjunto de

dados medidos nessa fase.

O diagrama de caixa dos valores de pH efluente (Figura 10) apresentou outliers nas
fases 1, 4 e 5, um em cada fase. Nas fases 1 (TDH de 7 h) e 4 (TDH de 2 h), os outliers
corresponderam aos valores maximos de pH efluente dessas fases. Na fase 5 (TDH de 1h), por

sua vez, o outlier correspondeu ao valor minimo do pH efluente dessa fase.

Figura 10 — Diagramas de caixa (boxplots) para os valores de pH afluente e efluente do RALF;.
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Fonte: autoria prépria

5.2.2 Concentracgéo de carboidrato

A Tabela 8 apresenta os valores médios das concentracdes de carboidratos totais (na
forma de glicose) das correntes afluente e efluente, além das eficiéncias de conversdo do
sistema em funcdo das fases. E a Figura 11 apresenta os graficos de variabilidade das

concentracgdes de carboidratos afluente e efluente no sistema.

A concentracdo de entrada (afluente) de carboidratos para o sistema teve minimo de
1813 mg/L e maximo de 5117 mg/L. As médias das concentracdes de carboidratos afluentes
variaram em torno de 3030 mg/L (TDH de 7 h) a 3600 mg/L (TDH de 6 h). Dessa forma, as

médias de carboidratos afluentes para o sistema ndo exibiram grandes variagdes.
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Tabela 8 — Variagdo da concentragdo do carboidrato afluente e efluente e eficiéncia de conversao
por fase do RALF;.

TDH Afluente (mg/L) Efluente (mg/L) Ef'?;:)‘c'a
(h) Média Min—Max Média Min-Max Média
7 | 3030,05 740 21564591 766,37 « 321 340-1269 74+ 12
6 | 3620,22 441 29794364 1264,13 + 734 3392213 65 + 20
4 | 318446+ 855 1813-4533 604,00 + 276 2551183 80+9
2 | 343215+ 855 24165117 1006,36 + 308 417-1720 69+ 11
1 | 317583+ 484 2738-4309 1303,42 * 258 708-2038 59+ 7

Fonte: autoria propria

Figura 11 — Diagramas de caixa para os valores das concentragfes de carboidratos afluente e
efluente do RALFL.
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A concentracdo de carboidratos efluente apresentou minimo de 255 mg/L (TDH de 4

h) e maximo de 2213 mg/L (TDH de 6 h). Em comparacdo a média das concentracdes

afluentes, a média das concentracGes efluentes mostrou uma maior variacdo entre os valores

de TDH estudados. As menores médias efluentes ocorreram nos valores de TDH de 4 h (604

mg/L) e 7 h (766 mg/L), os quais apresentaram as maiores eficiéncias de converséo (80% no

TDH de 4 h e 74% no TDH de 7 h) e menores concentracbes médias de carboidratos

afluentes. As maiores médias de concentragdo de carboidrato efluente foram verificadas nos

valores de TDH de 1 h (1303 mg/L) e 6 h (1264 mg/L), os quais estdo associados as menores

eficiéncia de conversdo (59% e 65%, respectivamente). Tais informacdes podem ser

visualizadas na Figura 12.
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Pode-se perceber que o aumento da concentracdo de carboidratos afluente e/ou a
diminuigdo do TDH coincidem com a reducéo da eficiéncia de converséo de carboidratos. Tal
fato pode ser observado no TDH de 6 h, que alcangou a maior média afluente de carboidratos
(3620,22 mg/L), e nos valores de TDH de 2 e 1 h, que tém maior fluxo de alimentacédo de
carboidratos por menor tempo de permanéncia no reator. Essa constatacdo demonstra que a

sobrecarga de carboidratos pode ser prejudicial para o sistema.

As concentracbes de carboidratos afluentes nos valores de TDH de 7 e 1 h
apresentaram outliers que correspondem aos maximos medidos nesses nos dois valores de
TDH citados. No diagrama de caixa da concentragédo de carboidratos efluente, o TDH de 2 h
apresentou 3 outliers, os quais correspondem aos dois valores maximos e ao valor minimo

obtidos nessa fase.

Figura 12 — Diagrama de caixa para os valores da eficiéncia de conversdo de carboidratos do
RALF;.
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5.2.3 Demanda Quimica de Oxigénio (DQO)

A Tabela 9 apresenta os valores médios de DQO afluente e efluente em cada fase, bem

como da eficiéncia de remoc¢édo da DQO no RALF;.

A DQO apresentou variacao significativa em seus valores: a DQO afluente oscilou
entre 3636 mg/L (TDH de 4 h) e 17156 mg/L (TDH de 2 h), enquanto e a DQO efluente
variou de 1137 mg/L (TDH de 4 h) a 9283 mg/L (TDH de 6 h). As médias dos valores de
DQO em todas as fases foi de aproximadamente 8901 mg/L (afluente) e 4568 mg/L

(efluente), com uma eficiéncia de remog¢do de DQO média de 48%. Essa variacdo dos valores
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de DQO ocorreu devido ao efluente ser oriundo de uma inddstria na qual flutuagdes dos

parametros operacionais sdo frequentes.

Em comparacdo aos valores de DQO verificados por Amorim (2012), que utilizou a
manipueira como substrato para um RALF destinado a producédo de hidrogénio, os valores de
DQO obtidos no presente trabalho apresentaram desvios padrdes que séo superiores de cerca
de uma ordem de grandeza. Entretanto, o residuo utilizado por Amorim (2012) foi cedido por
uma pequena fabrica de farinha de mandioca, cujo processo produtivo certamente apresentou
variacdes menos expressivas dos parametros operacionais. Isso pode ser a explicacdo para 0s

menores desvios padrdes constatados por Amorim (2012).

A eficiéncia média de remocdo de DQO apresenta valores bastante similares para as
diferentes fases, variando entre 42% (valores de TDH de 7 e 2 h) e 48% (valores de TDH de 4
e 1 h). Esses valores foram superiores aquele que teoricamente € encontrado na acidogénese,
na qual 30% da DQO inicial é convertida a hidrogénio. Dessa forma, é provavel que os
valores de eficiéncia média de remocdo de DQO estejam associados a geracdo de metano e
gas carbbnico. Nesse sentido, de acordo com o esquema da Figura 1 (vide pag. 21), esses

gases podem ser produzidos quando a referida eficiéncia excede 30%.

Tabela 9 — Variagdo da concentragdo de DQO afluente e efluente e da eficiéncia de remogao de
DQO por fase do RALF;.

TDH Afluente (mg/L) Efluente (mg/L) Eflz:(l)/eor;ma
) Média Min—-Max Média Min—-Max Média
7 8177,15+ 2736 5842-16055 4511,89 + 856 3318-6072 42 £12
6 9149,00 + 3544 4694-16701 4790,92 + 1666 2489-9283 45 + 17
4 7950,46 + 2908 3636-12822 3938,46 + 1451 1137-6800 48 £ 19
2 8687,48 + 3568 3809-17156 4536,73 + 915 2989-6266 42+ 20
1 10541,42 + 3128 5886-14908 5060,42 + 1402 3542-8069 48 £ 12

Fonte: autoria propria

A Figura 13 apresenta os diagramas de caixa referentes a variabilidade da DQO
afluente e efluente no RALF; em fungédo dos valores de TDH. Analogamente, a Figura 14

mostra o diagrama de caixa da eficiéncia de remocdo de DQO.

Na Figura 13, pode-se notar um outlier para a DQO afluente no TDH de 7 h, o qual
correspondeu ao valor maximo obtido dessa DQO na referida fase (16055 mg/L). O diagrama
da DQO efluente apresentou um outlier no TDH de 6 h, o qual est4 associado ao maior valor
obtido para essa DQO em todas as fases (9283 mg/L). A DQO efluente também apresentou
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dois outliers no TDH de 1 h que, quando desconsiderados, provocam a reducdo da eficiéncia
de remocgédo de DQO de 48% para 44% no respectivo TDH. Dessa forma, o TDH de 4 h
implica o melhor desempenho do RALF; no que diz respeito a eficiéncia de reducdo da DQO,

que ¢ de 48% e pode ser visualizado na Figura 14.

Figura 13 — Diagramas de caixa para os valores da DQO afluente e efluente do RALF;.
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Fonte: autoria prépria

Figura 14 — Diagrama de caixa para os valores de eficiéncia de remocédo de DQO do RALF;.
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5.2.4 Sdlidos Suspensos Volateis (SSV)

A Tabela 10 apresenta os valores de concentracdo média dos sélidos suspensos
volateis (SSV) nas amostras afluente e efluente ao longo do experimento para 0 RALF;. A
variabilidade dos valores de SSV afluente e efluente, por sua vez, € mostrada na Figura 15.
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Por meio do pardmetro SSV pode ser estimada a quantidade de biomassa desprendida
das particulas do material suporte, as quais podem ser liberadas juntamente com o efluente do

reator.

Tabela 10 — Concentracéo média dos sdlidos suspensos volateis (SSV) afluente e efluente por fase
do RALF;.

TDH Afluente (mg/L) Efluente (mg/L)
Fase
(h) Média Min-Max Média Min-Max
1 7 2145,33 £ 716 1724-2972 201,33 £ 63 152-272
2 6 1382,67 + 900 344-2916 276,19 + 86 164-416
3 4 1595,25 + 973 462-2840 274,50 + 60 192-404
4 2 1089,23 + 828 148-2954 270,38 + 69 138-330
5 1 2192,12 + 681 145-3118 344,85 + 80 209-427

Fonte: autoria propria

Figura 15 — Diagramas de caixa para os valores do SSV afluente e efluente do RALF;.
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Fonte: autoria propria

Os valores de SSV afluente e efluente atingiram minimos de, respectivamente, 148 e
138 mg/L (ambos no TDH de 2 h) e maximos de 3118 e 427 mg/L (ambos no TDH de 1 h).
Os valores médios de SSV afluente e efluente ndo mostraram grande variacdo entre as
diferentes fases de operacdo. Os valores de SSV médios associados ao afluente variaram de
1089 (TDH de 2 h) a 2192 mg/L (TDH 1 h). Ja os valores de SSV médios do efluente de
oscilaram entre 201 (TDH de 7 h) a 344 mg/L (TDH de 1 h). Pode-se notar que a média dos
valores de SSV afluente esta na casa dos milhares, ao passo que os correspondentes de SSV

efluente é da ordem de centenas. Tais valores indicam que ndo houve perda significativa da
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biomassa pelo reator, pois apontam para a provavel producéo de polimeros pela populagéo de
microrganismos presente no reator, o qual foi capaz de garantir a aderéncia da biomassa ao

material suporte.

5.2.5 Alcalinidade e Acidos Volateis Totais

A Tabela 11 apresenta a variacdo dos valores de alcalinidade afluente e efluente do
RALF; para cada fase de operagdo. A Figura 16 mostra a variabilidade dos valores da
alcalinidade afluente e efluente por meio de diagramas de caixa.

Os valores médios de alcalinidade afluente apresentaram variacéo de 21,16 (TDH de 6
h) a 75 mg/L (TDH de 1 h), enquanto os valores médios de alcalinidade efluente exibiram
variacdo de 0,96 (TDH de 6 h) a 27,54 mg/L (TDH de 1 h).

Tabela 11 — Variagéo da alcalinidade afluente e efluente por fase do RALF;.

. TDH Afluente (mg/L) Efluente (mg/L)
() Média Min-Méax Média Min-Méax
1 7 42,87 +59 0,00-109 4,22 +6 0,00-11
2 6 21,16 + 38 0,00-127 0,96 +3 0,00-11
3 4 24,81 £50 0,00-159 3,56 +8 0,00-21
4 2 47,92+ 70 0,00-184 10,04 + 38 0,00-150
5 1 75,48 + 49 0,00-133 27,54 + 35 0,00-112

Fonte: autoria prépria

Para o RALF;, pode-se perceber que, na maioria das amostras analisadas, ndo foi
detectada a presenca de alcalinidade durante sua operacdo (a auséncia de alcalinidade é
denotada pelo valor zero). Isso se deve ao fato do pH do residuo industrial utilizado neste
trabalho ser acido. A Tabela 11 evidencia que todos os valores minimos foram zero e que a
maioria dos valores maximos sdo os outliers vistos no diagrama de caixa da Figura 16. Esses

outliers foram os responsaveis pelos aumentos nos valores médios de alcalinidade.

Os diagramas de caixa relativos as alcalinidades afluente e efluente, mostrado na
Figura 16, apresentam as médias nos valores de TDH de 7, 6, 4 e 2 h iguais a zero, 0 que
decorre do ja mencionado fato da maioria dos valores de alcalinidade total serem zero ou
proximo a zero. Em particular, o TDH de 1 h apresentou maiores valores de alcalinidade em
relacdo aos outros valores de TDH devido ao aumento do pH nessa fase.
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Figura 16 — Diagramas de caixa para os valores de alcalinidade afluente e efluente do RALF;.
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Fonte: autoria propria

A Tabela 12 e a Figura 17 apresentam as variacfes das concentracGes de &cidos
volateis totais (AVT) afluente e efluente obtidas durante a operacdo do RALF;.

Os valores médios de AVT afluente exibiram variacdo de 238,01 (TDH de 7 h) a
411,85 mg/L (TDH de 2 h), ao passo que os valores médios de AVT efluente oscilaram de
748,21 (TDH de 7h) a 910,258 mg/L (TDH de 2 h).

As médias de AVT efluente aumentaram com a diminuicdo do TDH, exceto quando o
TDH passou 2 para 1 h, situacdo em que houve decréscimo. Sob os valores de TDH de 7, 6 e
4 h, obtiveram-se concentracdes médias de AVT bastante proximas. De modo geral, pode-se
observar que as concentracbes de AVT efluente foram superiores as de AVT afluente,
evidenciando a capacidade de acidificagdo do RALF; e a formacgdo de acidos organicos
decorrente da degradacdo dos carboidratos presentes no substrato. Por conseguinte, verifica-se

a adequacdo do meio reacional para produzir hidrogénio.

Tabela 12 — Variacdo dos acidos volateis totais (AVT) afluente e efluente por fase do RALF;.

. TDH Afluente(mg/L) Efluente(mg/L)
(h) Meédia Min-Méx Meédia Min-Méx
1 7 238,01+38 226-249 748,21 £ 92 611-867
2 6 410,57 + 151 228-650 753,75 £ 247 376-129
3 4 287,42 £128 130-585 782,47 £ 254 468-1242
4 2 411,85 + 167 130-645 910,67 + 258 428-1300
5 1 336,19 £ 108 205-486 634,02 £ 75 518-756

Fonte: autoria propria



62

Figura 17 — Diagramas de caixa para os valores dos acidos volateis totais afluente e efluente do
RALF,.
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Fonte: autoria propria

5.2.6 Composicao do biogas do RALF;

A Tabela 13 e a Figuras 18 apresentam os resultados médios obtidos na avaliacdo do
biogas produzido durante a operagdo do RALF;. Observa-se que ha uma relacdo entre a
composicdo do biogas e a diminuicdo do TDH. Quando o TDH diminui de 7 para 2 h, o
percentual de hidrogénio no biogas aumenta de 17,55 a 33,82%, ao passo que a préxima
diminuicdo até o TDH de 1 h acarreta um decréscimo desse percentual para 27,05%. O
percentual do metano diminui gradativamente até chegar a producdo nula quando o TDH
diminuiu de 7 para 1h.

Segundo Chen et al. (2001), o arraste das metanogénicas se da pelo fato de sua
velocidade especifica maxima de crescimento (Umsx = 0,0167 h™) ser significativamente
inferior em comparacéo aquela dos microrganismos acidogénicos (HUma = 0,083 h™). Sendo
assim, menores valores de TDH impossibilitam a reproducdo e a manutencéo das condicoes
de equilibrio das metanogénicas, fazendo com que essas arqueias sejam carreadas para fora do

reator.

Ademais, o0 gas carbdnico obteve maiores valores de porcentagem no biogas produzido

pelo RALF,, atingindo médias maiores que 49% em todas as fases de operacao.



Tabela 13 — Composi¢do média do biogas produzido durante a operacao do RALF;.
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TDH H. (%) CH, (%) CO; (%)
(h) Média Min—Max Média Min—Max Média Min—Max
7 1755+ 2 16— 20 3320+4 31-38 4926+6 42-53
6 | 27.06+10 1838 1520+ 9 5 22 5774+ 19 4077
4 | 3059+11 19-43 5807 0-17 636117 40-81
2 3382+9 18— 48 321%10 032 62.97 £ 12 39-82
1 | 27.05:11 13_44 0 0 72.95+ 11 5687

Fonte: autoria propria

Figura 18 — Composicdo média do biogas produzido em cada fase operacional do RALF;.
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Fonte: autoria propria

5.2.7 Producéo e rendimento de hidrogénio do RALF;

72,95

1h

A eficiéncia de conversdo na avaliacdo de um residuo como potencial substrato a

producdo de hidrogénio é um critério determinante. Essa eficiéncia de conversao consiste no

namero de mols de hidrogénio produzidos em relacdo a quantidade teérica que poderia ser

obtida caso houvesse a conversdo de todo o substrato para a producdo de hidrogénio. Esse
critério foi utilizado por Cappelletti (2009), Reis (2010) e Amorim (2012). A partir da reacao

de producdo do &cido acético (reacdo 1, vide pag. 23), pode-se observar que a produgdo

tedrica maxima de hidrogénio € de 4 mols Hyo/mol glicose.

Na Tabela 14 podem ser observados os valores medios e por fase da taxa de produgédo

de hidrogénio (HPR), do rendimento de hidrogénio (HY) e da eficiéncia de conversdo em

hidrogénio do residuo do processamento do coco suplementado com glicose. Uma vez que a



64

producdo méxima de hidrogénio é 4 mols Hy/mol glicose (em razdo da estequiometria da
reacdo 1, vide pég. 23), esse valor foi considerado o0 méximo valor de HY.

Tabela 14 — Variacdo da taxa de producao de hidrogénio (HPR), rendimento de hidrogénio (HY)
e eficiéncia de conversao de cada fase do RALF;.

TDH HPR (L Ho/N/L reator) HY (mol Ha/mol glicose) Ef"(’;/eor)'c'a
Fase

() Média Min—-Méax Média Min—-Méax Média
1 | 7 | 012%002 0,10-0,15 153+ 0,36 116208 | 74+12
2 | 6 | 012%0,03 0,08-0,18 2,08 % 0,56 140271 | 6520
3 | 4 | 020£003 0,16 0,24 2,20+ 0,56 146 3,23 80+ 9
4 | 2 | 041008 0,19 0,53 2,45+ 0,82 131386 | 69+11
5 | 1 | 0572012 0,350,76 2,09+ 0,61 118 2,78 59+ 7

Fonte: autoria prépria

Pode-se observar na Tabela 14 que a melhor HPR média ocorreu na fase
correspondente ao TDH de 1 h (0,57L/h/L) e que o menor valor de HPR esté associado aos
valores de TDH de 7 e 6 h (0,12 L/h/L).

A Figura 19 apresenta a variabilidade da taxa de producdo de hidrogénio e o
rendimento de hidrogénio em funcéo dos valores de TDH considerados. A Figura 20, por sua
vez, apresenta a variacdo da taxa de producdo de hidrogénio e a eficiéncia de conversdo ao
longo da operacdo do RALF;.

Observando-se a Figura 19(a) e a Figura 20, pode-se notar que a HPR cresce quando o
TDH decresce de 7 para 1 h. Comportamento similar foi observado por Amorim (2009),
Barros (2009) e Amorim (2012). Tal comportamento pode ter ocorrido devido ao aumento de
497 mL/h (TDH de 7 h) para 3434 mL/h (TDH de 1 h) da vazéo de alimentagédo. De acordo
com Chen et al. (2001), o aumento da vazdo de alimentacdo promove condi¢des favoraveis a
reproducdo dos microrganismos acidogénicos e desfavoraveis a reproducdo das arqueias

metanogénicas, as quais tendem a ser eliminadas do reator.

O rendimento de hidrogénio se comportou de forma semelhante a estudos anteriores
(AMORIM, 2009; BARRQOS, 2009; AMORIM, 2012), nos quais se observou o aumento de
HY até certo ponto, que, no presente estudo, consistiu na passagem do TDH de 7 h (1,53 mol
H./mol glicose) para o de 2 h (2,45 mol Hy/mol glicose). Em seguida, observou-se um
decréscimo ao reduzir o TDH para 1 h (2,09 mol Hy/mol glicose). Essa verificagdo pode ser
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devida as sobrecargas causadas pela elevada TCO da fase correspondente ao TDH de 1 h
(253,60kg/m*/d) ou por limitacées cinéticas.

Figura 19 — Diagramas de caixa para os valores de (a) taxa de producéo e (b) rendimento do H,
do RALF;.
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Fonte: autoria propria

Figura 20 — Variacéo da taxa de producdo de hidrogénio e da eficiéncia de converséo ao longo
da operacdo do RALF;.
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5.2.8 Acidos Organicos Volateis e Alcoois (metabolitos)
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A Figura 21 apresenta o grafico das concentra¢es dos metabdlitos liquidos detectados

durante a operacdo do RALF;. Observou-se a presenca de acido acético (HAc), acido butirico

(HBu), acido propibnico (HPr), acido caprdéico (HCa) e etanol (EtOH). Todos os metabdlitos

mencionados foram detectados em todas as fases operacionais as quais o RALF; foi

submetido. O &cido acético foi encontrado em maiores concentracdes em todas as fases,

seguido do acido propidnico. Os demais metabdlitos se apresentaram em concentracdes

menores em comparacao as dos dois acidos mencionados. Em suma, as concentracdes dos

diversos acidos sdo mostradas na Tabela 15.

Tabela 15 — Concentracdes dos metabolitos liquidos detectados durante a operagédo do RALF;.

Acido Acido Acido Acido Etanol
TDH Acético Butirico Propidnico Capraico

h

() mg/L mM | mg/L mM mg/L mM mg/L mM mg/L mM
7 524,96 8,74 | 44,07 0,50 | 303,87 | 4,10 11,72 0,10 38,74 0,84
6 938,65 | 15,63 | 33,86 0,38 70,76 0,96 11,96 0,10 38,73 0,84
4 753,44 | 12,55 | 70,31 0,80 | 319,74 | 4,32 9,86 0,08 38,69 0,84
2 1.237,75 | 20,61 | 98,84 1,12 | 605,52 | 8,17 14,95 0,13 38,70 0,84
1 304,24 507 | 143,26 | 1,63 | 269,05 | 3,63 10,07 0,09 38,68 0,84

Fonte: autoria prépria

Figura 21 — Concentragdes dos metabolitos liquidos detectados durante a operacdo do RALF;.
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Fonte: autoria propria
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Os acidos acético e butirico sdo considerados indicadores da produgéo de hidrogénio

(reacOes 1 e 2, respectivamente, vide pag. 23). Esses &cidos apresentaram suas maiores e
menores concentragdes nos valores de TDH de 2 (1237,75 mg/L e 20,61 mM) e 1 h (143,26
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mg/L e 1,63 mM), respectivamente. O TDH de 2 h exibiu o mais elevado rendimento de
hidrogénio e a maior participacdo de hidrogénio na composi¢cdo do biogas. Em contrapartida,

0 TDH de 1 h esta associado a maior taxa de producdo de hidrogénio.

Em seu estudo, Shida (2008) usou glicose como substrato e obteve valores de
producdo de &cido acético entre 0,30 (TDH =8 h) e 0,49 g/L (TDH = 2 h). Por comparacéo ao
presente trabalho, verifica-se que resultados qualitativamente similares foram alcancados
quanto a producdo de acido acético, pois esse parametro variou de aproximadamente 0,52
(TDH =7 h) a 1,24 mg/L (TDH = 2 h), o que evidencia aumento do contetdo de HAc no
efluente do RALF; como consequéncia da diminui¢do do TDH entre os valores mencionados.
Entretanto, o decréscimo do TDH para 1 h provocou a reducdo da producdo de HAc,

tendéncia que condiz com o comportamento observado para o rendimento de hidrogénio.

As concentracdes do etanol em todas as fases se mantiveram praticamente constantes
(aproximadamente 39 mg/L e 0,84 mM). A presenca do etanol indica a possibilidade de
producdo de hidrogénio através da rota metabdlica que produz etanol e hidrogénio

simultaneamente (reacédo 5, vide pag. 23).

O é&cido propibnico foi o segundo metabdlito mais presente durante os experimentos,
com maior concentragdo no TDH de 2 h (605 mg/L e 8,17mM) e menor no TDH de 6 h
(70,76 mg/L e 0,96 mM). Essa ocorréncia pode ser justificada pelo fato da rota metabdlica
que gera esse acido ser mais favoravel em relagdo as demais detectada, conforme evidenciado
por seu maior valor da energia livre de Gibbs (reacdo 3, vide pag. 23). Ademais, apesar da
elevada quantidade de &cido propi6nico verificada no TDH de 2 h, a producdo de hidrogénio

n&o foi inibida, haja vista que o maior rendimento de hidrogénio aconteceu nesse TDH.

O 4cido caproico apresentou os menores valores de concentracdo em todas as fases de
operacdo em relacdo aos outros metabolitos, chegando a concentracdo méaxima de 14,95 mg/L
(0,23 mM) no TDH de 2 h.

Na Tabela 16 e na Figura 22 podem ser observadas as porcentagens de cada
metabolito produzido. Tais porcentagens foram obtidas por meio do quociente da
concentra¢do molar do metabolito em questdo pela soma das concentragcdes molares de todos

0s metabolitos detectados no efluente do RALF;.

O é&cido acético apresentou o maior percentual em todas as fases investigadas. Por

outro lado, o metabdlito que apresentou o menor percentual em todas as fases foi 0 acido
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caproico, o qual ndo alcancou a fracdo molar de 1% em nenhum dos valores de TDH
considerados.

Tabela 16 — Porcentagem de cada metabdlito produzido pelo RALF;.

fase | TOH | HACSMP | HBUSMP | HPr/SMP | HCa/SMP | EtOHISMP | SMP
(h) % % % % % (mM)

1| 7 61,19 3,50 28,71 0,71 5,89 14,29
2 | 6 87,26 2,15 5,33 0,57 4,69 17,01
3 | 4 67,51 4,29 23,22 0,46 4,52 18,59
4 | 2 66,76 3,63 26,47 0,42 2,72 30,88
5 | 1 45,03 14,45 32,28 0,77 7,46 11,25

HAc: acetato; HBu: butirato; HPr: propionato; HCa: hexanoato (acido capréico); EtOH: etanol;
SMP = HAc + HBu + HPr + HCa + EtOH;
SMP = metabolitos totais produzidos (baseado na concentragdo molar).

Fonte: autoria prépria

Observando-se a Tabela 16, é possivel notar que as somas das concentracGes molares
dos metabolitos aumentaram (14,29 até 30,88 mM) com a diminuicdo do TDH de 7a 2 h. Em

seguida, constatou-se um decréscimo dessa soma ao reduzir o TDH para 1 h (11,25 mM).

Figura 22 — Grafico do desempenho em porcentagem dos metabolitos detectados durante a
operacéo do RALF;.
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Fonte: autoria propria

Na Figura 22, verificam-se picos de maximo e minimo associados ao HAc e ao HPr,

respectivamente, na fase 2 (TDH = 6 h). A seguir, o percentual de HAc passou a decrescer, ao
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passo que o percentual de HPr aumentou. Sabe-se que as geragdes de HAc e HPr estdo ligadas

a producdo e ao consumo de hidrogénio, respectivamente (reacbes 1 e 3, vide pag. 23);

entretanto, esses picos ndo tiveram relacdo direta com o rendimento e a producdo de

hidrogénio, haja vista que, conforme ja comentado, 0s maximos desses parametros nao

acontecem na fase 2.

5.2.9 Balanco de massa em termos da DQO

Para determinar o balango de massa, foram usadas as relacfes estequiométricas de

oxidacdo da glicose, da biomassa, do &cido acético, do &cido butirico, do &cido propiodnico, do

acido caproico e do etanol para calcular a DQO efluente teérica, de acordo com as reacdes

abaixo.

Glicose:
C6H1206 + 602 — 6C02 + 6H20
DQO; = 1,065 gO,/g glicose

Biomassa:

11 9
C5H903N + 702 — 5C02 + EHzo

DQO; = 1,343 g O,/g biomassa
Acido acético:

CH;COOH + 20, — 2CO, + 2H,0
DQO; = 1,066 g O,/g HAc

Acido butirico:
CH3CH2CH2COOH + 502 - 4C02 + 4H20
DQO, = 1,818 g O,/g HBu
Acido propi6nico:
7
CH3CH2COOH + 502 — 3CO2 + 3H20

DQO; =1,513 g O,/g HPr

(12)

(13)

(14)

(15)

(16)
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Acido capraico:
CH;CH,CH,CH,CH,COOH + 80, — 6CO, + 6H,0

(17)
DQO, =2,207 g O,/g HCa
Etanol:
CH;CH,OH + 30, — 2CO, + 3H,0 (18)

DQO, = 2,090 g O,/g EtOH

A Tabela 17 apresenta o balanco de massa em termos dos valores médios da DQO
teorica efluente realizado para o RALF; a fim de confirmar a plausibilidade dos resultados

obtidos experimentalmente para a DQO efluente.

A Tabela 17 indica que a diferenca entre a DQO efluente medida e a DQO tedrica total
variou de 1017,92 (TDH = 6 h) a 1562,63 mg/L (TDH = 7 h). Utilizando glicose como
substrato, Amorim (2012) encontrou uma diferenca que variou de 0 a 810 mg/L. Ja& Amorim
(2009) encontrou uma diferenca que variou entre 25 e 1259 mg/L quando utilizou glicose sob
concentragdo de 4000 mg/L. Por sua vez, Reis (2010), utilizando 0 mesmo substrato, obteve
uma diferengca maxima de 1602 mg/L no balanco de massa do sistema.

Os resultados apresentados na Tabela 17 mostram que houve uma diferenca
consideravel entre a DQO medida e a DQO tedrica, pois a falta de equivaléncia no balanco da
DQO alcancou a 40% no TDH de 7 h. Segundo Peixoto (2011), a principal razdo para o
déficit no balanco de massa pode ser atribuida a formacdo de metabdlitos ndo monitorados ou
a presenca de outros sumidouros de elétrons envolvidos no processo anaerébio, como o
metano, que foi detectado no biogas. Entretanto, é mais provavel que os valores equivalentes
faltantes sejam metabdlitos solUveis que ndo foram monitorados (por exemplo, alguns acidos
graxos, &cidos isobutirico, isovalérico, evalérico, acetona, metanol e isobutanol) tenham

contribuido para a falta de equivaléncia.

Além de a literatura indicar a formacdo de outros metabdlitos (LEE et al., 2003;
SHIDA, 2008; PEIXOTO et al., 2012), as analises cromatogréaficas realizadas apresentaram
outros picos além dos monitorados no presente trabalho (&cidos acético, acido butirico, acido
propidnico, acido caprdico e etanol).



Tabela 17 — Balanco de massa em termos da DQO para os resultados obtidos na etapa acidogénica (RALF;).
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oy | PQO | DPQO. | DQO, | DQO. | DQO, | DQO. | DQO, | DQO. | oo | DQOm- Ea.

Fase ) Glicose | Biomassa | HAc HBu HPr HCa EtOH Soma - /Ijﬂ DQOSoma eq“"@'enc'a
mg/L mg/L mg/L mg/L mg/L mg/L mg/L mg/L g mg/L &),
1 7 940,18 226,97 559,61 80,13 459,91 25,87 80,96 2373,62 3936,25 1562,63 40
2 6 2003,15 393,05 1000,60 61,57 107,09 26,39 80,94 3672,79 4690,71 1017,92 22
3 4 855,48 369,32 803,17 127,82 483,93 21,75 80,86 2742,34 4283,01 1540,67 36
4 2 1300,90 428,17 1319,44 179,69 916,45 32,99 80,88 4258,53 5299,72 1041,19 20
5 1 1429,14 463,13 324,32 260,45 407,21 22,22 80,84 2987,32 4413,95 1426,64 32

DQO;: Demanda quimica oxigénio tedrica;
HAc: acetato; HBu: butirato; HPr: propionato; HCa: hexanoato (&cido capréico) EtOH: etanol;
DQO; Soma: soma de todas as DQOy;

DQO¢: DQO efluente medida do RALF;

Eqg. equivaléncia = (1 — DQO; Soma)/DQO

Fonte: autoria propria
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5.3 Monitoramento do RALF;

5.3.1 pH

Na Tabela 18 podem ser observados os valores médios, maximos (Max) e minimos
(Min) de pH afluente e efluente relativos a cada fase de operacdo do RALF,. Os dados
indicam que o pH nao sofreu grandes variagdes. O pH efluente médio de operacdo do RALF;
foi de cerca de 7,00 (préximo a neutralidade), valor situado dentro da faixa reportada como a
ideal na literatura que trata da producdo bioldgica de metano (COONEY et al., 2007;
MOHAN et al., 2008b; VENETSANEAS et al., 2009; PEIXOTO et al., 2012; AMORIM, et
al. 2013). A observacao do pH efluente quase neutro no RALF, € devida ao fato da concha de
sururu (material suporte utilizado nesse reator) agir como um neutralizador de pH. Nesse
sentido, ao longo da operacéo do RALF,, a concha de sururu era submetida a perda de massa,
0 que implicou a adi¢do de carbonato de célcio (alcalinizante) ao meio reacional.

A média do pH afluente variou entre 3,87 (TDH = 32 h) e 5,41 (TDH = 12 h). O pH
efluente teve minimo de 6,27 (TDH = 24 h) e maximo de 8,03 (TDH = 32 h) na fase
metanogénica, ou seja, manteve-se nas proximidades do pH neutro, o qual é adequado a
producédo de metano. Valores de pH abaixo de 6,5 ou acima de 8,3 podem diminuir a taxa de
producdo de gas metano (SPEECE, 1996).

Tabela 18 — Variacéo do pH afluente e efluente por fase do RALF,.

Fase | TDH (h) Afluente Efluente
Média Min—Max Média Min—Max
1 32 3,87+0,24 3,47-4,22 7,19+0,33 6,40-8,03
2 24 3,97 £ 0,36 3,41-5,43 7,01 +0,38 6,27-7,75
3 12 541155 3,46-7,43 6,93+0,41 6,40-7,41

Fonte: autoria prépria

A Figura 23 apresenta os diagramas de caixa para os valores de pH afluente e efluente
por fase operacional. Por observacéo dessa figura, nota-se um aumento do pH afluente entre
as fases associadas aos valores de TDH de 24 e 12 h. Tal aumento aconteceu como
consequéncia da adicdo externa de bicarbonato de sodio ao afluente, pois o leito de conchas
de sururu do RALF; sofreu empacotamento (isto €, deixou de fluidificar) e acumulou-se na
parte superior do reator, conforme mostrado na Figura 24(b). Dessa forma, tendo em vista que
a capacidade neutralizante das conchas foi prejudicada em razdo do empacotamento do leito,

justifica-se o acréscimo de bicarbonato de sédio a fim de alcalinizar o meio reacional.
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Figura 23 — Diagramas de caixa para os valores de pH afluente e efluente do RALF,.
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Fonte: autoria propria

Figura 24 — RALF,: (a) Leito fluidificando normalmente e (b) empacotamento do leito.

(@) (b)

Fonte: autoria propria

O empacotamento do leito foi verificado no sétimo dia de operacdo (durante a terceira
fase, no TDH = 12 h) e pode ter sido causado pela formacdo excessiva de polimeros que, em
conjuncgdo com o baixo TDH e a geracdo de biogas, provocaram uma elevagdo de pressdo no
interior do reator. Essa elevacdo de pressdo forgou a abertura das presilhas que tampavam as
saidas laterais do RALF,, de modo que a operacdo desse reator foi encerrada depois de
somente 10 d de vigéncia do TDH de 12 h.
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5.3.2 Demanda Quimica de Oxigénio (DQO)

A Tabela 19 apresenta os valores médios de DQO afluente e efluente em cada fase,
bem como a eficiéncia de remocédo de DQO no RALF,. A Figura 25 mostra os diagramas de
caixa referentes a variabilidade dos valores de DQO afluente e efluente. A Figura 26, por sua

vez, apresenta o grafico da eficiéncia de remo¢do de DQO em funcédo dos valores de TDH.

Os valores de DQO né&o apresentaram ampla variagdo em comparagdo aos do RALF;.
A DQO afluente variou entre 3023 (TDH =24 h) e 8215 mg/L (TDH =32 h), ao passo que a
DQO efluente variou entre 1252 (TDH = 32 h) e 4824 mg/L (TDH = 24 h), conforme a
Tabela 19. A média dos valores de DQO de todas as fases foi de aproximadamente 4902 mg/L

para o afluente e 3359 mg/L para o efluente, com uma eficiéncia média de remocéo de 32%.

Tabela 19 — Variagdo da DQO afluente e efluente e eficiéncia de remogéo da DQO por fase do
RALF,.

TDH Afluente (mg/L) Efluente (mg/L) Ef'((:(')j)r)'c'a
(h) Média Min_Méx Média Min_Méx Média
32 | 515480+1394 | 31648215 | 266420997 | 12524333 | 49+12
24 | 4762651120 | 30236654 | 340367 %1157 | 14414820 | 30%12
12 | 478710 % 862 20455710 | 400016 +706 | 33844767 | 16%05

Fonte: autoria propria

Figura 25 — Diagramas de caixa para os valores de DQO afluente e efluente do RALF,.
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Fonte: autoria propria

Na Figura 26 é possivel observar que o melhor desempenho do RALF,, no que diz
respeito a eficiéncia de reducdo de DQO, aconteceu no TDH de 32 h (49%).
Comparativamente, nos valores de TDH de 24 e 12 h, ocorreram redugdes da eficiéncia de
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remocao de DQO para 30 e 16%, respectivamente. Os resultados obtidos demonstram que a
diminuicdo do TDH provoca a redugdo do desempenho do reator em termos da remocdo de
DQO. Wong et al. (2014) obtiveram essa mesma tendéncia ao avaliarem a producdo de
metano a partir da degradacédo do residuo de 6leo de palma, operando sob os valores de TDH
de 12, 10, 8, 6 e 4 d, observando que a eficiéncia de remogdo de DQO decresceu
gradativamente de 66 a 47% quando da reducédo do TDH.

Figura 26 — Diagrama de caixa para os valores de eficiéncia de remocédo de DQO do RALF..
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Fonte: autoria prépria

5.3.3 Solidos Suspensos Volateis (SSV)

A Tabela 20 apresenta as concentra¢fes médias dos sélidos suspensos volateis (SSV)
nas amostras afluente e efluente para o RALF,, acompanhadas das respectivas faixas cujos
extremos sdo 0s maximos e minimos. O diagrama de caixa com as variabilidades dos valores

de SSV afluente e efluente, por sua vez, esta apresentado na Figura 27.

Tabela 20 — Variacéo dos SSV afluente e efluente por fase do RALF,.

TDH Afluente (mg/L) Efluente (mg/L)
Fase ()
Média Min—-Max Média Min—-Max
1 32 342,27 £ 221 54-748 102,53 + 69 24-324
2 24 351,05 + 239 84-736 140,48 + 102 26-336
3 12 853,33+ 93 745-909 296,36 * 68 236-371

Fonte: autoria propria

Os valores médios de SSV afluente referentes aos valores de TDH de 32 e 24 h foram
semelhantes (342,27 e 351,05 mg/L, respectivamente). Por outro lado, a média dos valores de

SSV afluente no TDH de 12 h (853,33 mg/L) foi mais que duas vezes superior frente as
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médias nos outros valores de TDH, o que ocasionou um grande aumento da biomassa teorica
(SSV efluente) no TDH de 12 h (296,36 mg/L contra 102,53 mg/L em 32 h e 140,48 mg/L em
24 h, respectivamente). Essa variacdo nos valores de SSV entre os valores TDH pode ser

melhor observada na Figura 27.

Figura 27 — Diagramas de caixa para os valores de SSV afluente e efluente do RALF,.
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Fonte: autoria prépria

Examinando-se os valores obtidos, pode-se notar que a média afluente dos valores de
SSV é maior que a média efluente correspondente, o que evidencia que ndo houve perda de
biomassa do reator em nenhum dos valores de TDH considerados. Ademais, 0 maior valor de
SSV no TDH de 12 h pode ter provocado uma maior producdo de polimeros pela populacao
de microrganismos presente no reator, facilitando a agregacdo das conchas de sururu. Sendo

assim, esse pode ter sido um dos fatores que causou 0 empacotamento do leito.

Mais especificamente, o0 aumento do valor de SSV detectado para 0 TDH de 12 h pode
ter provocado uma maior formacdo de agregados entre a biomassa e 0 material suporte nessa
condicdo, fazendo com que as conchas de sururu se aglomerassem em pedacos com menor
razdo da massa pelo volume. Dessa forma, a formacao desses agregados pode ter induzido a
diminuicdo da densidade e, consequentemente, a ascensdo do leito até a parte superior do

reator (isto é, o empacotamento do leito).

5.3.4 Alcalinidade e Acidos Volateis Totais

A Tabela 21 apresenta a variacdo dos valores de alcalinidade afluente e efluente do
RALF, em funcdo dos valores de TDH. J& a Figura 28 apresenta a variabilidade dos valores
de alcalinidade total afluente e efluente por meio de diagramas de caixa.
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Os valores médios da alcalinidade afluente apresentaram variagdo desde 0 (TDH = 32
h) a 788,48 mg/L (TDH = 12 h), enquanto os valores médios do efluente mostraram variacdo
de 1491 a 1899,52 mg/L (valores de TDH de 32 e 1 h, respectivamente).

Tabela 21 — Variacao da alcalinidade afluente e efluente por fase do RALF.

TDH Afluente (mg/L) Efluente (mg/L)
Fase h
() Média Min—Max Média Min-Max
1 32 0 0 1491,11 £ 630 677-2429
2 24 13,64 = 27 0-68 1874,83 + 554 1004-2714
3 12 788,48 + 64 696-840 1899,52 + 84 1823-2007

Fonte: autoria propria

Figura 28 — Diagramas de caixa para os valores de alcalinidade total afluente e efluente do
RALF,.

1500 T T T 3000 T T T

20007 —
1500~
1000

500~

900 - '

600 - N

Alcalinidade afluente (mg/L)
Alcalinidade efluente (mg/L)

300~ '

TDH (h) TDH (h)

Fonte: autoria prépria

Durante a operacdo na fase 1, ndo foi detectada a presenca de alcalinidade na entrada
do reator; entretanto, isso ndo impediu que o efluente apresentasse alcalinidade de cerca de
1491 mg/L. Na fase 2 foi detectada uma maxima alcalinidade de 68 mg/L, porém a maioria
dos valores desse parametro foram iguais ou proximos a 0, o que ndo impediu que a
alcalinidade do efluente na fase 2 alcancasse um méximo de 2714 mg/L, evidenciando a
capacidade de alcalinizacdo das conchas de sururu no RALF,. A fase 3 apresentou
alcalinidade afluente devida principalmente a adicdo de bicarbonato nessa fase (pelo motivo
ja comentado no item 5.3.1, que trata do pH). Tal comportamento pode ser observado na
Figura 28.
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A Tabela 22 e a Figura 29 (contendo diagramas de caixas) apresentam as variagoes das
concentracOes de acidos volateis totais (AVT) afluente e efluente obtidas durante a operagéo
do RALF,.

Tabela 22 — Variacao dos AVT afluente e efluente por fase no RALF,.

Fase TDH Afluente (mg/L) Efluente (mg/L)
(h) Média Min-Max Média Min-Max
1 32 720,45 + 312 297-1232 1031,56 + 433 388-1597
2 24 870,17 + 318 408-1459 1221,73 £ 443 714-1999
3 12 767,55 £ 237 541-1102 1018,44 £ 117 905-1154

Fonte: autoria propria

Figura 29 — Diagramas de caixa para os valores de AVT afluente e efluente do RALF,.
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Fonte: autoria propria

Os valores médios de AVT afluente e efluente foram de 786 mg/L e 1090 mg/L ao
longo da operacdo do RALF,. Para a producdo de metano, Wong et al. (2014) obtiveram
valores de AVT efluentes proximos aos valores de alcalinidade, similarmente ao que se
verifica no presente estudo. Esses autores explicaram que essa producdo elevada de AVT
pode ter prejudicado a producdo de metano, a qual alcangaram um maximo de 532,06 mL
CH4/d no TDH de 12 d.

5.3.5 Composicao do biogas do RALF;

A Tabela 23 e a Figura 30 apresentam os resultados médios obtidos na avaliacdo do

biogas produzido durante a operacdo do RALF,. Constata-se que o gas carbdnico respondeu
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pelos maiores valores percentuais no biogas produzido no RALF,, atingindo médias maiores

que 47% em todas as fases de operagéo.

Na Figura 30, pode-se observar que o valor percentual do hidrogénio no biogas
decresce a medida que os valores de TDH diminuem. Ja o valor percentual do gas carbdnico
aumentou quando da diminuicdo dos valores de TDH. Essas relacdes estabelecem uma
tendéncia bem definida da composicao do biogas em funcdo do TDH.

Tabela 23 — Composicdo média do biogas produzido durante a operacédo do RALF,.

TDH H, (%) CH, (%) CO, (%)
(h) Média Min-Max Média Min-Max Média Min—Max
32 17,15+ 13 0-35 35,57 + 16 16-56 4729+ 7 37-56
24 7,01+8 0-20 38,60+ 9 19-54 54,38 + 15 34-75
12 2,51+ 4 0-8 25,18 + 12 17-39 72,31+ 11 61-81

Fonte: autoria prépria

Figura 30 — Composicdo média do biogas produzido em cada fase operacional do RALF,.
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Fonte: autoria propria.

Quando o TDH diminuiu de 32 para 24 h, o percentual de metano aumentou de 35,57
a 38,60%. Contudo, o aumento da participacdo do CO, no biogas foi cerca de 2,5 vezes
(7,09%) mais significativo do que o do metano (3,03%). Em oposicdo, do TDH de 24 h para o
de 12 h, houve um decréscimo do percentual de metano para 25,18% e um aumento
expressivo do percentual de CO,, o qual pode ter ocorrido por causa do empacotamento do
leito até a parte superior do reator. Dessa forma, sob o ponto de vista da composi¢do do
biogas o TDH de 32 h pode ser considerado o mais adequado, tendo em vista que o percentual

de CO, nesse TDH foi 0 menor e o crescimento do percentual de metano até o TDH de 24 h
foi pouco expressivo.
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5.3.6 Producéo e rendimento do metano no RALF;

A Tabela 24 apresenta os valores médios referentes a produgdo de metano (MPR), ao
rendimento de metano (MY) e a eficiéncia de remocdo da DQO de cada fase do RALF,. A
Figura 31 exibe os graficos de variabilidade da taxa de producdo e do rendimento de metano
em fungdo dos valores de TDH considerados. Por sua vez, a Figura 32 mostra as variagdes da
taxa de producdo de metano e da eficiéncia de remocdo de DQO ao longo da operagdo do
RALF,.

Tabela 24 — Valores médios da producéo e do rendimento do metano de cada fase do RALF,.

TDH MPR (L CH./h/L) MY (L CH./g DQO) Eficiencia
Fase ) (%)
Média Min-Max Média Min-Max Média
1 | 32 | 085+0,39 0,35 1,68 0,046+001 | 0029-0062 | 49%12
2 | 24 | 156+0,32 1,15-2,00 0,090+002 | 0073-0113 | 30%12
3 | 12 - - - - 16+05

Fonte: autoria propria

Na Tabela 24, pode-se observar que a maior producdo e o maior rendimento de
metano médio ocorreram na fase correspondente ao TDH de 24 h, com valores de 1,56 L/h/L
e 0,09 L CH4/g DQO, respectivamente.

Nota-se que a MPR e 0 MY cresceram quando o TDH decresceu de 32 para 24 h na
Figura 31. Tal comportamento é similar aquele observado por Wong et al. (2014) quando da
diminuicdo do TDH de 12 para 4 d, sendo que esses autores obtiveram valores de MPR de
532 a 766 mL CH,/d. De modo semelhante, mediante a utilizacdo do efluente de um reator
acidogénico, Koutrouli et al. (2009) obtiveram valores de MPR de 0,64 a 1,13 L/d/L quando o
TDH foi reduzido de 20 para 10 d.

A produgdo de metano ndo foi detectada pelo MilliGas-Counter ligado ao reator
metanogénico no TDH de 12 h provavelmente em razdo da restri¢do fisica que se estabeleceu
na parte superior do reator (isto é, o empacotamento do leito nesse TDH). Essa restri¢do
dificultou a passagem do biogas para o MilliGas, de modo que a pressdo do biogas na parte
superior do reator era baixa em decorréncia da maior compactagdo do leito empacotado.
Portanto, o MilliGas acoplado ao topo do reator ndo foi capaz de detectar metano, visto que a
medicdo por meio desse sistema depende da pressdo e da vazdo do biogas serem
suficientemente altas para mover seu dispositivo mecanico (cujo movimento indica a presenca

de gas).
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Ressalta-se que foi possivel obter valores da composicdo do biogas no TDH de 12 h
devido ao método utilizado ter sido a cromatografia gasosa, a qual é realizada por meio da
injecdo de uma amostra de biogas extraida do reator em um cromatdgrafo. Nesse método, a
composicao do biogéas é determinada independentemente de sua pressdo. Portanto, explica-se

a deteccdo do biogéas por cromatografia gasosa e ndo pelo MiliGas acoplado ao reator.

Figura 31 — Diagrama de caixa para os valores (a) da taxa de producéo e (b) do rendimento do
CH4 no RALF,.
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Fonte: autoria prépria

Figura 32 — Variacdo da taxa de producdo de metano e da eficiéncia de remocdo da DQO ao
longo da operacéo do RALF,.
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Na Figura 32, pode-se observar o comportamento da produgdo de metano em relacdo a
eficiéncia de remogéo de DQO nos valores de TDH de 32 e 24 h. Nota-se que, quando o TDH
decresceu de 32 para 24 h, a eficiéncia de remocdo de DQO diminuiu (49 para 30%) e, em

contrapartida, a producdo de metano aumentou.

5.3.7 Acidos Organicos Volateis e Alcoois (metab6litos)

A Tabela 25 e a Figura 33 apresentam as concentracdes dos metabolitos liquidos
detectados durante a operagdo do RALF,. Verificou-se a presenca de acido acético (HAc),
acido butirico (HBu), acido propi6nico (HPr), acido caproico (HCa) e etanol (EtOH) em todas

as fases de operacdo do RALF,.

Tabela 25 — Concentragdes dos metabolitos liquidos detectados durante a operagédo do RALF,.

Acido Acido Acido Acido
TDH Etanol

- Acético Butirico Propi6nico Caprodico
() mg/L mM mg/L mM mg/L mM mg/L mM mg/L | mM

32 325,19 5,42 52,80 0,60 | 338,64 | 4,57 11,91 0,10 38,67 0,84

24 693,14 | 11,54 | 146,20 | 1,66 | 661,55 | 8,93 20,03 0,17 38,67 0,84

12 570,88 9,51 | 294,70 | 3,34 | 46451 | 627 | 3538 | 0,30 | 38,66 | 0,84

Fonte: autoria propria

Observando a Figura 33 e a Tabela 25, nota-se que o &cido acético foi encontrado em
maiores concentracdes em todas as fases operacionais. Esse acido é considerado um indicador
da producdo de metano. As arqueias metanogénicas acetoclasticas sdo responsaveis pela
maior parte do metano produzido no processo anaerébio, uma vez que esses microrganismos
consomem 4acido acético (reacdo 10, vide pag. 24) para produzir metano e gas carbonico.
Ademais, as arqueias acetoclasticas convertem acido propibnico, acido butirico e etanol em

acido acético (reacOes 6, 7, 8 e 9, respectivamente, vide pag. 24).

O 4cido caproico apresentou 0s menores valores de concentracdo em todas as fases de
operacdo em comparacdo aos outros metabdlitos. Na Tabela 25, pode-se notar que as
concentracdes desse acido aumentam quando da diminuicdo do TDH, variando de 11,91 a
35,38 mg/L quando o TDH passa de 32 para 12 h. Esse mesmo comportamento foi observado
para as concentraces de &cido butirico, que variaram de 52,80 a 294,70 mg/L mediante a

diminuicdo do TDH de 32 para 12 h. Para as concentra¢es do etanol em todas as fases de
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operacdo do reator, verificou-se que praticamente ndo houve variacdo, sendo que os valores

dessa foram de cerca de 39 mg/L (0,84 mM).

Figura 33 — Concentrag6es dos metabdlitos liquidos detectados durante a operacédo do RALF,.
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Fonte: autoria propria

Na Figura 33, constata-se que as concentragdes dos acidos acético e propidnico
apresentaram tendéncias similares, com maiores valores no TDH de 24 h. Esse mesmo TDH
exibiu a maior producdo e rendimento do metano. Na Tabela 26 e na Figura 34 podem ser

observadas as porcentagens de cada metabdlito detectado no efluente do RALF-.

Tabela 26 — Porcentagem de cada metabolito detectado no RALF,.

cace | TOH | HAC/SMP [ HBUISMP | HPr/ISMP | HCa/SMP | EtOH/SMP | SMP
(h) (%0) (%) (%) (%0) (%0) (mM)

1 32 46,98 5,20 39,65 0,89 7,28 11,53
2 24 49,87 7,17 38,59 0,74 3,63 23,14
3 12 46,91 16,50 30,94 1,50 4,14 20,27

HAc: acetato; HBu: butirato; HPr: propionato; HCa: hexanoato (acido capréico) EtOH: etanol;
SMP = HAc + HBu + HPr + HCa + EtOH;

SMP = metabdlitos totais produzidos (base na concentragdo molar).

Fonte: autoria propria

O 4cido acético apresentou o maior percentual em todas as fases de operacdo do

RALF,, seguido do &acido propidnico. Por outro lado, o metabdlito que apresentou 0 menor
percentual em todas as fases foi o &cido caproéico. Este ultimo acido alcangou maiores fracoes

molares nas fases que forneceram menor contetido de biogas (TDH de 32 e 12 h).
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Figura 34 — Porcentagens dos metabdlitos detectados durante a operacdo do RALF,.
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Fonte: autoria propria

5.3.8 Balanco de massa em termos da DQO

Para determinar o balango de massa do RALF,, foram usadas as mesmas relacfes
estequiométricas de oxidacdo do RALF; para calcular a DQO efluente teorica, porém
desconsiderando a oxidacdo da glicose, pois foi assumido que o RALF; consome todo

conteudo de glicose do efluente bruto.

A Tabela 27 apresenta o balango de massa em termos dos valores médios da DQO
tedrica efluente para 0 RALF,. Esse balanco de massa foi realizado para confirmar a

coeréncia dos valores de DQO efluente obtidos experimentalmente.

Na Tabela 27, pode-se observar que a diferenca entre a DQO efluente medida e a
DQO teorica total variou de 896,43 (TDH de 32 h) a 1740,43 mg/L (TDH de 12 h). Os
resultados contidos nessa tabela mostram que houve uma diferenca consideravel entre a DQO
medida e a DQO tedrica, evidenciando falta de coeréncia no balango da DQO, a qual variou
de 35% a 42% (valores de TDH de 24 e 12 h, respectivamente). A razdo desse alto déficit no
balanco de massa pode ser atribuida a formagdo de outros metabolitos ndo monitorados no
presente estudo. Outra razdo foi sugerida por Peixoto (2011), que estudou o potencial de
alguns substratos para a producdo de hidrogénio e metano em reatores em batelada operando
em duas fases (acidogénica e metanogénica). Esse autor prop6s que o referido déficit tenha se

originado na fase acidogénica do experimento.



Tabela 27 — Balan¢o de Massa em termos da DQO no reator metanogénico (RALF,).
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o DQO; DQO; DQO; DQO, DQO, DQO, DQO, . DQO. — Eq.

Fase ) Biomassa HACc HBu HPr HCa EtOH Soma mglL DQO;Soma | equivaléncia
mg/L mg/L mg/L mg/L mg/L mg/L mg/L mg/L (%)
1 32 187,57 346,66 95,99 512,53 26,28 80,83 1.249,85 2.146,28 896,43 41
2 24 254,27 738,88 265,79 1.001,26 44,20 80,81 2.385,21 3.650,24 1.265,03 35
3 12 352,84 608,56 535,76 703,04 78,07 80,81 2.359,09 4.099,52 1.740,43 42

DQO;: Demanda quimica de oxigénio tedrica;

HAC: acetato; HBu: butirato; HPr: propionato; HCa:
DQO; soma: soma de todas as DQOy;

DQOgs: DQO efluente medida do RALF,;
Eq. equivaléncia = [(1 — DQOsoma)/DQO0c

Fonte: autoria propria

hexanoato (acido caproéico); EtOH: etanol;
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5.4 Parametros do sistema fermentativo anaerébio em duas fases

A Figura 35 apresenta uma comparacao entre as médias das eficiéncias de remocéo de
DQO para o sistema de fase Unica (somente com o RALF;, desconsiderando o RALF;) e 0
sistema de duas fases (considerando o RALF; e 0 RALF;). Essa comparacao foi realizada do
seguinte modo: para o sistema de fase Unica, o valor da eficiéncia foi calculado por meio dos
valores de DQO na entrada e na saida do RALF;; j& no sistema de duas fases, a eficiéncia foi
determinada por consideracdo dos valores de DQO na entrada do RALF; e na saida do
RALF,.

O eixo horizontal da Figura 35 mostra os valores de TDH adotados para ambos 0s
RALFs nos sistemas de fase tnica e duas fases. O par de barras mais a esquerda mostra a
situacdo em que o sistema de fase Unica foi operado sob TDH de 6 h, ao passo que 0 sistema
de duas fases foi operado sob valores de TDH de 6 h e 32 h para 0 RALF; e 0 RALF,,
respectivamente, sendo que a partida do RALF, foi dada depois de algum tempo desde o
inicio da operacdo do RALF;. Isso explica a possivel diferenca entre os valores de eficiéncia
de remoc¢do de DQO apresentados na Figura 35 e na Tabela 9 para o sistema de fase Unica,
uma vez foram usados dados correspondentes no tempo a fim de construir a Figura 35. O

mesmo raciocinio € valido para os demais pares de barras da Figura 35.

Figura 35 — Comparacdo entre as médias das eficiéncias de remocéo de DQO entre o sistema de
fase Unica (RALF,) e o sistema de duas fases (RALF; + RALF,).
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Quanto a eficiéncia de remocao de DQO, a Figura 35 demonstra que o sistema de duas
fases apresentou maiores valores em comparacgdo ao sistema de fase Unica em todas as fases
operadas. Na situacdo em que o RALF; foi operado sob TDH de 4 h e 0 RALF;, sob TDH de
32 h, observou-se uma diferenca de aproximadamente 18% entre os sistemas de duas fases e
fase unica. Essa foi a fase de operacdo associada a maior eficiéncia de remoc¢do de DQO para
0 sistema de duas fases.

A Tabela 28 expde um resumo dos valores médios dos parametros de operacdo do
RALF; e RALF,. Ja a Tabela 29 apresenta os valores maximos obtidos de alguns trabalhos
anteriores que utilizaram processo de fermentacdo em duas fases combinadas para a producéo

de hidrogénio e metano, incluindo os valores maximos obtidos neste trabalho.

Os metabolitos detectados nos reatores deste estudo sdo similares aqueles gerados em
diversos trabalhos (LEE et al., 2003; SHIDA, 2008; ANTONOPOULOS, 2008; REIS, 2010;
AMORIM, 2012; PEIXOTO et al., 2012) que também abordaram a produc¢do de hidrogénio
e/ou metano em reatores anaerobios. Contudo, as composicOes desses metabolitos no biogas

variam significativamente entre os trabalhos a depender da natureza do substrato empregado.

Embora os diferentes trabalhos mencionados na Tabela 29 tenham usado substratos e
condicBes operacionais distintas uns dos outros, é possivel realizar uma comparacao
qualitativa entre seus desempenhos de producdo de biogds. Examinando a referida tabela,
verifica-se que o rendimento de hidrogénio alcancado no presente trabalho foi o mais alto
entre aqueles obtidos pelos trabalhos citados. Verifica-se também que, em termos do
hidrogénio, a composicdo do biogas gerado no RALF; deste trabalho foi similar aquela

alcancada nos demais trabalhos.

No que se refere a producdo de metano, a analise da Tabela 29 revela que o presente
trabalho obteve maiores valores em comparacédo aos obtidos em Antonopoulou et al. (2008),
Venetsaneas et al. (2009) e Koutrouli et al. (2009). Por outro lado, a composi¢do em termos
do metano contido no biogds gerado no RALF, deste trabalho foi a menor entre aquelas
obtidas em todos os trabalhos citados.



Tabela 28 — Valores médios dos parametros de operagdo do RALF; e RALF,.
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Parametros RALF; (Biohidrogénio) RALF; (Biometano)

TDH (h) 7 6 4 2 1 32 24 12
Vazao (ml/h) 496,80 569,33 855,44 1713,49 3433,64 107,36 150,93 295,79
TCO (kg/m°d) 28,41 36,48 47,65 83,76 253,60 3,70 4,78 9,49
pH* 3,80 3,77 4,04 3,95 4,33 7,19 7,01 6,93
Carboidrato (mg/L)* 766,37 1264,13 604,09 1006,36 1303,42 # # #
Eficiéncia de conversdo (%) 74 65 80 69 59 # # #
DQO (mg/L)* 4511,89 4790,92 3938,46 4536,73 5060,42 2664,20 3403,67 4009,16
Eficiéncia de remog¢éo da DQO (%) 42 45 48 42 48 49 30 16
SSV (mg/L)* 201,33 276,19 274,50 270,38 344,85 102,53 140,48 296,36
Alcalinidade (mg CaCO,/L)* 4,22 0,96 3,56 10,04 27,54 1491,11 1874,83 1899,52
AVT(HAC mg /L)* 748,21 753,75 782,47 910,67 634,02 1031,56 1221,73 1018,44
Biogas — Hidrogénio (%) 17,55 27,06 30,59 33,82 27,05 17,15 7,01 2,51
Biogés — Metano (%) 33,20 15,20 5,80 3,21 0 35,57 38,60 25,18
Biogas — Gés Carbonico (%) 49,26 57,74 63,61 62,97 72,95 47,29 54,38 72,31
Taxa de Producgdo (L/h/L) 0,12 0,12 0,20 0,41 0,57 0,85 1,56 -
Rendimento - RALF; (mol H, /mol -
glicose), RALF, (L CH/g DQO) 1,53 2,08 2,20 2,45 2,09 0,046 0,090
HAc (mM)* 8,74 15,63 12,55 20,61 5,07 5,45 11,54 9,51
HBu (mM)* 0,50 0,38 0,80 1,12 1,63 0,60 1,66 3,34
HPr (mM)* 4,10 0,96 4,32 8,17 3,63 4,57 8,93 6,27
HCa (mM)* 0,10 0,10 0,08 0,13 0,09 0,10 0,17 0,30
EtOH (mM)* 0,84 0,84 0,84 0,84 0,84 0,84 0,84 0,84

(*) Valores correspondente aos efluente dos reatores

(-) Valores ndo detectados
(#) Analises ndo realizada

Fonte: autoria propria



89

Tabela 29 — Valores maximos obtidos por alguns trabalhos que usaram processo fermentativo de duas fases.

Maximos (Biohidrogénio)

Maximos (Biometano)

Autores Condicdes
Producéo Rendimento H, (%0) Producéo Rendimento CH, (%)
Substrato:  Sorgo  sacarino; 2550 0,86 0,73 29 (L CHy/kg de
Antonopoulou om. _ . ) 40,5 . 64
35°C; CSTR; Variagdo do TDH (mL/d) (mol Hy/mol glicose) (L CH4/d) sorgo sacarino)
et al., 2008 A (TDH 8 h) (TDH 20 d)
no CSTR acidogeénico. (TDH 6 h) (TDH 12 h) (TDH 20 d) (TDH 20 d)
. . QRO 2,9 0,78 1,47
Venetsaneas cs:gt?g?toéjr?trr%ie qdlieeughsspg; (LML) | (mol Hymol glicose) 238 (L/d) 081
et al., 2009 TR, mol H,/mol glicose -
adigdo de 20g NaHCO4/L (TDH 24 h) (TDH 24 h) (TDH 24 h) (TDH 20 d) (TDH 20 d)
. i 231 0,16
Koutrouli Substrato: t (;e5|dlu_o 350(2:0 . o O}iZ . 34.1 ( 1/,dl/3 | L CH 500, 67
processamento de oliva; ; m mol Hy/kg oliva L/d/L 4/Kg
etal, 2009 | ~oTR. vari acio de TDH, (TDH 7,5 ) (TDH 287 ) (TDH 28,7 h) (TDH 10 d) (TDH 20) (TDH 10 d)
Substrato: Manipueira; 28°C;
Amorim RALF com argila expandida 2,04 191 61,89 0,43
(BioH,) e RLF com concha de (L/h/L) (mol Hy/mol glicose) - (L/h/L) (L CH4/g DQO) -
etal., 2013 . : iacio d 3 3
sururu (BioCH,); Variacdo de | (161 kg/md) (126 kg/m°d) (TDH 12 h) (TDH 12 h)
TCO e TDH.
Substrato: residuo do
0,57 2,45 1,56 0,09
Presente processamento de coco; 26 — ) | Ll 33,82 ) (L CH./g DQO) 38,60
trabalho 32°C; RALF; Variacdo do (/L) (mol Hz/mol glicose) (TDH 2 h) (L/WL) /9 (TDH 24 h)
TDH. (TDH 1 h) (TDH 2 h) (TDH 24 h) (TDH 24 h)

(-) Valores ndo mencionados
RLF: Reator anaerobio de leito fixo; CSTR: Reator continuo de tanque agitado; RALF: Reator anaerdbio de leito fluidificado.

Fonte: autoria propria
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6 CONCLUSOES

O presente trabalho apresentou uma avaliacdo da producéo de hidrogénio e metano em
um sistema fermentativo de duas fases constituido por dois reatores dispostos em série: 0
primeiro acidogénico (RALF;, gera biohidrogénio) e o segundo metanogénico (RALF,, gera
biometano). Para tanto, utilizou-se um residuo oriundo do processamento industrial do coco
como substrato para o primeiro reator, ao passo que o segundo reator foi alimentado com o
efluente do primeiro. No contexto local, tendo em vista a producdo em grande escala de
derivados do coco em Alagoas, essa proposta pode contribuir para criar uma oportunidade

sustentavel de geragdo de fontes energéticas renovaveis.

O RALF; usou argila expandida (cinasita) como material suporte e, conforme sugerido
pela literatura, tal material proporcionou boa aderéncia para 0s microrganismos. Quanto a
geracdo de hidrogénio, obtiveram-se 0s seguintes parametros de desempenho maximos:
producdo de hidrogénio de 0,57 L/h/L (TDH = 1 h), rendimento de hidrogénio de 2,45 mol
Ha/mol glicose (TDH = 2 h) e composi¢édo de H, no biogéas de 33,82% (TDH = 2 h).

Uma comparacdo com outros trabalhos sobre sistemas de duas fases
(ANTONOPOULOU et al., 2008; VENETSANEAS et al., 2009; KOUTROULI et al., 2009;
AMORIM et al., 2013) revelou que o rendimento mé&ximo de hidrogénio obtido no presente
trabalho foi superior, ao passo que a composi¢do de hidrogénio no biogas do RALF; foi
similar. Quanto a producdo maxima de hidrogénio no RALF;, verificou-se superioridade em

relacdo a somente alguns dos referidos trabalhos.

As andlises do efluente bruto revelaram que seu conteddo de carboidratos €
relativamente baixo, de modo que a suplementacdo com glicose foi necessaria. Contudo,
apesar dessa caracteristica desfavoravel para a producdo de hidrogénio (que ndo se conhecia
de antemao), ressalta-se que o efluente utilizado esta disponivel em grandes quantidades e que
sua destinacdo final é o tratamento sem aproveitamento de seu potencial energético para a
geracdo de biogds. Ressalta-se também que o efluente utilizado foi proveniente
principalmente da lavagem de maquinarios para processamento do coco, 0O que € uma
caracteristica especifica do residuo da inddstria na qual foi realizada a coleta. Em outras
industrias que processam coco, portanto, o efluente pode ser mais concentrado em

carboidratos.

O RALF; usou conchas de sururu como meio suporte para 0S microrganismos.

Embora as conchas sejam de origem natural e baixo custo, elas podem néo ser adequadas ao
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uso como material suporte em RALFs. A facil aderéncia e entre as conchas de sururu e seu
desgaste ao longo da operagdo do reator dificultam a fluidificagdo e, portanto, podem
provocar problemas de entupimento, menor area de contato entre leito e substrato e
empacotamento do reator. Este ultimo empecilho foi observado durante a operacdo do RALF,
no TDH de 12 h, o que culminou no encerramento da operagéo do reator em decorréncia da

auséncia de fluidificagdo permanente.

Por outro lado, as conchas de sururu se mostraram capazes de conferir alcalinidade ao
meio reacional no RALF,. No presente trabalho, tal fato foi comprovado pelo aumento dos
valores de pH e alcalinidade total entre a entrada (efluente do RALF;) e a saida desse reator
(RALF,). Em um sistema de duas fases, a alcalinidade proporcionada pelas cascas de sururu
implica na economia de uso de agentes alcalinizantes quando o meio reacional do segundo
reator deve ser basico. Esse foi o caso deste trabalho, uma vez que valores de pH basicos

tendem a favorecer a manutencéo das arqueias metanogénicas.

No que diz respeito a geracdo de metano, obtiveram-se 0s seguintes parametros de
desempenho maximos: producdo de metano de 1,56 L/h/L, rendimento de metano de 0,09 L
CH4/g DQO e composicdo de metano no biogas de 38,60%, todos no TDH de 24 h.
Comparando os resultados maximos obtidos no presente trabalho com os obtidos em trabalhos
sobre sistemas de duas fases (ANTONOPOULOU et al., 2008; VENETSANEAS et al., 2009;
KOUTROULI et al., 2009), observou-se que o presente trabalho alcangcou uma maiores
valores de producdo e rendimento de metano. Em contrapartida, a composicdo em termos de

metano do biogas gerado no RALF; alcan¢cou menor percentual.

Em ambos os RALFs, verificou-se a presenca de metabolitos sollveis liquidos. Entre
esses, 0 que apresentou maior concentracdo foi o &cido acético, o qual participa como
reagente das reacdes de geracao de hidrogénio e metano. As concentracdes maximas de acido
acetico foram observadas nos valores de TDH de 2 e 24 h nos reatores acidogénicos e
metanogénicos, respectivamente. Isso é compativel com o fato do RALF; apresentar maior
rendimento e maiores porcentagens de hidrogénio no biogas no TDH de 2 h, pois o &cido
acético ¢ indicador da producédo de hidrogénio. Outros acidos (butirico e caproéico) e o etanol
foram detectados em quantidades minoritarias, ao passo que o acido propidnico foi detectado

em quantidades intermediarias.

Por fim, vale mencionar que o sistema de duas fases (RALF; + RALF,) se mostrou
mais eficiente quanto a remocao de DQO em comparagéo ao sistema de fase Unica (somente

RALF,). Tal fato também foi reportado em trabalhos que abordaram a digestdo anaerobia de
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residuo em sistemas de duas fases (MOHAN et al., 2008b; VENETSANEAS et al., 2009;
PEIXOTO et al.,2012). Ademais, o sistema de duas fases se mostrou capaz de gerar

hidrogénio e metano com parametros de desempenho satisfatorios.
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7 SUGESTOES PARA TRABALHOS FUTUROS
Para trabalhos futuros, apresentam-se as seguintes sugestoes:

e No sistema fermentativo de duas fases, pode-se fixar um valor de TDH em um dos
reatores (acidogénico ou metanogénico) e variar o TDH e/ou a TCO do outro reator.
Isso pode ser realizado a fim de observar qual é a melhor condicdo de concentracdo de
entrada e/ou saida para um sistema de duas fases de modo a produzir o maximo de

biogas e remover a maior quantidade de DQO.

e Fixar o TDH de 2 h (melhor condicdo de operacdo obtida em relacdo a
rendimento/producdo de biogas) no reator acidogénico e variar o pH na faixa de 4 a 6
para observar se ha variacdo na producéo e/ou rendimento do hidrogénio.

e Investigar mais detalhadamente a composicdo, a densidade e a granulométrica ideal
das conchas de sururu para servir de material suporte para 0s microrganismos

metanogénicos devido ao seu potencial alcalinizante;

e Uma vez que o substrato do residuo do processamento de coco apresentou baixa
concentracdo de carboidratos, testar seu uso como agente de dilui¢cdo de residuos com

altas concentracdes de carboidratos.
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