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RESUMO

RAMOS, José Gustavo Venancio da Silva. Producao de metano em reator
anaerobio hibrido tratando esgoto sanitario submetido a diferentes
temperaturas. 2021. 95 f. Dissertagao (Mestrado em Engenharia Civil) - Universidade
Tecnoldgica Federal do Parana. Curitiba, 2021.

O processo de digestao anaerébia é influenciado por diversos fatores. Dentre eles
esta a temperatura, que, quando reduzida, pode diminuir a velocidade do metabolismo
microbiano - alterando a eficiéncia do sistema -, além de favorecer o escape de gases
dissolvidos no liquido. Para mitigar estes problemas, pesquisadores vém testando
diferentes configuragdes de reatores anaerdbios ao longo do tempo. Neste estudo,
um Reator Anaerdbio Hibrido, em inglés Uplfow Anaerobic Hybrid Reactor (UAHB),
em escala de bancada, que combinou uma manta de lodo na parte inferior e meio
filtrante na parte superior, com um separador trifasico acima de cada uma destas, foi
utilizado para o tratamento de esgoto doméstico sintético. O reator foi operado por 218
dias, com carga organica volumétrica média de 1,24 (0,4) kg DQO m=3d' e TDH de
8 h. A temperatura foi variada, sendo 18 (fase 1), 23 (fase 2) e 28 °C (fase 3) para
avaliacao da producdo de metano nos coletores de gas e dissolvido no efluente. O pH
do reator se manteve proximo a neutralidade em todas as etapas, além disso,
observou-se geracéao de alcalinidade e consumo de acidos volateis. A remog¢ao média
de matéria organica em termos de DQO e a de SST permaneceram constantes e em
torno de 90 e 95%, respectivamente, para todas as fases, atribuidas a degradacgao da
matéria organica e a retengao de sélidos/biomassa proporcionada pelo meio filtrante.
A manta de lodo produziu a maior parte da vazao de metano e biogas e estes volumes
aumentaram com o aumento da temperatura. A producido média de metano no leito
inferior foi de 1,74 (0,88), 2,21 (0,57) e 2,59 (0,79) L d-' para as etapas 1, 2 e 3,
respectivamente. A parte superior do reator nao apresentou correlacido
estatisticamente significativa entre a producéo de metano e biogas e a temperatura,
indicando remocéo efetiva da matéria organica mesmo em temperaturas mais baixas,
com incremento de cerca de 20% na produgao de biogas recuperada. As perdas de
metano dissolvido no efluente foram tdo maiores quanto menor a temperatura, sendo
38, 30 e 23% quando a 18, 23 e 28 °C, respectivamente, indicando perda de potencial
energético. A concentragdo de metano dissolvido foi estatisticamente igual no efluente
acima do separador ftrifasico inferior e superior, indicando que o meio suporte nao
influenciou na concentracédo deste gas no liquido, a 28 °C. A relagdo entre a
concentracao de metano dissolvido encontrada experimentalmente e a tedrica (grau
de saturagao) foi de 1,08 a 18 °C, 0,95 a 23 °C e 0,90 a 28 °C, indicando
supersaturacdo do gas apenas na temperatura mais baixa. As produgdes totais de
metano foram 3,56 (0,42), 3,81 (0,60) e 4,09 (0,88) L d' para as etapas 1, 2 e 3,
respectivamente. Considerando a producdo de metano dissolvido no efluente, o
reator apresentou producdao semelhante de CH4 em todas as fases, indicando bom
desempenho mesmo a 18 °C.

Palavras-chave: Processo anaerobio. Biogas. Metano dissolvido. UASB Hibrido.
Potencial energético.



ABSTRACT

RAMOS, José Gustavo Venancio da Silva. Methane yield on hybrid anaerobic
reactor treating domestic sewage under different temperatures. 2021. 95 p.
Dissertation (Master Degree in Civil Engineering) - Federal Technology University -
Parana. Curitiba, 2021.

The anaerobic digestion process is influenced by several factors. Among them is the
temperature, which, when reduced, can decrease the speed of microbial metabolism
— changing the efficiency of the system -, in addition to favoring the escape of gases
dissolved in the liquid. To mitigate these problems, researchers have been testing
different configurations of anerobic reactors over time. In this study, a bench-scale
Upflow Anaerobic Hybrid Reactor (UAHB), which combined a sludge blanket in lower
part and filter media in the upper one, with a three-phase separator above each of
these was used for the treatment of synthetic domestic sewage. The reactor was
operated for 218 days, with an average volumetric organic load rate of
1.24 (0.4) kg COD m3d" and HRT of 8 h. The temperature ranged from 18 (phase 1),
23 (phase 2) to 28 °C (phase 3) for the evaluation of the methane yield in the gas
collectors and dissolved in the effluent. The pH of the reactor remained close to
neutrality in all phases, in addition, alkalinity generation and consumption of volatile
fatty acids were observed. The average COD and TSS removal remained constant and
around 90 and 95% for all phases, respectively, attributed to the organic matter
degradation and the solids/biomass retention provided by the filter media. The sludge
blanket produced most of the methane and biogas flow and these volumes increased
with the temperature increase. The average methane yield in the lower bed was
1.74 (0.88), 2.21 (0.57) and 2.59 (0.79) L d" at phases 1, 2 and 3, respectively. The
upper part of the reactor did not show a statistically significant correlation between the
production of methane and biogas and the temperature, indicating effective removal of
organic matter even at lower temperatures, with an increase of about 20% in the
recovered biogas yield. The losses of methane dissolved in the effluent were as greater
as lower the temperature was, being 37, 30 and 23% when at 18, 23 and 28 °C,
respectively, indicating loss of energy potential. The concentration of dissolved
methane was statistically equal in the effluent above the lower and upper three-phase
separator, indicating that the support medium did not influence the concentration of
this gas in the liquid, at 28 °C. The relationship between the concentration of dissolved
methane found experimentally and the theoretical one (degree of saturation) was 1.08
at 18 °C, 0.95 at 23 °C and 0.90 at 28 °C, indicating gas supersaturation only in lower
temperature. Total methane yields were 3.56 (0.42), 3.81 (0.60) and 4.09 (0.88) L d’
for phases 1, 2 and 3, respectively. Considering the production of methane dissolved
in the effluent, the reactor showed similar production of CH4 in all phases, indicating
good performance even at 18 °C.

Keywords: Anaerobic process. Biogas. Dissolved methane. Hybrid UASB. Energetic
potencial.
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1 INTRODUGAO

No Brasil, a universalizagdo do saneamento ainda € uma realidade distante.
Segundo dados do Sistema Nacional de Informagdes sobre Saneamento (SNIS), 62%
do esgoto urbano gerado no Brasil € captado por redes coletoras. Deste percentual,
78% é de fato tratado antes de sua disposigéo final, totalizando 49% do total gerado
(BRASIL, 2020).

Von Sperling (2016) analisou 2.187 estagbes de tratamento de esgoto
localizadas no Brasil, constatando que 1.583 (cerca de 72%) utilizavam algum tipo de
processo anaerobio de tratamento, devendo ser destacado o reator tipo UASB, que
sozinho ou seguido de algum pos-tratamento estava presente em 820 (cerca de 38%)
das estagdes analisadas.

A digestao anaerdbia ocorre pela acéo sintréfica de varios microrganismos. E
um processo estruturado, que apresenta quatro etapas distintas (hidrélise,
acidogénese, acetogénese e metanogénese) que transformam matéria organica em
energia e geram como subprodutos alguns gases, como gas carbdnico (CO2) e
metano (CH4) (CAMPOS, 1999).

O processo de tratamento biolégico por meio de microrganismos anaerébios
tem chamado atencao de pesquisadores da area nas ultimas décadas, principalmente
em localidades de clima quente, que beneficiam este processo. Se comparado ao
tratamento aerobio, apresenta baixa produgao de lodo, baixo custo de implantagéo e
operagdo (LETTINGA et al., 1993; WEN et al.,, 1999; CHERNICHARO, 2006;
CHERNICHARO et al., 2015), além da possibilidade de recuperagéo do gas metano,
considerado uma fonte de energia renovavel (MARIN et al., 2019). Por outro lado, de
acordo com Chernicharo (2006), entre as desvantagens ha o longo periodo de partida,
menor remog¢ao de matéria organica, patdogenos e nutrientes se comparado aos
processos aerobios.

O processo de digestdo anaerdbia é influenciado por alguns paréametros
fisicos e quimicos, como pH, tempo de detencdo hidraulica, carga organica,
temperatura, sendo este ultimo motivo de frequentes estudos. Baixas temperaturas
reduzem a velocidade metabdlica dos microrganismos, além de elevar a quantidade
de metano dissolvida no efluente, ou seja, reduz a eficiéncia em geral e é perdido
material com potencial energético (LETTINGA et al., 1993; CAMPOS, 1999; SANTOS
et al., 2018; KUNZ et al., 2019).
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Ainda entre os desafios atuais na tecnologia anaerébia para tratamento de
efluentes ha a perda de metano dissolvido na fase liquida, com concentragdes
geralmente acima da tedrica, a qual deixa o reator e se ndo recuperada (0 que muitas
vezes € 0 que acontece) representa perda de potencial energético e contribui para a
emissao deste gas do efeito estufa. Recentemente, diversos autores tém buscado
quantificar a concentragao de metano dissolvido em diferentes tipos de reatores e
formas de mitigar este problema.

Neste contexto, pesquisadores desenvolveram diferentes configuragbes de
reatores, visando melhorias nos processos de tratamento. Um exemplo € o reator
anaerobio hibrido, em inglés Uplfow Anaerobic Hybrid Reactor (UAHB), o qual
apresenta uma manta de lodo (leito moével) em sua porgao inferior e um meio filtrante
(leito fixo) em sua porgao superior. Desta forma, ha promogéo da retengéo de sélidos,
aumento da taxa de remogao de matéria organica e consequentemente produgao de
biogas, e polimento do efluente se comparado a um tipo UASB tradicional.

Até o presente momento, de acordo com o levantamento bibliografico
realizado para esta pesquisa, nao existem estudos acerca do metano dissolvido em
reatores anaerobios hibridos, sendo desta forma uma contribuicao para esta relevante

questéo.

1.1 OBJETIVOS
1.1.1 Objetivo Geral

O objetivo geral desta pesquisa € avaliar a influéncia da temperatura na
producao de metano e na concentragcdo de metano dissolvido no efluente de um reator

UAHB tratando esgoto sanitario.

1.1.2 Objetivos Especificos

Os obijetivos especificos desta pesquisa sdo:
e Verificar a influéncia da temperatura na estabilidade e no desempenho do
reator UAHB,;

e Verificar a influéncia da temperatura na produgédo de biogas e metano dos

leitos fixo e mdvel do reator UAHB.
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e Verificar a influéncia da temperatura na concentracdo de metano dissolvido
no efluente do reator, na percentagem de perda do gas nesta forma e no grau

de saturagdo do gas no efluente do reator UAHB,;

1.2 JUSTIFICATIVA

O presente trabalho se justifica devido a trés pontos principais. O primeiro
deles é a reduzida eficiéncia de reatores anaerdbios em temperaturas mais amenas
(LETTINGA et al., 2001). Segundo Tilche e Vieira (1991), o reator UAHB apresenta
elevada retencdo de sdlidos, e consequentemente biomassa; além disso, segundo
Passig (2005) e Godinho (2017), este tipo de reator apresenta mistura hidraulica
similar a mistura completa em série (4 e 3 tanques, respectivamente). Estas
caracteristicas sdo benéficas a digestdo anaerdbia em temperaturas reduzidas, de
acordo com Lettinga et al. (2001). Neste sentido, o reator UAHB foi testado em trés
temperaturas, inclusive em uma etapa psicrofilica (< 20 °C), a fim de se verificar a
influéncia deste parametro em sua estabilidade e desempenho

O segundo ponto que justifica este trabalho € a baixa atividade metanogénica
na parte superior de reatores tipo UASB tradicionais, constatada por Seghezzo et al.
(2000), e necessidade de polimento do efluente a jusante, como apontado por Lettinga
et al. (1993). Segundo Tilche e Vieira (1991), o meio filtrante instalado na porcéo
superior dos reatores UAHB auxilia no tratamento bioldgico, retengdo de sélidos e
separacao de fases da agua residuaria tratada, resultando, desta forma, em polimento
do efluente. Além disto, a partir da instalacdo de um separador trifasico acima de cada
um dos leitos do reator, houve a possibilidade de se analisar o comportamento de
cada um destes em relagdo a produgao de biogas e metano e, consequentemente,
degradagao de matéria organica carbonacea.

O terceiro ponto a ser considerado nesta justificativa € a inexisténcia de
analises experimentais acerca da concentracao de metano dissolvido no efluente de
reatores UAHB, constatada a partir da revisao bibliografica realizada. Os trabalhos
levantados apresentam apenas calculos tedricos, com base na lei de Henry.
Entretanto, de acordo com Crone et al. (2016), as concentragbes deste gas dissolvido
no efluente de reatores anaerdbios geralmente diferem das preditas teoricamente. O
metano dissolvido em efluentes de reatores anaerdbios representa além de perda de

potencial energético, aumento na emissao deste gas de efeito estufa, mais nocivo que
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o CO2 e em alguns casos, pode representar a maioria das emissées de metano em
algumas estagdes de tratamento de esgoto (ETEs). Além disso, por meio da atencéo
dada a problematica do metano dissolvido no efluente de reatores anaerdébios, este

trabalho estimula a busca por formas de controle e recuperagéo deste gas.
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O processo de digestdo anaerdbia € composto por quatro sub processos.

Esses processos ocorrem devido a agao de diferentes microrganismos em sintrofia,

0s quais sao: hidrélise, acidogénese, acetogénese e metanogénese (CAMPOS, 1999;
ANGELIDAKI, BATSTONE, 2010; KUNZ et al., 2019). Um esquema do processo esta

apresentado na Figura 1, seguido de explicagao acerca de cada etapa.

Figura 1 — Esquema da digestao anaerobia

Orgénicos Complexos
Carboidratos, Proteinas, Lipideos e outros.

l Hidrélise - Bactérias fermentativas

Organicos Simples

Acucares, Aminoacidos, Peptideos

Acidos Organicos
Propionato, Butirato e outros

l Acidogénese - Bactérias fermentativas

Acetogénese - Bactérias acetogénicas

Bactérias acetogénicas produtoras de Hidrogénio

H,e CO

Bactérias acetogénicas consumidoras de Hidrogénio

Metanogénese

Arqueias Metanogénicas

h
>

Acetato

» CH,eCO, «

Sulfetogénese - Bactéria redutora de sulfato

Fonte: Silveira et al. (2015).

Metanogénicas Metanogénicas
Hidrogenotroficas Acetoclasticas

[ R [ —— |

Na hidrolise, primeira etapa, bactérias hidroliticas excretam enzimas

extracelulares, as quais transformam compostos de alta massa molecular como

lipidios, polissacarideos e proteinas em substancias mais simples e soluveis

(mondmeros). Em muitos casos a velocidade da hidrélise pode ser a etapa limitante

para a velocidade de todo o processo anaerdbio, principalmente em compostos de
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dificil degradagdo e em temperaturas inferiores a 20 °C (LETTINGA et al., 1993;
CAMPOS, 1999; ANGELIDAKI, BATSTONE, 2010; KUNZ et al., 2019).

Na acidogénese, os compostos dissolvidos gerados na etapa anterior sdo
degradados por bactérias fermentativas. Elas excretam como resultados acidos
graxos volateis (AGV), alcoois, acido latico e compostos minerais. A maioria das
bactérias responsaveis por esta etapa € exclusivamente anaerdbia, entretanto ha
também facultativas. Tais bactérias consomem eventual oxigénio dissolvido, o qual
poderia se tornar inibitério para o sistema (CAMPOS, 1999; ANGELIDAKI,
BATSTONE, 2010; KUNZ et al., 2019).

Na acetogénese os compostos resultantes da acidogénese sao convertidos
por bactérias em acetato, didxido de carbono e hidrogénio. Aproximadamente 70% da
matéria organica degradada é convertida em &cido acético, sendo o restante
concentrado no hidrogénio formado (CAMPOS, 1999; ANGELIDAKI, BATSTONE,
2010; KUNZ et al., 2019).

A ultima etapa, metanogénese, ocorre em condigdes estritamente anaerobias.
As arqueias metanogénicas acetoclasticas convertem o acetato a metano, enquanto
as arqueias metanogénicas hidrogenotroficas, realizam esta conversao a partir de
COz2 e hidrogénio, em processos exotérmicos. As primeiras sao responsaveis por 70%
do metano total gerado enquanto as segundas pelo restante (CAMPOS, 1999;
O’FLAHERTY et al., 2006; ANGELIDAKI, BATSTONE, 2010; KUNZ et al., 2019).

Além das etapas supracitadas, pode ainda haver a sulfetogénese. Nesta
etapa, o sulfato presente no interior do reator é reduzido a sulfeto por bactérias
redutoras de sulfato (BRS). (ZINDER, KOCH, 1984; JOUBERT, BRITZ, 1987).

A reducgéo bioldgica de sulfato a sulfeto, geralmente é considerada como um
processo nao benéfico e indesejavel, uma vez que a matéria organica oxidada neste
processo nao é transformada em metano e, além disso, forma-se o gas sulfidrico
(H2S). Este gas é corrosivo, apresenta odor desagradavel e pode ser toxico para as
arqueias metanogénicas. (ZINDER, KOCH, 1984; JOUBERT, BRITZ, 1987; SPEECE,
1996; ZIEMINSKI, FRAC, 2012).

2.2 PROCESSO ANAEROBIO PARA TRATAMENTO DE EFLUENTES

De acordo com Angelidaki et al. (2009), a digestao anaerdbia de residuos
organicos € uma tecnologia que vem sendo amplamente aplicada. Weiland (2009)
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elenca entre as vantagens da digestdo anaerdbia a elevada gama de materiais que
podem ser utilizados para esta digestao, o baixo custo e a ampla variedade de formas
utilizaveis de biogas para a produgéo de vapor, calor, eletricidade e hidrogénio.

Segundo Foresti et al. (2006) e Suryawanshi et al. (2010), a utilizagdo do
processo para tratamento de esgoto sanitario advém de um conceito mais geral de
protegcdo ambiental sustentavel e conservagao de recursos naturais. De acordo com
um estudo de Von Sperling (2016), o qual analisou 2.187 estagbes de tratamento de
esgoto no Brasil, cerca de 72% das mesmas utiliza algum tipo de processo anaerobio
de tratamento, sendo o reator tipo UASB (sozinho ou seguido de algum pés
tratamento) responsavel por cerca de 38% das estag¢des analisadas.

Aiyuk et al. (2006) explicam que os sistemas complexos e sofisticados para
tratamento de efluentes constantemente apresentam falhas a curto prazo,
principalmente em paises em desenvolvimento. Portanto, ha a necessidade de
desenvolvimento de técnicas mais simples, de baixo custo de implantagdo e
manutengao além de eficiéncia adequada. A digestdo anaerdbia se enquadra em tais
requisitos, que podem ser considerados como vantagens.

Ainda dentre as vantagens do processo anaerébio, podem ser citadas a
economia de energia, possibilidade de recuperacdo de biogas, baixa producédo de
lodo, simplicidade operacional e baixo custo de implantacdo e operacédo. Tais
caracteristicas, aliadas a condi¢cbes climaticas necessarias, fizeram com que o
processo ganhasse destaque em paises com clima tropical, com predominancia de
elevadas temperaturas, como Brasil, Coldmbia e india (LETTINGA et al., 1993; WEN
et al., 1999; CHERNICHARO, 2006; CHERNICHARO et al., 2015).

Apesar das vantagens, o processo ainda apresenta alguns aspectos
negativos. Nesse sentido, podem ser citados o longo periodo de partida, se ndo ha
disponibilidade de in6culo adequado, menor remogao de matéria organica, patdégenos
e nutrientes se comparado aos processos aerobios, além de geralmente haver baixa
eficiéncia em baixas temperaturas e necessidade de polimento a jusante (LETTINGA
et al., 1993; CAMPOS, 1999; WEN et al.,1999; CHERNICHARO, 2006; STAZI et al.,
2018). Tais deficiéncias apresentam campos para estudos, a fim de promover a

superagao ou mitigagado das mesmas.
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2.3 INFLUENCIA DA TEMPERATURA NO PROCESSO ANAEROBIO

A temperatura € um dos fatores que mais influencia a eficiéncia da digestao
anaerdbia, interferindo na velocidade de crescimento e metabolismo dos
microrganismos, equilibrio idnico e solubilidade dos substratos (LETTINGA et al.,
1993; CAMPOS, 1999; SANTOS et al., 2018; KUNZ et al., 2019). De acordo com Kunz
et al. (2019), variagdes bruscas na temperatura, podem causar efeitos adversos em
um reator anaerobio. Suryawanshi et al. (2010) elencam entre os efeitos da diminuigao
repentina na temperatura: acumulo de acidos volateis, menor eficiéncia de remogao
de matéria organica e menor produgdo de biogas. Ainda, segundo os autores, a
extensdo da perturbacado depende da magnitude da temperatura e da duragéo de sua
variagao.

Dependendo da temperatura em que ocorre, a digestdo anaerdbia pode ser
psicrofilica (< 20 °C), mesofilica (20 — 45 °C) ou termofilica (45 — 60 °C), sendo os
digestores anaerobios usualmente operados nestas duas ultimas faixas (SAFLEY JR,
WASTERMAN, 1992; SURYAWANSHI et al., 2010).

O processo termofilico tem como vantagem sobre a digestdo mesofilica as
elevadas velocidades das reagdes e capacidade de carga. Entretanto, € menos
estavel, mais suscetivel a mudancas de temperatura e pode haver acidificagao, a qual
inibe a producdo de biogas. O processo mesofilico, além de mais estabilidade,
apresenta menores custos associados e consumo de energia liquida, além de efluente
de melhor qualidade (MAO et al., 2015; SANTOS et al., 2018).

De acordo com Kunz (2019), a faixa de temperatura ideal para os processos
de hidrolise/ acidogénese é de 25 a 35 °C e para a metanogénese € de 32 a 42 °C.
Desta forma, segundo Weiland (1993) e Mao et al. (2015), seria consistente a divisao
da digestao anaerdbia em duas fases, tendo um reator operando a hidrdlise e outro a
metanogénese

As vantagens da tecnologia anaerdbia em paises de clima tropical ja foram
relatadas neste trabalho. Por outro lado, nas regides de clima temperado, onde ha
predominio de condicdes psicrofilicas, as reagdes quimicas e biolégicas ocorrem de
maneira muito mais lenta. A reducdo na temperatura pode levar a diminuicdo das
taxas maximas especificas de crescimento e utilizacao do substrato, entretanto pode
também ocasionar aumento no rendimento liquido de biomassa (massa de biomassa
por massa de substrato convertida) (LETTINGA et al., 2001).
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A temperatura também exerce influéncia sobre a solubilizagdo dos gases nos
liquidos. Espera-se que o efluente de um reator operando em baixas temperaturas
apresente maior quantidade de gases dissolvidos em relagdo a um reator operando
em temperaturas mais elevadas, resultando em perdas no potencial energético
(LETTINGA et al., 2001; CHERNICHARO et al., 2015; CRONE et al., 2016).

Devido a sua baixa solubilidade em agua, o metano dissolvido no efluente
posteriormente escapa para o meio ambiente, representando em muitos casos a
maioria das emissdes de metano dos sistemas anaerdbios de tratamento de esgoto
sanitario (NOYOLA et al., 2006; SOUZA et al., 2012; SMITH et al., 2014).

Alguns fatores devem ser analisados para otimizar a viabilidade de reatores
anaerobios nestas condi¢cdes. Pode-se citar a capacidade de retencdo de lodo (pois
pouca ou nenhuma biomassa pode ser levada do reator), do contato entre o lodo retido
e o efluente (para utilizar toda a capacidade disponivel do biorreator) e a configuragao
do reator (principalmente em relacdo a capacidade de reter lodo, como ja dito
anteriormente) (LETTINGA et al., 2001; SANTOS et al., 2018).

Michelon (2019) relatou que a variacdo de temperatura influenciou na
remogao de matéria organica em um reator anaerobio hibrido, com leito de lodo na
porcao inferior e material filtrante na porcéo superior (ambos contendo separador
trifasico). Também foi reportado que para temperaturas inferiores a 17 °C a produgao
de biogas no leito fixo foi maior em comparagao ao leito movel, indicando que o leito

movel € mais sensivel a temperatura do que o leito fixo.

2.4METANO PROVENIENTE DA DIGESTAO ANAEROBIA E ENERGIA
ASSOCIADA

Mao et al. (2018) citam que ha uma procura mundial por novas fontes de
energia mais sustentaveis e limpas, a qual visa a substituicdo dos combustiveis
fésseis, altamente danosos ao meio ambiente. De acordo com Marin et al. (2019),
dentre estas fontes esta o biogas, um subproduto da digestado anaerdébia de efluentes
ou de residuos solidos organicos, sendo também considerado uma fonte de energia
renovavel.

O biogas proveniente do tratamento de efluentes € composto principalmente
pelos gases metano (CHa), dioxido de carbono (COz2), nitrogénio (N2) e sulfeto de
hidrogénio (H2S) (NOYOLA et al., 2006; MANYUCHI et al., 2018). Na Tabela 1 estao
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apresentadas concentragdes tipicas de gases no biogas proveniente do tratamento

anaerdbio de esgoto sanitario.

Tabela 1 - Composicéo tipica de biogas em reatores anaerébios tratando esgoto sanitario

Componente Concentragiao

Metano (CH4) (% em vol.) 60 -85
Didéxido de carbono (COz) (% em vol.) 5-15

Monoxido de carbono (CO) (% em vol.) 0-0,3
Nitrogénio (N2) (% em vol.) 2-25
Hidrogénio (Hz) (% em vol.) 0-3

Sulfeto de hidrogénio (H2S) (ppm) 1000 — 5000

Oxigénio (O2) (% em vol.) 0-2

Fonte: Silveira et al. (2015).

Observa-se por meio da Tabela 1, que a concentracdo de metano varia entre
60 e 85%, a de nitrogénio se situa de 2 a 25%, enquanto a de diéxido de carbono de
5 a 15%. Os demais gases apresentados tém participacdo menor em volume.

O tratamento anaerdbio de esgoto sanitario pode ser energeticamente neutro
ou até mesmo produtor de energia, devido a produgédo de biogas/metano associada
(CRONE et al., 2016). Neste contexto, segundo McCarty et al. (2011), o esgoto
sanitario tem sido visto nos paises mais desenvolvidos mais como recurso do que
como residuo.

Além de ser muito versatil, podendo ser utilizado tanto como combustivel de
veiculos, quanto para gerar eletricidade, o biogas também tem sido usado para
aquecimento de estufas na Turquia e de residéncias na india (GRANDO et al., 2017).

Segundo Campos (1999), de acordo com a relagao estequiométrica, a cada
1kg de DQO removida, cerca de 350 litros de metano séo gerados, em condigbes
normais de temperatura e pressdo. No entanto, segundo o autor, geralmente sao
obtidos valores inferiores ao supracitado.

Rosa et al. (2016) investigaram o potencial energético em diferentes cenarios
de uma ETE da cidade de Itabira — MG. No primeiro cenario, o biogas era usado
prioritariamente em uma camara de combustéo, visando a geracao de calor para
secagem do lodo até 10% de umidade, com o excedente sendo usado para
suprimento de eletricidade para a ETE. No segundo cenario, o biogas era usado

prioritariamente para geracao de eletricidade, sendo apenas os gases de exaustao
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usados para secagem do lodo. Houve vantagens significativas na redugao do volume

de lodo no primeiro cenario e suprimento da demanda de energia da ETE no segundo.

2.5 METANO DISSOLVIDO NO EFLUENTE DE REATORES ANAEROBIOS

Apesar dos constantes avangos na tecnologia, um dos desafios no tratamento
anaerdbio de esgoto sanitario é a recuperacédo do metano dissolvido no efluente. E
estimado que no Brasil, 36 a 40% do metano produzido escapa do reator desta forma,
representando perda no potencial energético (CHERNICHARO et al., 2015).

A concentragdo de determinado gas dissolvido em fase liquida pode ser
calculada pela Lei de Henry, que relaciona esta solubilidade com a presséao parcial do
respectivo gas na atmosfera sobre o liquido. A concentragdo do gas em equilibrio no
liquido pela Lei de Henry é definida pela Equacgao 1 (ATKINS, JONES, 2006):

[GHS]eq =ku. Pgas Equa(}éo 1

Em que:
[Gas]eq: Concentragédo do gas em equilibrio no liquido (mg L™);
k. Constante da Lei de Henry (mg L' atm™");

Peas. Pressao parcial do gas (atm);

A constante da Lei de Henry, por sua vez, é fungao do tipo de gas, do solvente
e temperatura do liquido (ATKINS, JONES, 2006), os valores da constante para o

CHg4, para temperaturas entre 0 e 30 °C, estdo apresentados na Tabela 2.

Tabela 2 - Constante da Lei de Henry para o CH4 em agua pura
Temperatura (°C) ks (mg L' atm™)

0 39,7
5 34,3
10 29,9
15 26,4
20 23,6
25 21,5
30 19,8

Fonte: adaptado de Green e Perry (2008).
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Nota-se, a partir dos dados apresentados na Tabela 2, que o0 aumento da
temperatura causa diminuicdo no valor da constante, sendo assim é esperado que
reatores operando em baixas temperaturas tendam a ter mais metano dissolvido em
seu efluente.

Souza (2010) investigou a concentragdao de metano dissolvido em reatores do
tipo UASB, encontrando valores entre 17 e 21 mg L', correspondendo a 30% do
metano gerado na estag&o. Paula (2019), por sua vez, encontrou a concentragéo de
13 mg L' de metano dissolvido no efluente de um reator tipo UASB modificado, sendo
43% da DQO total convertida a metano. Nelting et al. (2017) encontrou o valor de
9 mg L' de CH4 dissolvido no efluente do reator tipo UASB em escala real de uma
ETE, o autor ndo indicou a percentagem correspondente, em relagéo a produgao total
de metano.

Nelting et al. (2015) avaliaram a influéncia dos parametros temperatura e
TDH, além do topo do reator aberto para a atmosfera ou fechado com uma laje, na
concentracdo de metano dissolvido de um reator UASB. Como resultados os autores
reportaram que o reator coberto teve concentracdo de metano dissolvido cerca de
37% maior que com a superficie livre, devido a maior pressao parcial de metano. Além
disso, operando a TDH de 5 h em comparagao a 20 h, os reatores aberto e fechado
tiveram concentragoes 40 e 14% menores. Comparando o reator operando a 20 e
25 °C, a concentragao foi 30% maior na menor temperatura.

Apesar do definido pela Lei de Henry, resultados experimentais mostram
geralmente concentracbes de metano dissolvido superiores as calculadas
teoricamente, indicando supersaturacdo do gas no efluente e mais uma vez, perdas
energéticas. (HARTLEY, LANT, 2006; SOUZA et al., 2011). Os dados apresentados
na Tabela 3 deixam evidente a supersaturagcao para diferentes reatores tratando

esgoto sanitario doméstico, operando em diferentes temperaturas.
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Tabela 3 - Metano dissolvido em efluente de reatores anaerébios tratando esgoto sanitario

Perda média de

Referéncias Eg:tgf Escala G.S." CHg4 no efluente Tem;():::r;l tura
(%)
Cookney et al. EGSB Piloto
Noyola et al. Filme fixo Piloto
(1988)° 4,30 81 29
Singh et al. (1996)3 UASB Piloto 6,90 85 28
Lettinga et al. UASB Piloto 2 40 45 17
(1983)3 ’
2,50 72 8
Barbosa e UASB Piloto
Sant'Anna (1989)° 5,00 & 18
1,67 12 35
1,53 11 35
Bandara et al. 1,64 17 25
UASB Bancada
(2011)® 1,46 22 15
1,34 13 35
1,52 33 35
Bandara et al. UASB Bancada 74 6-31 (outono)
(2012)3 NR? .
100 6-31 (inverno)
Souza et al. UASB Piloto 1,64 41 25
(2011)° 167 39 24
Demonstragao 137 36 25
Matsuura et al. .
(2010)° UASB Piloto NR 70 21-28
Cookney et al.
(2016)° UASB Bancada 1,30 45 25
Nelting et al. (2015) UASB Real 8224 NR 2125
Paula (2019) UASB Real 0,815 NR 16,3 — 23,5
Matsuura et al. .
(2015) UASB Piloto 1,13 46-68 10-28
Huete et al. (2018) UASB Real 1,14 NR 19,7
Marinho (2019)* UASB Piloto 2,1 NR NR
Yoo et al. (2012)3 AFBR-
AFMBR Bancada 1,05 63 25
Smith etal. (2013)°  AnMBR Bancada 1,50 40-50 15
Dagnew et al. .
(2011)3 AnMBR Piloto NR 19 22
Giménez e;t al. SANMBR Piloto 1,009 43 33
(2012) SANMBR Piloto 1,007 46 21
Cookney et al.
(2016)3 AnMBR Bancada 1,00 88 25
Kong et al. (2021) AnMBR Piloto NR 19,8 — 22,3 25

Legenda: 'G.S.. Grau de saturagdo; 2NR: Nao realizado; °Retirado de Crone et al. (2016);
“Retirado de Centeno-Mora et al. (2020); ® Estimado com base nos dados disponibilizados pela autora.
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Observa-se, a partir da Tabela 3, que o grau de saturagao variou entre 0,62 e
6,9 e a perda de metano no efluente de 11 a 100%. Chama-se atengéo para o fato de
que, em geral, as referéncias mais antigas apresentaram valores de grau de saturagéo
mais elevados em relacdo as mais atuais, o que pode ser devido aos avangos nas
tecnologias e metodologias para as mensuragdes envolvidas. Ainda, pode se observar
gue 0s menores e maiores graus de saturagao foram encontrados para reatores tipo
UASB. Este fato pode indicar que a maioria das pesquisas neste campo utilizam o
reator tipo UASB. Em geral, os reatores tipo UASB em escala piloto apresentaram
maior grau de supersaturagdo em comparagao a experimentos em escala de bancada.

Em reatores tipo UASB, a condicao de mistura hidraulica apresenta baixa
eficiéncia, além de baixas velocidades de escoamento no interior do mesmo, as quais
dificultam a migracdo do metano para o headspace do separador trifasico, fazendo
com que grande parte do gas permaneca dissolvida no efluente (SOUZA et al., 2011;
COOKNEY et al., 2012).

O biogas gerado nos reatores também pode ser perdido devido ao
desprendimento e arraste de sélidos e biomassa, as quais podem apresentar metano
aderido as células anaerobias (MATSUNAGA et al., 2012).

2.6 REATOR ANAEROBIO HIBRIDO (UAHB)

O uso de biomassa suspensa para tratamento de aguas residuarias € um meio
ecologicamente correto e econdmico. No entanto, entre suas limitagbes ha a
possibilidade de os microrganismos dispersos serem facilmente lavados (washout) do
reator, devido ao menor tempo de retengao para seu crescimento. Esta perda pode
levar a diminuigéo da eficiéncia do processo como um todo (MACHINENI, 2019).

Alguns autores mostraram vantagens na associagao de uma camada de leito
fixo sobre uma camada de leito de lodo (filtro ocupando 10% a 50% do volume do
reator) frente a um filtro anaerdbio tradicional (TILCHE, VIEIRA, 1991). A Figura 2
representa o desenho esquematico de um reator UAHB.
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Figura 2 — Esquema de um reator anaerébio hibrido

Efluente

Fonte: Passig (2005).

Ao longo do tempo, foram testados diferentes meios suportes e aplicagées em
diferentes aguas residuarias (GUIOT, VAN DEN BERG, 1985; ELMITWALLI et al.,
2002; LEW et al., 2004; PASSIG, 2005; WAEWSAK et al.,, 2010; RAMDHANIE,
CHAKRABARTI, 2014; DAS, CHAUDHARI, 2015; DE ANDRADE LIMA et al., 2015;
PRIYA et al., 2015; ARAUJO et al., 2016; CHATTERJEE et al., 2016; CHATTERJEE
et al., 2017; LOGANATH, MASZUMDER, 2018; YANQORITHA et al.,, 2018;
MICHELON, 2019). Tais vantagens deram origem ao reator anaerébio hibrido,
inicialmente proposto por Maxham e Wakamiya (1981).

Este tipo de reator consiste na combinacao de um reator tipo UASB na parte
inferior e meio filtrante na superior, combinando vantagens e suprimindo falhas de
ambas as tecnologias. Além da capacidade do material filtrante reter lodo e realizar
separacao das fases gas-liquido-sdlido, ha também atividade bioldgica, contribuindo
na remog¢ao de matéria organica e producado de biogas em uma regidao usualmente
nao ocupada no tipo UASB tradicional (TILCHE, VIEIRA, 1991; OKTEM et al., 2007;
LOGANATH, MASZUMDER, 2018). Na Tabela 4 sdo apresentados alguns resultados
obtidos para estudos com o reator anaerdbio hibrido, em diferentes caracteristicas

operacionais.



Tabela 4 - Resultados de experimentos com reator tipo UAHB

Volume Material ° Carga Organica Remoc¢ao Produgcdao Concentragao
Autores Afluente atil suporte TDH T(C) Volumétrica de DQO de biogas de metano
Bulylkkamaci
e Filibeli ~ Chuente soL ~ redacosde 05 182 yoqofice 10,525 - 86 82e . 57,56 e 52%
(2002) sintético mangueira dias kgDQO m=d 85%
Lew et al. Esgoto 531 Anéis de filtro 24 h 28, 20, 14 0,5a1 82,72,60 113%0(’3 22255 )
o s L4 -3 -1 "
(2004) sanitario de plastico e 10 kgDQO m=d e 38% mL CHa d-"
Anéis
Passig (2005) =S990 488m3  corrugadosde  6h 23 19-25  Awe83%  41med -
sanitario PVC kgDQO m?d
Dase Cubos de
Chaudhari Sif’]f’t‘;‘l’o 62L  esponja(icm 8,6edh 24-28 Doogfn g 656’ 1"{,/7 e ; ;
(2015) x 1.cm) 9 °
Agua
Priya et al. residuaria Anéis de 3-10 _aqo ) » _ano
(2015) defabrica  *'L polipropileno 1O 275 kgDQOm* gt~ °2-88% 1.2-28Ld7  52-80%
de sagu
De Mendonga Efluentede po'}frf‘]'gﬁca 6.53e2 .. 384670108 7571,58 or070 6975 71e
et al. (2017) bovinos ' sintética dias - kgDQO m-2 d-' e 51% r,n3 m= (’1_1 2%
Godinho Esgoto Anéis
sanitério 221L corrugados de 8h 19,5+£2,3 750 mgDQO L 81% 5902 mL d- 65%
(2017) sintético PVC
Loganath e . 24,18 1,13, 2,59, 5,18
Efluente de 135L Hexagonos de PPN A A o 11,25a 61,5 o
Maszumder matadouro (total) polipropileno 12,10, 8 3742 6,99, 9,71 e_31 4_,125 44 - 89% L g 48 - 66%
(2018) ) e6h kgCOT m=d
Agua
Yanqoritha et  residuaria . 24,18, 12 4,8 - 20,99 maxima de 875-1510
al. (2018)  defabrica ~ OPL  AnéisdePVC T gp - kgDQO m2d"  85,57% mL d -
de tofu
Michelon Siiﬂgfo 1L corr uAr:z;zs do 8 10e 187,168 06,07e09 827,711 2289,2412¢e 289,
(2019) intelico ’ gvc 12 h e 19,4 kgDQO m- d-! €854% 4483 mL d 0

Fonte: indicadas na tabela.

0€
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Pode se observar a partir da Tabela 4 que a remogao de matéria organica, em
termos de DQO, frequentemente atinge valores superiores a 80% e a concentragéo
de metano consegue atingir até 80% para um efluente industrial e 78% para esgoto
sanitario sintético, trazendo vantagens energéticas. Os fatores (além do material
suporte) de maiores influéncias observados sdo a carga organica volumétrica, TDH e
temperatura.

Em nenhum destes artigos foi quantificado experimentalmente a quantidade
de metano dissolvido no efluente, indicando uma lacuna nos estudos com reator
anaerdbio hibrido e possivel area de estudo, a qual sera explorada neste trabalho.

Segundo Passig (2005) e Godinho (2017), o reator anaerdbio hibrido
apresenta regime de escoamento similar ao classificado como tanque de mistura
completa em série (4 e 3-CSTR, respectivamente). Essa condi¢do e a retengcao de
solidos com possivel biogas aderido podem proporcionar melhorias relacionadas a
perda de metano no efluente.

O reator anaerdébio também apresenta caracteristicas positivas para a
operacao em baixas temperaturas, devidas principalmente a melhoria na capacidade

de retengao de lodo proporcionada pelo material filtrante na parte superior.

2.7 BALANCO DE MASSA EM TERMOS DE DQO

Segundo Von Sperling (1996), o balango de massa tem como base o principio
de conservagao de massa e € aplicado para a analise de sistemas fisicos com limites
definidos. O principio prevé que a matéria ndo pode desaparecer ou ser criada
naturalmente, apenas transformada. Desta forma, o balango de massa em termos de
DQO descreve as transformagdes de matéria organica dentro de um sistema, com as
quantidades que entram, saem e permanecem neste.

Van Haandel e Lettinga (1994) previram quatro rotas nas quais a matéria
organica pode seguir apos adentrar um sistema bioldgico de tratamento: (1) converséo
em lodo (anabolismo), (2) conversao em metano (catabolismo fermentativo), (3)
conversao por oxidagao (catabolismo oxidativo) e (4) permanéncia na fase liquida
(descarga no efluente). No entanto, os autores nao consideraram a parcela de matéria
organica utilizada pelas BRS para reducao do sulfato, segundo Agrawal et al. (1997)
esta parcela pode ser relevante, principalmente em aguas residuarias com elevadas

concentracdes de sulfato.
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Souza (2010) avaliou o balango de massa de DQO para trés reatores tipo
UASB em escala piloto (340 L) e um em escala de demonstragéo (14 m3). Como
resultados o autor obteve as seguintes parcelas: 14 - 24% DQO em amostra filtrada
do efluente, 10 - 20% lodo efluente, 8 - 10% lodo retido, 24 - 30% metano no biogas,
16 - 18% metano dissolvido e por fim, 4 - 5% na redugdo de sulfato. Para o autor,
faltaram 5 - 12% para se fechar o balanco de DQO.

Comparando a influéncia do TDH nas parcelas do balanco, Souza (2010)
concluiu que: o aumento do TDH reduziu a parcela de DQO em amostra filtrada do
efluente, além disso, aumentou a parcela de CH4 no biogas, sem, contudo, promover
diminui¢cao da parcela dissolvida.

Lobato (2011), por meio de simulag¢des, elaborou modelos de balango de
massa para reatores anaerobios considerando trés cenarios, sendo os mesmos pior
situagao (esgoto mais diluido, concentracdo de sulfato maior, menor eficiéncia de
remogao de matéria organica e maiores indices de perda de metano), melhor situagao
(esgoto mais concentrado, menores concentragdes de sulfato, maior eficiéncia de
remogao de matéria organica e menores perdas de metano) e tipica (situagao
intermediaria entre as duas supracitadas). Para a situagéao tipica, a autora definiu: 35%
da DQO nao convertida e perdida no efluente, 14% convertida em lodo, 5% utilizada
na reducao do sulfato, 13% como metano dissolvido, 3% metano perdido na fase
gasosa e 29% metano no biogas.

Paula (2019) avaliou o balango de massa de DQO para reatores tipo UASB
modificado de uma ETE de Curitiba-PR, como resultados, a autora encontrou: 33%
lodo perdido no efluente, 24% DQO em amostra filtrada do efluente, 10% metano no
biogas, 8% metano dissolvido, 5% redug¢ao do sulfato e 2% lodo retido no sistema. A
soma das parcelas obtidas pela autora foi de 81%, faltando 19% para a
complementacgédo a 100% da DQO de entrada.

Ja para reatores do tipo UAHB, ha pouca literatura disponivel sobre balangos
de massa de DQO, tem-se conhecimento do realizado por Passig (2005), o qual
comparou este balango com um reator tipo UASB e um tipo UAHB modificado (recheio
na parte inferior do reator), todos em escala piloto. Os resultados estao apresentados
na Tabela 5.
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Tabela 5 — Comparagao do balango de DQO para trés reatores anaeroébios

Parcela UASB vang S
DQO efluente (%) 31 23 29
DQO lodo (%) 12 10 15
DQO metano (%) 19 17 18
DQO metano dissolvido (%) 9 10 11
DQO redugao de sulfato (%) 3 3 4
DQO total no balango (%) 74 63 78

Fonte: Adaptado de Passig (2005).

Observa-se a partir da Tabela 5, que o reator UAHB teve a menor parcela de
DQO efluente, entretanto, também teve a menor percentagem de DQO convertida a
metano e recuperada no biogas. As percentagens de metano perdido dissolvido no
efluente foram bastante proximas para os trés reatores.

Chama atencgéo o fato de que o somatorio das percentagens obtidas serem
bem menores para o reator UAHB, 63%. Este fato pode indicar a necessidade de
avancgos no estudo de balango de massa de DQO neste tipo de reator, a fim de
elucidar de forma mais precisa as dinamicas de conversdo de matéria organica nos
mesmos.

Segundo o autor, além de possiveis parcelas de biogas fugitivas, o déficit
encontrado pode ser devido a erros amostrais analiticos, hipoteses teoricas e
limitagdes do uso de valores n&o originarios do sistema experimental.

Percebe-se portanto, que mesmo para reatores com mesma tecnologia,
podem haver divergéncias nas parcelas obtidas do balango de massa. Além disso,
frequentemente o balango de massa de DQO nao atinge 100% da DQO de entrada

no sistema.
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3 MATERIAIS E METODOS

Neste capitulo sdo apresentadas as caracteristicas do reator utilizado, do
efluente tratado, descricdo das etapas operacionais, procedimentos de amostragens
e meétodos de analises. Uma representagao das etapas envolvidas nesta pesquisa

esta apresentada na Figura 3.

Figura 3 - Fluxograma metodolégico

METODOLOGIA

Inicio da Operagao

v
Etapa1-18 °C ‘
Aquisi¢ao de dados em tempo real 40 dias Aquisi¢do de dados em tempo real
via Arduino via Arduino
I I
Temperatura e umidade ambiente, temperatura Transicdo Temperatura e umidade ambiente, temperatura
do reator, pressao nas linhas de gas, vazao de ¢ do reator, pressao nas linhas de gas
biogas
|
Andlises fisico-quimicas para o Etapa 2 - 23 °C Analises fisico-quimicas para o
afluente e efluente 54 dias efluente
I [
pH, alcalinidade total, acidos volateis, ST, STF, Metano dissolvido no efluente acima do coletor
STV, SST, SSF, SSV, DQO (amostra bruta e T L de gas superior
filtrada) e Sulfato ransigao Metano dissolvido no efluente acima do coletor
[ de gas inferior
Metano dissolvido no efluente acima do coletor
de gas |superior Etapa 3 - 28 °C
29 dias
Andlise do biogas
Concentragéo de metano, diéxido de carbono, Etapa 4 -28 °C
hidrogénio e gas sulfidrico 28 dias

Fonte: Autoria propria (2021).
3.1 APARATO EXPERIMENTAL

Para o desenvolvimento da pesquisa foi utilizado um reator anaerdébio hibrido
(UAHB) com paredes em vidro e altura, largura e comprimento de 1,0 m,
0,12 m, 0,20 m, respectivamente. O volume total era de 25 L e o volume util 22,1 L. O
reator era composto de leito mével de lodo em sua porgéo inferior (UASB) e leito fixo
de lodo na parte superior (material filtrante), sendo este ultimo composto de anéis
corrugados de policloreto de vinila (PVC). O esquema com os componentes do reator

pode ser observado na Figura 4.
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Figura 4 — Esquema do reator utilizado

/ Bags biogas
_ ‘-"'\ Saidas biogas
N’
Al
Medidores de Bomba
vazéo de biogas peristaltica
Selo
Separador trifasico hidrico
superior
Meio filtrante
Separador trifasico . / Reservatorio
inferior de esgoto
sintético
Leito de lodo

Fonte: Autoria propria (2021).

A zona de leito de lodo se estendia da base do reator até 33 cm de altura
aproximadamente, e apresentava volume de 8,8 L. A biomassa crescia de forma
dispersa nesta regido do reator.

A 35 cm da base do reator foi instalado um separador trifasico, sendo
denominado separador trifasico inferior, o qual coletava o biogas gerado no leito
inferior e apresentava 8 cm de altura e 460 mL de volume.

Acima do separador trifasico e a 50 cm da base do reator havia uma regiao
com presenca de material suporte, sendo o recheio composto de aneéis corrugados de
PVC com 2 cm de didmetro externo, 3 cm de comprimento, densidade de
1,4 g mL-' e 33 cm? de area superficial por pega. O compartimento apresentava 32 cm
de altura e volume de aproximadamente 7,5 L. Neste setor a biomassa crescia aderida
ao meio suporte.

Acima do meio suporte foi instalado outro separador trifasico, sendo
denominado separador trifasico superior, com altura de 8 cm e volume de 460 mL,
idéntico ao instalado na parte inferior. Este separador era responsavel pela coleta do
biogas gerado pelo leito fixo.

O reator foi mantido em um tambor aproximadamente cilindrico, com diametro
de 0,43 m e altura de 0,84 m, e volume aproximado de 120 L, encapado com uma

camada externa e uma interna de manta térmica de aluminio.
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O tambor foi entdo preenchido com agua e nele acoplado um sistema de
controle de temperatura, composto de um termostato modelo TIC-17RGTi da Full
Gauge Controls® e resisténcia elétrica de 3000 W para efetuar-se o controle da
temperatura do sistema. O desenho esquematico com as dimensdes do reator e 0
sistema de controle de temperatura sdo mostrados nas Figuras 5a e 5b,

respectivamente.

Figura 5 — Esquema do reator utilizado: a) Dimensdes; b) Aparato de controle de temperatura
3
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Fonte: Autoria propria (2021).

3.2 ESGOTO SANITARIO SINTETICO

Como afluente do reator UAHB foi utilizado esgoto sanitario sintético,
preparado no laboratério de saneamento da Universidade Tecnoldégica Federal do
Parana, Sede Ecoville, segundo adaptagcado das concentragbes definidas por Torres
(1992).

O esgoto sintético era preparado a cada dois dias, em lotes de 150 L e
acondicionado em reservatério com capacidade 210 L, para evitar ao maximo
alteracdo em sua composicdo ao longo do tempo. Os reagentes e respectivas

concentragdes estdo apresentados na Tabela 6.
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Tabela 6 — Concentracao de reagentes utilizados no esgoto sintético

Reagentes Concentragio (g L)

Extrato de carne 0,20
Amido soltvel (CeH100s5)n 0,01
Farinha de trigo 0,20

Sacarose (C12H22011) 0,0175

Cloreto de amdnio (NH4Cl) 0,076
Cloreto de sédio (NaCl) 0,25

Cloreto de magnésio P.A (hexahidratado) 0.007

(MgCl2.6H20) ’

Cloreto de calcio anidro P.A (CaClz) 0,0045
Fosfato de potassio monobasico P. A (KH2PO4) 0,013
Bicarbonato de sédio P.A (NaHCO3) 0,150

Fonte: Adaptado de Torres (1992).

Ressalta-se que este substrato foi escolhido devido a praticidade de seu
preparo e utilizacdo, somada a inviabilidade técnica de se realizar a utilizagao direta

do esgoto sanitario gerado da universidade ou de se buscar efluente em uma ETE.

3.3 CONDICOES OPERACIONAIS

O reator foi operado por 218 dias, com TDH constante de 8 h e carga organica
volumétrica (COV) média de 1,24 (0,4) kg DQO m=d-' ao longo de todo o experimento.
O tempo de detencao hidraulica foi escolhido com base nos trabalhos anteriores
realizados no mesmo reator por Godinho (2017) e Michelon (2019), onde o TDH de

8 h resultou em maior produgéo de biogas.

Para se cumprir os objetivos propostos, foi necessario estabelecer 4 etapas
de operacao, sendo Etapa 1 (18 °C), Etapa 2 (23 °C), Etapa 3 (28 °C) e Etapa 4
(28 °C). As Etapas 1, 2 e 3 tiveram como objetivo principal avaliar o efeito da
temperatura no desempenho do reator, bem como na produgdo do biogas e na
concentracdo do metano dissolvido. A Etapa 4 teve como objetivo avaliar a
concentragdo do metano dissolvido em diferentes alturas do reator, sendo coletadas
amostras do liquido sobre o separador trifasico inferior e sobre o coletor trifasico
superior, com finalidade de avaliar a influéncia do material suporte na concentracao

do metano dissolvido.
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A temperatura da etapa 1, foi definida em fung¢ao da limitagao do sistema de
controle de temperatura de apenas aquecer o reator, sendo 18 °C a temperatura mais
baixa possivel de se manter no periodo de analise na cidade de Curitiba. O intervalo
de 5 °C entre as temperaturas e o limite superior de 28 °C foram escolhidos com o
objetivo de se discretizar um intervalo entre temperaturas encontradas em estagdes
de tratamento reais em regides tropicais, onde de acordo com Foresti (2002) situam-

se proximas e acima de 25 °C.

Na Tabela 7 é apresentado um resumo das etapas e as condicdes

experimentais adotadas.

Tabela 7 — Etapas, periodos e condi¢gdes operacionais da pesquisa

og::‘aogi%anoal Periodo  TDH (h) Dgg " d) Tem?‘?gtura
;gfr'gg‘;% 1a14 1,24 (0,5)2 18,3 (0,2)
Etapa 1 152 54 1,24 (0,5)° 18,3 (0,2)
Transicao 55a68 NA' 18,4 — 23,0
Etapa2  69a 122 8,0 1,15 (0,4)2 23,1 (0.2)
Transicdo 123 a 161 NA! 23,1-27,9
Ftapa3 162 a 190 1,34 (0,3)° 28,0 (0,2)
Etapa4  191a218 1,34 (0,3)° 28,0 (0,2)

Legenda: 'NA: N&o aferida, entretanto o esgoto sanitario sintético para
alimentagéo seguiu a mesma receita; 2Médias seguidas de mesmas letras nao
diferem entre si significantemente pelo teste ANOVA de um critério (a = 0,05;
p-valor = 0,6730).

Fonte: Autoria prépria (2021).

Entre o periodo de transicdo de uma etapa para outra, a temperatura foi
aumentada em ndo mais que 0,5 °C d-', a fim de evitar mudancas repentinas no reator
e permitir a adaptacdo dos microrganismos a nova temperatura.

O reator foi inoculado com 4 L de lodo anaerdbio de reator tipo UASB tratando
esgoto sanitario, para o trabalho de Michelon (2019), o qual operou o reator por cerca
de 8 meses antes do presente estudo. Antes da primeira etapa deste trabalho foi
coletada uma amostra de 100 mL no lodo, resultando em concentra¢gdes de solidos
totais (ST), solidos totais fixos (STF) e sdlidos totais volateis (STV) de 24,77, 8,29 e
16,47 g L, respectivamente. Ao final da etapa 3, outra andlise de lodo, com os

mesmos parametros, foi realizada, para observar o crescimento da biomassa.
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3.4 PARAMETROS DE MONITORAMENTO

O reator UAHB foi monitorado por meio de analises fisico-quimicas de
amostras do afluente e efluente, além da concentragcdo de gases em amostras do
biogas coletado nos separadores trifasicos inferior e superior. Todas as analises foram
realizadas logo em seguida as coletas das amostras, duas vezes por semana. Os

parametros e as metodologias empregadas estdo representados na Tabela 8.

Tabela 8 — Parametros de analise e respectivas metodologias realizadas no experimento

(continua)
Parametros Unidade Método Nurr!ero Referéncia
do método
pH - Potenciémetro 4500_H Ea(tg(r; 162t)a|'
Alcalinidade Total (AT)  mgCaCOs L Titulométrico ] R'Fzgegg‘gt) al.
’ Dillalo e
Acidos Volateis (AV) mgHAc L Titulométrico - Albertson
(1961)
Sélidos Totais (ST) mg L Gravimétrico 2540 B Ea(tggg)a"
Solidos Totais Fixos (STF)  mgL" Gravimétrico 2540_E Ea(tggg)a"
Solidos Totais Volateis N s Eaton et al.
(STV) mg L Gravimétrico 2540_E (2012)
Solidos Suspensos Totais N s Eaton et al.
(SST) mg L Gravimétrico 2540 D (2012)
Soélidos Suspensos Fixos N s Eaton et al.
(SSF) mg L Gravimétrico 2540_E (2012)
Soélidos Suspensos A C Eaton et al.
Voléteis (SSV) mg L Gravimétrico 2540_E (2012)
DQO bruta (DQOy) mgO2 L Espectrofotométrico 5220_D Ea(tgg 192t)al.
DQO filtrada (DQOy) mgO2 L' Espectrofotométrico 5220 D Ea(tgg 192t)a|'
Sulfato’ mgSO42 L1 Turbidimétrico 4500_E Ea(t‘z’81‘32t)a"
Adaptado de
Metano dissolvido? mgCHa4 L Salting-out - Daelman et
al. (2012)
Concentragao de CH4 no o Sensor Drager Safety
R % - AG & Co.
biogas Infravermelho

(2015)
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Tabela 8 — Parametros de analise e respectivas metodologias realizadas no experimento
(conclusao)

Numero

Parametros Unidade Método do método Referéncia
Concentragdo de CO; no % Sensor } Dri%egSé\gety
biogas Infravermelho (2015)
= Drager Safety
Concentg?gagsde Hz no % Sensor eletroquimico - AG & Co.
g (2015)
= Drager Safety
Concentragao de HzS no ppm Sensor eletroquimico - AG & Co.
biogas (2015)

Legenda: 'Ensaio ndo realizado no inicio da primeira etapa; 2 Apenas para o efluente.
Fonte: Autoria propria (2021).

Foi instalado no reator um sistema de aquisicdo de dados composto por
sensores ligados a um Arduino®, os quais tomavam medidas da temperatura interna
do reator, temperatura e umidade do ar e pressao nas linhas de gas a cada 5 minutos,
além da vazao de biogas, que era tomada em tempo real. Os sensores utilizados, suas

respectivas fungdes e faixas de medicao estao apresentados na Figura 6.

Figura 6 — Sensores utilizados na automacéo do reator

Modelo Fungao Faixa de medigao/ precisao*
DS18B20 Temperatura do reator Temperatura: -55 °C a +125 °C/ 0,5 °C
DHT11 Temperatura e umidade Umidade: 20 a 90%/ 5%
ambiente Temperatura: 0 °C a 50 °C/ 2 °C
MPX5010DP Pressa’o dlferenm’al (Ilnha de 0310 kPa/ 5%
gas e selo hidrico)
RITTER®
MilliGascounters Vazao de gas Min. 1 mL h"*e max. 1 L h-// 3 mL
MGC-1 PMMA

Legenda: *Conforme especificagcao do fabricante de cada sensor.
Fonte: Adaptado de Michelon (2019).

A medicdo de vazao de biogas ocorria em tempo real. Para os separadores
trifasicos inferior e superior, o sinal era enviado a cada 3,18 mL e 3,24 mL de biogas
produzidos, respectivamente. Mais informacdes acerca do esquema de instalagédo da
automacédo do reator podem ser encontradas no trabalho de Michelon (2019). Os
medidores de vazdo de gas RITTER® MilliGascounters MGC-1 PMMA estao
apresentados na Figura 7.
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Figura 7 — Medidores de vazao de biogas no reator UAHB
g

e

Fonte: Autoria propria (2021).

O biogas gerado nos separadores trifasicos inferior e superior, apds passarem
pelo medidor de vazao de gas, era acondicionado em bags Tedlar® com capacidade
volumétrica de 3 L, para posterior medigdo da concentragao de gases.

Para a quantificacdo da concentracdo de CHa4, CO2, H2S e H2 presente no
biogas foi utilizado um medidor de gases Drager® X-am 7000, previamente calibrado
com gas de calibracdo padrao (White Martins) com uma concentracdo de metano
superior a 99,9%. De acordo com Battista et al. (2016), que utilizaram o mesmo
equipamento para analise de metano, este analisador de gases de hidrocarbonetos
utiliza sensores infravermelho, eletroquimico e cataliticos para mensurar as
concentragcdes de cada gas. As bags contendo amostra eram conectadas ao sistema
de bombeamento, que promovia a passagem do biogas pelos sensores supracitados.

As leituras das concentragbes de gases foram realizadas duas vezes por
semana, nos mesmos dias das analises fisico-quimicas. As produg¢des de metano nos
diferentes leitos do reator foram obtidas por meio do produto do volume de biogas
diario (L d') e a concentragédo de metano (%). Todos os volumes foram normalizados

para as condigdes normais de temperatura e pressao (CNTP).

3.5 METANO DISSOLVIDO NO EFLUENTE

As analises para a quantificagdo do metano dissolvido no efluente do reator
UAHB foram realizadas nos mesmos dias das analises fisico-quimicas, pelo método
salting-out, modificado de Daelman et al. (2012), descrito a seguir:

Primeiramente, um kitassato de 1.000 mL de volume teve uma mangueira

acoplada a seu orificio lateral, contendo uma valvula de trés vias em sua extremidade.
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Foram entdo adicionados 360 g de NaCl (a solubilidade de NaCl em agua é de
360 g L") e uma barra magnética ao frasco e o mesmo foi vedado com uma tampa de
borracha, por onde passavam duas mangueiras, com as extremidades seladas com
pingas de Mohr. De acordo com Daelman et al. (2012), a adigdo de sal em um liquido,
em concentragdes adequadas, faz com que os gases dissolvidos se desprendam da
fase liquida para a gasosa (efeito salting-out). O frasco entdo foi colocado acima de
um agitador magnético.

Uma bomba a vacuo foi conectada a uma das saidas da valvula de trés vias,
e retirou-se o ar da vidraria, apds, o registro da mesma foi fechado, bloqueando a
entrada de ar para o kitassato, mantendo presséo negativa em seu interior.

Com o auxilio de uma seringa sem agulha, e uma mangueira conectada ao
reator (com uma valvula de trés vias em sua extremidade), amostras do efluente foram
coletadas, em uma regido acima do separador trifasico superior. Ressalta-se que na
etapa 4, a amostragem também foi realizada na regido acima do separador trifasico
inferior, a localizagdo das mangueiras e processo para amostragem estdo

representadas na Figura 8.

Figura 8 — Locais de amostragem de efluente para metano dissolvido logo acima dos
separadores trifasicos, detalhe da valvula de trés vias processo de amostragem com seringa

q Local de amostragem
)\ Lt metano dissolvido
= leito superior
5 TJ Detalhe valvula
de trés vias
Abertura da .
valvula R e 5= = 22 W
b\ 1 J
Local de amostragem Amostragem
metano dissolvido B | com seringa e i I >
leito inferior = S g=
oo o
o o
a
e |
\ 1
Amostra de efluente com
@q metano dissolvido

Fonte: Autoria prépria (2021).
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Foram retiradas amostras de 50 mL por vez e conectadas a valvula de trés
vias ligada ao kitassato. Como a pressao no interior era inferior a atmosférica, quando
o registro se abria, a amostra fluia sem necessidade de exercer pressao para o interior
do frasco, neste momento o agitador magnético € ligado.

O processo de amostragem e inser¢gao de amostra no frasco foi repetido até
gue a mesma nao fluisse mais para o interior do kitassato, indicando que a presséao
atmosférica e em seu interior se igualaram. O volume de amostra inserido V1 era
anotado, destaca-se que parte da amostra fica no tubo, sem entrar em contato com o
sal e, portanto, necessita ser mensurada. O agitador mecanico era desligado e feita
uma marcagao no frasco representando o nivel de liquido com sal.

Neste momento, as duas mangueiras fechadas com pin¢ga de Mohr eram
conectadas ao medidor de gases Drager® X-am 7000, os grampos eram retirados e
0 equipamento ligado, promovendo a circulagdo da atmosfera do frasco por seus
sensores, a medigdo se encerrava quando o visor apontava concentracdo de CH4
constante. A concentragao Cgas era anotada, o aparato utilizado esta representado na

Figura 9.

Figura 9 — Aparato para analise de metano dissolvido

Fonte: Autoria prépria (2021).

Apods, a tampa de borracha era retirada e a amostra que havia ficado no tubo
€ sugada com a mesma seringa de amostragem, o volume V2 era anotado. Apds, o
frasco era lavado e era adicionada agua destilada até a marca, o volume V3 era

anotado. A temperatura atmosférica também era tomada, por meio de um termdémetro.
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O célculo da quantidade de metano dissolvido no efluente € obtido pela

equacao dos gases ideais (Equacgao 2):

G = CgasP(Vfrasco_Vs)M*looo
dis R(T+273,16)*(V3—V3)

Equacao 2

Em que,

G4 - concentragdo do respectivo gas dissolvida no efluente (mg L™');

Cyas - concentragéo do gas mensurada no Drager® x-am® 7000 (%);

P : pressao atmosférica no local em atm (0,87 atm para o local da analise,
Curitiba — PR);

Verasco: VOlume total do frasco e mangueiras (L);

V; : volume de amostra inserida no kitassato (L);

V, : volume de amostra presa na mangueira que nao entrou em contato com
o sal (L).

V5: volume de amostra com sal (L);

M : massa molar do composto em questdo (16,04 g mol-! para CHa);

R: constante dos gases ideais (8,0202212 atm L mol' K);

T : temperatura atmosférica (°C);

Para o calculo da concentragdo de metano dissolvido tedrica foi aplicada a
Equacao 1, Lei de Henry, ja apresentada na sec¢ao 2.5. Para a presséao parcial de gas
foi utilizada a concentragdo de metano no biogas coletado no separador trifasico.

O grau de saturacdo foi obtido pela razdo entre a concentragdo obtida

experimentalmente e a tedrica, como mostrado na Equacgéo 3.

G.S. = Gais/[Gas]eq Equacéo 3

Em que,
G.S. : grau de saturagao de metano no efluente (adimensional);
G4 - concentragdo experimental de metano dissolvida no efluente (mg L);

[Gas]eq: concentragao tedrica de metano dissolvida no efluente (mg L);



45

Para o volume de metano dissolvido no efluente, foi multiplicada a
concentragédo experimental do gas dissolvido (mgCHas L") pela vazao diaria efluente
(L d"), e aplicada a Lei dos gases ideais para se obter o volume correspondente.
Todos os volumes foram normalizados para as condicbes normais de temperatura e
pressao (CNTP).

3.6 ANALISE ESTATISTICA DOS RESULTADOS

A analise estatistica para este trabalho seguiu duas linhas. A primeira foi
analisar se alguns dos resultados obtidos apresentaram correlagdo com a
temperatura, que foi o parametro variado entre as etapas. Para tal, foi calculado o
coeficiente de correlagcdo de Pearson (r) entre temperatura operacional e os
parametros: eficiéncia de remocao de matéria organica (DQOb e DQO¥), producéo de
metano e biogas nos leitos mével e fixo, volume de metano dissolvido no efluente e
total e ainda concentragdo dos gases CH4, CO2, H2S e H2 no biogas dos separadores
trifasicos. Foi considerado o seguinte par de hipoteses:

Ho: ndo ha correlagao entre a temperatura e o parametro testado: r = 0;

H1: ha correlagéo entre a temperatura e o parametro testado: r # 0;

Nivel de decisdo: a = 0,05.

Como a unica variacdo experimental entre as etapas foi a temperatura, foi
possivel avaliar a influéncia desta variavel no funcionamento do reator UAHB. As
faixas de magnitude do coeficiente de correlagdo de Pearson e suas respectivas

interpretacdes estao apresentadas na Tabela 9.

Tabela 9 - Magnitude do coeficiente de correlagéo de Pearson

r de Pearson Interpretacao
0,00 Nao ha correlagao
0,00 -0,19 Muito fraco
0,20 - 0,39 Fraco
0,40 - 0,59 Moderado
0,60 — 0,79 Forte
0,80 -1,00 Muito forte

Fonte: Evans (1996).
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Por meio da Tabela 9, pode se observar que o coeficiente de correlagéo de
Pearson pode ter seis interpretacdes, de acordo com as faixas de valores obtidas, que
variam entre “ndao ha correlacido” até correlacdo “muito forte”.

A segunda linha estatistica foi verificar se as concentragcbes de gases no
biogas coletado nos separadores trifasicos inferior e superior foram diferentes entre si
numa mesma temperatura e se a concentragao de metano dissolvido em amostras de
efluente coletadas logo acima de cada um dos separadores diferiu estatisticamente,
na etapa 4. Para isto, foram realizados, previamente, testes de normalidade de
Shapiro-Wilk, considerando o seguinte par de hipoteses para a avaliagdo dos
parametros:

Ho: os escores obtidos para o tratamento da variavel apresentam distribuicao
normal: p-valor > 0,05;

H1: os escores obtidos para o tratamento da variavel ndo apresentam
distribuicdo normal: p-valor < 0,05.

Posteriormente, foram realizados testes de variancia entre duas amostras,
sendo aplicado o teste t-Student, para os com distribuicdo normal, e o teste U-Mann-
Whitney, para os com distribuicdo ndo normal. O par de hipéteses considerado foi:

Ho: ndo ha diferencga estatistica entre as amostras coletadas em cada um dos
separadores trifasicos (para o metano dissolvido: coletada no efluente logo acima dos
separadores): p-valor > 0,05;

H1: ha diferenca estatistica entre as amostras coletadas em cada um dos
separadores trifasicos (para o metano dissolvido: coletada no efluente logo acima dos
separadores): p-valor < 0,05.

Para a execucgao destas tarefas foi utilizado o software livre BioEstat® 5.0

(Tefé, Amapa, Brasil).

3.7 DETERMINACAO DO BALANCO DE MASSA EM TERMOS DE DQO

Para a determinacdo do balangco de massa em termos de DQO do reator
UAHB foram consideradas todos os meios de conversdo de matéria organica no
reator. O trabalho de Souza (2010) para balango de massa de um reator UASB foi
utilizado como base, acrescido das particularidades do reator UAHB.

A Figura 10 representa as rotas de conversdo de DQO consideradas neste

trabalho.
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Figura 10 — Representacido das parcelas de conversidao de matéria organica no reator UAHB

DQO ndo convertida e 8‘1 J)

1
1
1
-
I

perdida com o efluente <

DQO convertida em CH4 e presente no
biogas do separador trifasico superior

DQO convertida em CH;4 e
perdida dissolvida no efluente

1+

DQO utilizada pelas BRS na
reducdo de sulfato

[
R [ A,

DQO convertida em lodo

»

DQO convertida em lodo

> . . .
e retida no leito superor

perdida com o efluente

o)
Al
ol

DQO convertida em CH4 e presente no
biogas do separador trifasico inferior

afluente ao reator

Carga de DQO & e >

DQO convertida em lodo
e retida no leito inferior

Fonte: Autoria propria (2021).

Como pode ser observado na Figura 10, a massa de DQO afluente pode se

dividir no reator em 8 parcelas: (1) DQO convertida em lodo e retida no leito inferior,

(2) DQO convertida em CH4 e presente no biogas do coletor inferior, (3) DQO

convertida em lodo e retida no meio filtrante, (4) DQO convertida em CH4 e presente

no biogas do coletor superior, (5) DQO nao convertida e perdida com o efluente, (6)

DQO convertida em CH4 e perdida dissolvida no efluente, (7) DQO utilizada na

reducao de sulfato e (8) DQO convertida em lodo e perdida no efluente.

As equagdes utilizadas foram as mesmas utilizadas por Souza (2010) e Paula

(2019), com algumas adaptacdes devido as especificidades do reator UAHB. Para a

massa diaria de DQO afluente ao reator foi utilizada a Equacgéao 4.

DQOaﬂuente total = 86,4 XDQOaﬂX QL

Em que:

Equacao 4

DQO:fuente o1 Massa didria de DQO afluente ao reator (gDQO d');

DQOafl. concentragdo de matéria organica afluente ao reator (mg L")

Q:: vazéo de esgoto sintético (L s);
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86,4 fator para conversao de unidades.

Para a massa diaria de DQO convertida em lodo e retida no leito inferior foi
utilizada a Equacgéo 5. Faz-se necessario ressaltar que a coleta de lodo para analise
foi realizada apenas antes da primeira etapa operacional e no final da terceira. Devido
ao tamanho reduzido do reator, entendeu-se que a retirada entre todas as etapas

poderia prejudicar o sistema.

DQOuodo retido inferior = 1,19 X (STV!’Z'STVtZ)/At Equagéo 5

Em que:

DQOuodo retido inferior: Massa diaria de DQO convertida em lodo e retida no leito
inferior (gDQO d-");

STVe: massa de sélidos totais volateis no lodo do leito inferior no tempo 1 (g);

STV:z. massa de sélidos totais volateis no lodo do leito inferior no tempo 2 (g);

At :intervalo de tempo entre as analises de STV para o lodo (d);

1,19 gDQO gSTVI: coeficiente empirico, calculado para o lodo do reator.

Para a massa diaria de DQO convertida em CH4 e presente no biogas do

coletor inferior foi utilizada a Equagéao 6.

DQOcH4 biogis inferior = QcH4 inferior X 2,864 Eq uagéo 6

Em que:

DQOcH4 biogis inferior- Massa didria de DQO convertida em metano e presente no
biogas do coletor inferior (gDQO d');

Qcr4 inferior. Produgé@o de metano pelo leito inferior (NL d);

2,864 gDQO LCH«s*. coeficiente estequiométrico (considerando 1 atm e
273 K).

Para a massa diaria de DQO convertida em lodo e retida no meio filtrante foi
utilizada a Equagao 7. Ressalta-se que uma vez que neste trabalho nao foi realizada
a amostragem do lodo no material filtrante, foi utilizado como base a producéao de lodo
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diaria calculada para o trabalho de Godinho (2017), que utilizou o mesmo reator e

agua residuaria utilizados nesta pesquisa, por 366 dias.

DQO/oda retido superior = 1,19xST Vesp Eq UaQéO 7

Em que:

DQO0Oodo retido superior: Massa diaria de DQO convertida em lodo e retida no leito
superior (gDQO d');

STVesp: massa de solidos totais volateis produzida por dia no leito superior do
reator UAHB (0,47 gSTV d-', retirado de Godinho (2017);

1,19 gDQO gSTV1. coeficiente empirico, calculado para o lodo do reator.

Para a massa diaria de DQO convertida em CH4 e presente no biogas do

coletor superior, analogamente ao leito inferior, foi utilizada a Equacéao 8.

DQOCH4 biogds superior = QCH4 superior X 2,864 Eq UaQéO 8

Em que:

DQOcH4 biogss superior: Massa diaria de DQO convertida em metano e presente no
biogas do coletor inferior (gDQO d');

Qcti4 superior: producéo de metano pelo leito superior (NL d-');

2,864 gDQO LCHy+I:. coeficiente estequiométrico (considerando 1 atm e
273 K).

A vazao efluente do reator foi considerada como sendo igual a vazao afluente.
Desta forma, a massa diaria de DQO n&o convertida e perdida com o efluente foi

calculada por meio da Equagéao 9.
DQOefluente filtrada = 86,4 x DQO¥fiitrada x QL Equacéao 9
Em que:

DQOetuente firads: massa didria de DQO nao convertida (gDQO d');

DQOsirads: concentragdo de matéria organica efluente filtrada (mg L™);
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Q:: vazao de esgoto sintético (L s™);

86,4 fator para conversao de unidades.

Para a massa diaria de DQO convertida em CHs4 e perdida dissolvida no

efluente foi utilizada a Equagéao 10.

DQOCH4 dissolvido= 86,4 X CH4 dissolvido X QL x4 Equagéo 10

Em que:

DQOcHs dissolvido: Tassa diaria de DQO convertida em metano e perdida
dissolvida no efluente (gDQO d');

CHy dissolvido. cONcentragdo de metano dissolvido no efluente (mg L');

Q:: vazéo de esgoto sintético (L s);

4 mgDQO mgCH«+: coeficiente estequiométrico;

86,4 fator para conversao de unidades.

Para a massa diaria de DQO utilizada pelas BRS na redugao de sulfato foi

utilizada a Equagéao 11.

DQOsuifato redugio= (SO4 afluente — SO4 efluente) X (1/1,5) x QL x 86,4 Equacao 11

Em que:

DQOsuifato reducio. massa diaria de DQO utilizada pelas BRS na redugao de
sulfato (gDQO d);

S04 anuente: concentragao de sulfato no afluente do reator (mg L);

S04 enuente: concentragao de sulfato no efluente do reator (mg L);

Q:: vazao de esgoto sintético (L s™);

12gDQO0 1,5 gS0+: coeficiente estequiométrico;

86,4: fator para conversao de unidades.

Para a massa diaria DQO convertida em lodo e perdida no efluente foi utilizada

a Equacao 12.
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DQO/odo efluente= (DQO efluente = DQO efluente ﬁ]trada) X QL x 86,4 Equagéo 12

Em que:

DQOodo efuente: Massa diaria de DQO convertida em lodo e perdida junto ao
efluente (gDQO d);

DQO euente: concentragdo de matéria organica no efluente do reator (mg L™);

DQO cfluente fitrada: concentragdo de matéria organica filtrada no efluente do
reator (mg L);

Q:: vazao de esgoto sintético (L s);

86,4 fator para conversao de unidades.

Para a apresentacéo do balango de DQO nas diferentes temperaturas, foram
apresentadas tabelas com os respectivos valores em massa diaria de DQO e
percentagens.
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4 RESULTADOS E DISCUSSOES
4.1 CARACTERIZACAO DO ESGOTO SINTETICO (AFLUENTE)
Na Tabela 10 € mostrada a estatistica descritiva da caracterizagdo do esgoto

sintético utilizado como substrato para o reator UAHB, frente aos parametros

analisados, durante os 218 dias de operacao.

Tabela 10 — Estatistica descritiva da caracterizacdo do esgoto sintético afluente

Parametro N Média DP CV  Minimo Maximo
pH 24 6,9 06 9 6,1 8,9
A'(f:g’ggg%i 'Ir_‘jt)a' 24 85 24 28 47 139
AV (mgHAc L") 24 123 45 37 34 218

m 3333-31-1) 19 27 11 4 15 62

DQOs, (mg L) 48 414 131 32 231 697
DQO: (mg L") 48 253 30 12 182 335
ST (mg L) 24 878 159 18 632 1253
STF (mg L") 24 446 117 26 50 522
STV (mg L) 24 440 142 32 196 756
SST (mg L) 24 274 117 43 50 522

Legenda: N: numero de amostras; DP: desvio padrdo; CV: coeficiente de
variacao; AV: acidos volateis; DQOb: demanda quimica de oxigénio de amostra
bruta; DQOr: demanda quimica de oxigénio de amostra filtrada; ST: sélidos totais;
STF: solidos totais fixos; STV: sdlidos totais volateis; SST: solidos suspensos
totais.

Fonte: Autoria propria (2021).

Como pode ser observado na Tabela 10, o pH médio encontrado para o
afluente foi de 6,9 (0,6). De acordo com Campos et al. (2006) os valores 6timos de pH
para 0s microrganismos sao os proximos a neutralidade, entre 6,5 e 7,5. Desta forma,
os valores médios encontrados situaram-se dentro da faixa 6tima para manutengao
das atividades microbianas.

A concentragao média de alcalinidade total verificada no afluente do reator
UAHB foi de 85 (24) mgCaCOs L', variando de 47 a 139 mgCaCQOzsL'. Segundo Von
Sperling (2014) a faixa de alcalinidade total em esgotos varia de 100 a 250 mg L' de

CaCO:s3, estando os resultados encontrados levemente abaixo da faixa citada.
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A concentracdo média de AV no afluente do reator UAHB foi de
123 (45) mgHAc L, valor abaixo de 200 mgHAc L™, tal como recomendado por
Chernicharo (2006), para o bom desempenho da digestdo anaerdbia.

A concentragdo média de sulfato no afluente foi de 27 (11) mgSOa4? L,
variando de 15 a 62 mgS04?2 L-'. Van Haandel e Van der Lubbe (2012) relataram
concentragdes de 14 a 24, 34 a 50 e 134 a 200 mgSQ042 L' para esgotos sanitarios
do Brasil e Colémbia, Egito e, india, respectivamente, estando os valores encontrados
dentro destas faixas.

A relagdo DQO/SO42 média foi de 17 (8). De acordo com Chernicharo (2007),
quando esta relagao é inferior a 7 ha uma maior inibigdo das metanogénicas pelas
BRS, ja quando superior a 10, ocorre maior produgéo de biogas, com grande parte do
H2S sendo removido da fase liquida. Desta forma entende-se que esta inibicdo nao
ocorreu no reator UAHB.

A concentragdo média de matéria organica em termos de DQO» no afluente
foi de 414 (131) mg L™, variando de 231 a 697 mg L-'. Enquanto a concentragdo média
de matéria organica em termos de DQOs foi de 252 (30) mg L', variando de 182 a
335 mg L.

O esgoto sintético utilizado nesta pesquisa apresentou concentragdo média
de ST de 878 (159) mg L', variando de 623 a 1.253 mg L', enquanto para SST, a
concentracéo foi de 274 (117) mg L™, variando de 50 a 522 mg L-". Na Tabela 11 sdo
apresentadas concentragdes de alguns parametros para a classificagdo de esgotos

sanitarios em fraco, médio e forte.

Tabela 11 — Classificacao tipica dos esgotos sanitarios
Esgoto sanitario

Parametros
Fraco Médio Forte
DQO;, (mg L) 339 508 1016
Sulfato (mgS042 L) 24 36 72
ST (mg L) 537 806 1612
SST (mg L) 130 195 389

Legenda: DQOsb: demanda quimica de oxigénio de amostra bruta; ST: sdlidos totais;
SST: sélidos suspensos totais.
Fonte: Metcalf e Eddy (2016).
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Comparando os valores obtidos na Tabela 10 com os valores reportados por
Metcalf e Eddy (2016), na Tabela 11, pode se classificar o esgoto sanitario sintético

utilizado nesta pesquisa como “esgoto médio” em termos de DQO e ST.

4.2 AVALIAGAO DA INFLUENCIA DA TEMPERATURA NO DESEMPENHO DO
REATOR UAHB

Na Tabela 12 s&o apresentados os resultados das analises fisico-quimicas no
reator UAHB ao longo das etapas. Na Figura 11 é apresentado o comportamento do
reator em relagdo aos parametros pH, temperatura, alcalinidade total e acidos volateis
nas diferentes etapas operacionais. Além disso, sdo apresentadas as eficiéncias de
remocao de matéria organica carbonacea (DQOb, DQOx) e solidos (STV e SST) para

as etapas do experimento.



Tabela 12 — Estatistica descritiva da caracterizacdo dos resultados das analises fisico-quimicas no reator UAHB ao longo das etapas
Afluente Efluente Eficiéncia de remogéo (%)

Parametro Etapa N 3 ) } i - )
X DP CV Min Max| X DP CV Min Max| X DP CV Min Max

1(18°c) | 8 |69 04 6 65 76| 71 05 7 68 80

pH 2(23°C) | 8 |66 04 6 61 70|69 02 3 66 7.2 -
3(28°C) | 8 |67 02 3 65 70|72 01 1 71 74
Alcalinidade | 1(18°C) | 8 | 86 14 16 61 108 | 139 20 14 108 173

Total 2(23°C) | 8 | 84 27 32 58 140|136 16 12 120 172 ;
(mgCaCOsL") | 3(28°C) | 8 | 85 33 39 47 139|123 42 34 72 186
1(18°C) | 8 | 104 61 59 34 214 | 63 36 57 20 134

(mgﬁ'c L1y | 2(23°C) | 8 147 49 33 71 218| 70 41 59 29 163 .
3(28°C) | 8 |126 19 15 93 148 | 54 12 22 44 80
1(18°C) | 3 | 23 5 22 19 28 | 36 11 31 25 48

(m;glcf)i?m 2(23°C) | 8 |31 8 26 25 46| 27 5 19 22 36 ;

3 (28 °C) 8 | 26 16 60 15 62 24 11 46 15 48

1(18°C) |16 | 413 161 39 269 658 | 38 13 34 23 65|89 5 6 83 96
DQO, (mgL?) | 2(23°C) |16 [ 384 142 37 231 697| 33 5 15 27 42 |9 4 4 84 96
3(28°C) | 16 | 445 92 21 328 602 | 32 4 12 28 40 | 92 2 2 89 94
1(18°C) |16 | 242 43 18 182 335| 33 11 33 =21 49 |87 3 3 81 Ot
DQOs(mgL") | 2(23°C) |16 |249 19 8 222 280| 25 4 16 16 28 |90 2 2 87 93
3(28°C) |16 |267 16 6 243 293 | 29 5 17 24 40 |89 2 2 84 91
1(18°C) | 8 | 488 164 34 288 756 | 58 28 48 8 97 | 87 7 8 80 99
STV(mgL") | 2(23°C) | 8 | 460 140 30 196 612 | 59 28 47 34 12187 4 5 80 93
3(28°C) | 8 | 368 90 24 252 544 | 109 36 33 66 183 | 69 12 17 47 83
1(18°C) | 8 | 336 161 48 50 522 | 15 10 67 7 37 |95 4 4 8 98
SST(mgL") | 2(23°C) | 8 |203 119 59 47 361 | 6 3 5 2 10|95 5 5 85 99
3(28°C) | 8 [259 36 14 218 341| 5 3 60 2 12|98 1 1 95 99

Legenda: N: nimero de amostras; X: média; DP: desvio padrao da média; CV: coeficiente de variacdo; Min: minimo; Max: maximo;
AV: acidos volateis; DQOb: demanda quimica de oxigénio de amostra bruta; DQOy. demanda quimica de oxigénio de amostra filtrada;
STV: solidos totais volateis; SST: solidos suspensos totais.

Fonte: Autoria prépria (2021).
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Figura 11 — Parametros fisico-quimicos determinados nas diferentes etapas operacionais:
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a) pH; b) temperatura; c) alcalinidade total; d) acidos volateis; e) DQOy; f) DQOs; g) STV; h) SST.
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Como pode ser visto na Figura 11a, durante as etapas operacionais o reator
apresentou pH efluente proximo a neutralidade, sendo em média 7,1 (0,5), 6,9 (0,2) e
7,2 (0,1) para as etapas 1 (18 °C), 2 (23 °C) e 3 (28 °C), respectivamente. Segundo
Barros et al. (2015) os valores de pH proximos de 7 indicam uma populagéo
microbiana equilibrada, sem risco de acidificagdo. De acordo com Sakar et al. (2009),
a faixa de pH requerida pelas arqueias metanogénicas € de 6,5 a 7,8, estando o pH
do reator dentro desta faixa em todos as etapas. Além disso, os valores foram sempre
levemente superiores ao pH afluente, indicando a capacidade de tamponamento do
reator.

A temperatura média do liquido medida no interior do reator foi de
18,3 (0,2) °C, 23,1 (0,2) e 28,0 (0,2) °C para a primeira, segunda e terceira etapas.
Desta forma, houve digestdo anaerdbia na faixa psicrofilica na primeira etapa e na
mesofilica na segunda e na terceira.

Observa-se que para todas as etapas houve aumento na concentragao de
alcalinidade, indicando geragdo da mesma no interior do reator. Na primeira etapa a
alcalinidade total média no efluente foi de 139 (20) mgCaCOzs L, sendo o aumento de
alcalinidade de 64% em média. Na segunda, o valor de alcalinidade total constatado
foi de 136 (27) mgCaCOs L', sendo o aumento de alcalinidade de 70% em média.
Para a terceira etapa, este valor foi de 123 (42) mgCaCQs L', com aumento médio de
48%.

Uma vez que na digestdo anaerdbia as bactérias da acidogénese se
desenvolvem mais rapidamente que as arqueias metanogénicas, este aumento é
considerado uma condicao fundamental para a neutralizagcdo dos acidos volateis
produzidos pelas primeiras e tamponamento dos reatores anaerdbios (AQUINO,
CHERNICHARO, 2005; CHERNICHARO, 2007; METCALF e EDDY, 2016).

A concentragcdo média de acidos volateis no afluente foi de
123 (44) mg L'. Para a primeira, segunda e terceira etapa a concentragdo efluente foi
de 79 (53), 59 (17) e 54 (12) mg L', respectivamente. Uma vez que ha geragéo e
também consumo destes AV no processo anaerébio, a diminuicdo da concentracao
em relagao ao afluente podem indicar equilibrio no processo.

Pode-se observar por meio da Figura 11e, que a remogao média de matéria
organica carbonacea em termos de DQOxs foi de 89 (5), 90 (4) e 92 (2)% para a

primeira, segunda e terceira etapa, respectivamente.
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As eficiéncias supracitadas foram similares as eficiéncias de remogéao de 82
a 87% encontradas por Lew et al. (2004), Passig (2005), Waewsak et al. (2010) e
Michelon (2019) para reatores anaerdbios hibridos tratando esgotos sanitarios reais e
sintéticos.

Em relacdo a DQOs (Figura 11f), as eficiéncias de remocdo de matéria
organica foram de 87 (3), 90 (9) e 89 (2)% para a primeira, segunda e terceira etapa,
respectivamente. Os valores levemente menores em relacdo a DQOb podem estar
relacionados com a retencédo de sélidos pelo meio filtrante. Entretanto, tais valores
também podem ser considerados satisfatérios. As eficiéncias foram superiores aos
83% e 75% encontradas por Stanford e Kato (2003) e De Mendonga et al. (2017),
respectivamente.

Os resultados dos testes de correlacdo de Pearson entre remogao de matéria

organica (DQO» e DQOx) e temperatura do reator estdo apresentados na Tabela 13.

Tabela 13 — Coeficiente de correlagao de Pearson entre remogao de matéria organica
(DQO, e DQO¥) e temperatura

Parametro DQOy DQOs
r de Pearson 0,35 0,34
p-valor 0,0938 0,0824

Fonte: Autoria prépria (2021).

Pode ser observado que houve uma fraca correlagao entre a temperatura
operacional e as remogdes de matéria organica em termos de DQO bruta e filtrada no
reator UAHB, nas condicbes testadas, além disso, uma vez que os p-valores foram
superiores a 0,05, as correlagdes nao sao estatisticamente significativas. Este fato
indica que o reator ndo € influenciado significativamente pela temperatura, na faixa
estudada, no que diz respeito a remogéo de matéria organica, o que pode ter se dado
tanto pela retencao de sélidos quanto pela degradagcao de matéria organica adicional
promovida pelo leito superior.

Como pode ser observado na Figura 11g, as remogdes médias de solidos
totais volateis nas etapas 1, 2 e 3 foram de 82 (7), 87 (4) e 69 (12)%, respectivamente.
As faixas de remocéao de STV para as duas primeiras etapas foram similares aos 82%
encontrados por Passig (2005). Para a terceira etapa, esta percentagem foi similar
aos cerca de 68% encontrados por Michelon (2019), ambos para reatores anaerébios

hibridos. A menor eficiéncia constatada na terceira etapa pode estar ligada ao
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provavel aumento da biomassa no reator promovido pelo incremento de temperatura,
a qual foi expelida para fora do mesmo (washout).

Pode ser observado na Figura 11h que, para solidos suspensos totais, as
eficiéncias de remocgéo foram de 95 (4), 95 (5) e 98 (1)% para a primeira, segunda e
terceira etapas, respectivamente. As eficiéncias de remogao de SST encontradas
foram similares aos 86 a 98% encontradas por Passig (2005), Lew et al. (2004) e
Loganath e Mazumder (2018), porém, foram superiores aos cerca de 80% encontrado
por Priya et al. (2015), todos em reatores anaerobios hibridos. De acordo com Tilche
e Vieira (1991) o material suporte existente na por¢ao superior do reator diminui o
arraste de soélidos. Este pode ser um dos motivos para as elevadas eficiéncias
encontradas.

Segundo Crone et al. (2016) as eficiéncias de remogao de SST para reatores
tipo UASB geralmente se situam entre 65 e 90%. O reator UAHB teve eficiéncia
superior nas duas primeiras temperaturas operacionais.

A elevada eficiéncia de remocéo de SST em temperatura psicrofilica pode ser
considerada um aspecto positivo para o reator UAHB, pois de acordo com Lettinga et
al. (2001) e Santos et al. (2018) nessas condi¢cdes a capacidade de retencao de lodo

€ um dos fatores que devem ser garantidos para manter boa eficiéncia.

4.3 AUMENTO DA BIOMASSA NO LEITO INFERIOR DO REATOR UAHB

Imediatamente antes do inicio da primeira etapa operacional, as analises de
uma amostra de lodo retirada do leito mével resultaram em concentragoes de ST, STF
e STV de 24,8, 8,3 e 16,5 g L™, respectivamente. Ao final do experimento, a amostra
de lodo retirada do mesmo local apresentou concentracido de ST, STV e STF de 47,9,
32,8 e 15,1 g L, respectivamente. Considerando a concentragédo de sdlidos totais
volateis como a biomassa presente no reator, observa-se aumento de 99% em relagao
a concentracéo inicial. Este comportamento indica que os microrganismos tiveram
condicdes de prosperar durante os 190 dias de operacao entre o inicio do experimento
e o fim da etapa 3.

Ja para os solidos totais fixos, 0 aumento verificado foi de cerca de 82% em
relagdo aos 8,3 g L iniciais, podendo ser atribuido ao acimulo de sélidos retidos no

sistema.
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Ressalta-se que nao foi possivel mensurar o incremento de biomassa no

material filtrante, pela dificuldade de se retirar os anéis de PVC sem danificar o reator.

4.4 AVALIACAO DA PRODUGAO DE BIOGAS NO REATOR UAHB

A produgao de biogas do reator UAHB nas trés etapas operacionais foi
monitorada nos separadores trifasicos inferior e superior e esta apresentada na Figura
12. Ressalta-se que neste item, ndo foi considerada a parcela dissolvida no efluente,

que sera tratada mais adiante.

Figura 12 — Produgido de biogas nos separadores trifasicos inferior e superior do reator UAHB
nas trés etapas operacionais
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Fonte: Autoria propria (2021).

A producao média de biogas coletada no separador trifasico inferior foi de 3,48
(0,72), 4,27 (1,47) e 4,50 (1,40) L d' e no separador trifasico superior foi de
0,97 (0,25), 1,12 (0,34) e 1,09 (0,36) L d*', resultando uma produgdo média total de
biogas para o reator de 4,45 (0,91), 5,40 (1,71) e 5,54 (1,67) L d*', para as etapas
1 (18 °C), 2 (23 °C) e 3 (28 °C), respectivamente.

O separador trifasico inferior foi responsavel por coletar em média 78 (15), 78
(5) e 80 (6)% da produgao total de biogas, enquanto que o separador trifasico superior
foi responsavel em média por 22 (5), 22 (6) e 20 (5)% para as trés respectivas etapas
operacionais. Godinho (2017), operando o0 mesmo reator, observou que o leito inferior
produziu 79, 78 e 82% do biogas total com TDH constante de 8 h, e a 1.250, 750 e



61

250 mg L' de DQOw, respectivamente, valores similares aos encontrados neste
estudo. Entretanto, vale a pena ressaltar que as produgdes totais encontradas pelo
autor foram diferentes nas etapas operacionais, sendo aproximadamente 2, 6 e
7 L d" para as trés etapas, respectivamente.

Embora a producéo volumétrica tenha sido diferente ao longo das etapas, as
participagbes médias em percentagem de cada um dos leitos se mantiveram iguais
quando a 18 e 23 °C. Além disso, em relagdo as duas primeiras etapas, a 28 °C, a
percentagem média de biogas produzida pelo leito inferior teve elevagdo de 2%,
enquanto a produzida pelo leito superior teve reducéo de 2%. Este fato pode ser
justificado pelo fato de o manto de lodo conter mais microrganismos, consumindo a
matéria organica mais biodegradavel primeiro, independentemente da temperatura
(nas condi¢des testadas), sendo o meio filtrante uma estrutura extra de polimento. Das
e Chaudhari (2015), analisando a concentragao de DQO ao longo da altura de um
reator UAHB verificaram que cerca de 50% e 75% da DQO removida foi consumida
no primeiro quarto e primeiro tergo do reator, respectivamente, antes da chegada ao
meio filtrante.

O valor maximo de produgao de biogas no leito inferior para a primeira etapa
foi menor que nas demais, atingindo 5,07 L d-', enquanto a 23 e 28 °C o reator foi

capaz de atingir 7,61 e 8,14 L d"!, respectivamente.

Na Tabela 14, € apresentada a quantidade de matéria organica removida, em
termos de DQOp, além da produgado média de biogas por matéria orgénica removida

e por volume util do reator para as trés etapas operacionais.

Tabela 14 — Produgdo média de biogas no reator UAHB por matéria organica removida e
volume util do reator durante as etapas 1 (18 °C), 2 (23 °C) e 3 (28 °C)

Etapa 1(18 °C) 2(23°C) 3 (28 °C)
DQOy, removida (g d-') 25 23 28
Producio de biogas (m* kgDQO removida™ d') 0,18 0,23 0,20
Producio de biogas (Lpiogas Lreator d™) 0,20 0,24 0,25

Fonte: Autoria prépria (2021).

Observa-se a partir da Tabela 14, que a produgao de biogas na temperatura
operacional de 23 °C foi maior do que para 28 °C e 18°C. Uma possivel explicacéo &
que tenha havido acumulagao de soélidos na primeira etapa, os quais foram digeridos
na etapa subsequente. Mahmoud (2008) descreveu 0 mesmo comportamento ao
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operar um reator tipo UASB em escala plena tratando esgoto doméstico, com um
acumulo gradual de sdlidos no reator com o declinio da temperatura e posterior
degradagao com o seu aumento.

Se n&o houvesse a contribuicdo do biogas produzido no leito superior, as
produgdes nas trés etapas reduziriam para 0,14, 0,18 e 0,16 m® kg DQOb removida™ d-*,
reducdes de 22, 22 e 20%, respectivamente. Além de representar perda no potencial
energético, a quantidade de matéria organica que sairia do reator poderia ser maior
do que apenas a que deixaria de ser degradada, uma vez que a auséncia da camada
superior reduziria a retencao de solidos, os quais poderiam ser arrastados no efluente.

Michelon (2019), tratando o mesmo substrato e operando o mesmo reator
desta pesquisa, encontrou 0,23, 0,22 e 0,23 m® kg DQO removida™ d-', a temperaturas
de 18,7, 16,8 e 19,4 °C e TDH de 12, 10 e 8 h, respectivamente. Os valores séo
similares aos encontrados neste estudo. Buyukkamaci e Filibeli (2002) encontraram
produgdes de 0,32 m® kg DQO removida' d', enquanto Waewsak et al. (2010)
verificaram produgdes de 0,30 a 0,45 m® kg DQO removida™ d-', valores superiores a
este estudo, possivelmente devido as altas temperaturas de operacao, sendo 35 e
33 °C, respectivamente. Os autores supracitados também utilizaram reatores UAHB
tratando esgoto domeéstico.

As taxas de producio de biogas por volume de reator (0,20 a 0,25 L L' d)
foram similares aos 0,22 L L' d"' encontrados por Passig (2005) para um reator UAHB
em escala plena, tratando esgoto sanitario a 23 °C e com TDH de 6h. Além disso,
situaram-se dentro da faixa de 0,06 a 0,27 L L' d"' encontrada por Marinho (2019)
para um reator tipo UASB piloto, tratando esgoto sanitario a 22 °C e com TDH de 7h.

Os testes de correlagdo de Pearson entre a temperatura operacional e

producao de biogas no leito inferior, superior e total estdo apresentadas na Tabela 15.

Tabela 15 - Coeficiente de correlagédo de Pearson entre temperatura e a produgao de biogas no
separador trifasico inferior, separador trifasico superior e total

Separador trifasico Inferior Superior Total
r de Pearson 0,32 0,16 0,30
p-valor 0,0029 0,1340 0,0045

Fonte: Autoria prépria (2021).

Por meio dos resultados mostrados na Tabela 15, pode se observar que a

producao no leito inferior e a produgao total apresentaram correlacédo fraca, sendo



63

desta forma, mesmo que pouco, influenciados pela variagcdo de temperatura.
Chama-se atencdo para o fato de a produgcdo do leito fixo ndo ter apresentado
correlagdo estatisticamente significativa (p-valor > a = 0,05), ou seja, ndo se pode
afirmar que este tem relacdo com a temperatura. Uma vez que a produgao de biogas
€ resultado da decomposicdo da matéria organica pelos microrganismos anaerobios,
este fato pode indicar que mesmo a baixas temperaturas o reator é capaz de manter
sua eficiéncia constante.

A parte superior de reatores tipo UASB geralmente apresenta baixa atividade
microbiana (SEGHEZZO et al.,2000; LEW et al., 2004). Neste estudo, a constante
producéo em torno de 20% do volume total produzido no meio suporte comprova que
sua instalagao € uma caracteristica benéfica ao reator UAHB, promovendo polimento

do efluente.

4.5 CONCENTRACAO DE GASES NO BIOGAS PRODUZIDO NO REATOR UAHB

4.5.1 Concentracao de CHa4 no biogas produzido pelo reator UAHB

Na Figura 13 estdo apresentadas as concentragées de CH4 no biogas dos

separadores inferior e superior para as diferentes temperaturas operacionais.

Figura 13 — Concentragao de CH4 no biogas coletado nos separadores trifasicos inferior e
superior nas etapas 1 (18 °C) 2 (23 °C) e 3 (28 °C)
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Como pode se observar na Figura 13, a concentragcdo média de CH4 no biogas
gerado pelo manto de lodo e coletado pelo separador trifasico inferior foi de 67 (5), 70
(4) e 71 (3)%, enquanto no gerado no leito fixo e coletado no separador trifasico
superior foi de 63 (4), 65 (4) e 62 (6)% paras as etapas 1 (18 °C),
2 (23 °C) e 3 (28 °C), respectivamente.

As faixas de concentragcdo de metano encontradas foram em geral similares
as 52 a 67% encontradas por Buylkkamaci e Filibeli (2002), Godinho (2017) e
Waewsak et al. (2010), e inferiores aos 78% encontrados por Michelon (2019). Todos
os autores utilizaram reatores UAHB, tratando esgoto sanitario.

Segundo Angelidaki e Batstone (2010), a composicao do biogas ¢é
determinada pela composicdo do residuo tratado. Como exemplo, de acordo com
Metcalf e Eddy (2016), uma fragdo de lipidios mais elevada no esgoto resulta em maior
fracdo de metano no biogas gerado.

Na Tabela 16 sdo apresentados os resultados do teste de normalidade de
Shapiro-Wilk para as concentragdes de metano no biogas coletado nos separadores

trifasicos inferior e superior do reator UAHB.

Tabela 16 — Teste de normalidade de Shapiro-Wilk para a concentragcao de CH,4 presente no
biogas coletado no separador trifasico inferior e superior durante a etapa 1 (18 °C), etapa 2
(23 °C) e etapa 3 (28 °C)

Separador trifasico Inferior Superior
Etapa 1(18°C) 2(23°C) 3(28°C) 1(18°C) 2(23°C) 3(28°C)
p-valor 0,9880**  0,3855**  0,3649**  0,4303** 0,0088* 0,9900**

Legenda: *distribuicdo ndo-normal; **distribuicdo normal.
Fonte: Autoria propria (2021).

De acordo com o teste de normalidade de Shapiro-Wilk, apenas a
concentracdo de metano no separador trifasico superior operando a 23 °C nao
apresentou distribuicdo normal.

Na Tabela 17 sao apresentados os resultados do teste de correlacdo de
Pearson entre a temperatura e as concentragdes de metano no biogas do reator UAHB

no leito inferior e superior.
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Tabela 17 — Coeficiente de correlagao de Pearson entre temperatura e a concentragao de
metano no biogas produzido no leito inferior e leito superior

Separador trifasico Inferior Superior
r de Pearson 0,40 -0,04
p-valor 0,0500 0,8603

Fonte: Autoria propria (2021).

Observa-se por meio da Tabela 17, que a concentracdo de CH4 no biogas
coletado no separador trifasico inferior apresentou correlagdo moderada e positiva,
enquanto a no superior ndo apresentou correlagcédo estatisticamente significativa (p-
valor > a = 0,05).

Na Tabela 18 sdo apresentados os resultados dos testes t-Student e
U-Mann-Whitney feitos para se comparar as concentragées de CH4 no biogas dos

separadores trifasicos inferior e superior na mesma etapa.

Tabela 18 — Teste t-Student/U-Mann-Whitney para a concentragao de CH4 no biogas coletado
nos separadores trifisicos numa mesma etapa

Entre etapas 1 (18 °C) 2 (23 °C) 3(28°C)
p-valor 0,0678* 0,0079**Y 0,0033**

Legenda: *igualdade estatistica; **diferenca estatistica;
t-Student; YU-Mann-Whitney.

Fonte: Autoria propria (2021).

Pode se constatar pelos resultados na Tabela 18 que somente na primeira
etapa as concentragbes de metano coletados nos separadores inferior e superior
foram estatisticamente iguais. Este fato, pode indicar que a baixas temperaturas a
parte inferior (leito de lodo) diminui a atividade microbiana sobrando mais matéria
organica para a parte superior do reator (material filtrante), e consequentemente

aumentando a concentracao de metano.

4.5.2 Concentragao de CO2 no biogas produzido pelo reator UAHB

Na Figura 14 estdo apresentadas as concentragdes de didxido de carbono

nos separadores trifasicos inferior e superior para as diferentes etapas operacionais.
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Figura 14 — Concentragdo de CO; no biogas coletado nos separadores trifasicos inferior e
superior nas etapas 1 (18 °C) 2 (23 °C) e 3 (28 °C)
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Fonte: Autoria propria (2021).

Como pode se observar na Figura 14, a concentragdo meédia de diéxido de
carbono no biogas produzido pelo leito inferior foi de 2,73 (0,8), 3,34 (1,0) e
4,69 (1,2)% para as etapas 1 (18 °C), 2 (23 °C) e 3 (28 °C), respectivamente. No
biogas gerado no leito superior, as concentragdes foram de 2,03 (0,7), 2,58 (0,4) e
3,05 (0,8)% para as etapas 1 (18 °C), 2 (23 °C) e 3 (28 °C), respectivamente.

As faixas de concentracdo de CO2 encontradas foram em geral similares as
de aproximadamente 1 a 4% encontradas por Godinho (2017) e Michelon (2019), no
mesmo reator UAHB utilizado neste trabalho e a média de 4 (2)% encontrada por
Paula (2019) em um reator tipo UASB em escala plena tratando esgoto sanitario. No
entanto, os valores encontrados foram menores do que a faixa de 5 a 15% encontrada
por Lobato (2011) para um reator tipo UASB tratando esgoto sanitario.

Na Tabela 19 sdo apresentados os resultados do teste de normalidade de
Shapiro-Wilk para as concentragbes de CO2 no biogas coletado nos separadores

trifasicos inferior e superior do reator UAHB.

Tabela 19 — Teste de normalidade de Shapiro-Wilk para concentracao de CO presente no
biogas coletado no separador trifasico inferior e superior durante a etapa 1 (18 °C), etapa
2 (23 °C) e etapa 3 (28 °C)

Separador trifasico Inferior Superior
Etapa 1(18°C) 2(23°C) 3(28°C) 1(18°C) 2(23°C) 3(28°C)
p-valor 0,0365* 0,6202**  0,4525**  0,5658**  0,5927**  0,4106™*

Legenda: *distribuicdo ndo-normal; **distribuicdo normal.
Fonte: Autoria propria (2021).
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Como pode ser observado na Tabela 19, de acordo com o teste de
normalidade de Shapiro-Wilk, apenas a concentragdo de CO2 no leito inferior
operando a 18 °C nao apresentou distribuicdo normal.

Na Tabela 20 sao apresentados os resultados do teste de correlacdo de
Pearson entre a temperatura e as concentragdes de metano no biogas do reator UAHB

no leito inferior e superior.

Tabela 20 — Coeficiente de correlagdo de Pearson entre temperatura e a concentragao de
diéxido de carbono no biogés produzido no separador trifasico inferior e superior

Separador trifasico Inferior Superior
r de Pearson 0,65 0,57
p-valor 0,0006 0,0038

Fonte: Autoria propria (2021).

Observa-se por meio da Tabela 20, que a concentragao de CO2 no biogas
coletado nos separadores trifasicos inferior e superior apresentaram correlagéo forte
e moderada, respectivamente. Neste caso, os resultados encontrados sugerem que
com o aumento da temperatura, as rotas da digestdo anaerébia que produzem CO:
foram favorecidas para os leitos inferior e superior. Também pode ter havido maior
desprendimento do CO2 da fase liquida para a gasosa com o incremento da
temperatura, por meio da aplicagcdo da Lei de Henry (GREEN, PERRY, 2008),
observa-se que a capacidade do diéxido de carbono se solubilizar em agua reduz em
24% entre 18 e 28 °C.

Na Tabela 21 sdo apresentados os resultados dos testes t-Student e U-Mann-
Whitney aplicados para se comparar as concentragdes entre o leito fixo e mével na

mesma etapa.

Tabela 21 — Teste t-Student/ U-Mann-Whitney para a concentragao de CO; no biogas coletado
nos separadores trifdsicos numa mesma etapa

Etapa 1(18 °C) 2(23°C) 3(28°C)

p-valor 0,0464*Y 0,0313* 0,0032*
Legenda: *diferenca estatistica; t-Student, YU-Mann-
Whitney.

Fonte: Autoria propria (2021).

Pode se constatar pelos resultados na Tabela 21 que em nenhuma das etapas
as concentragdes de dioxido de carbono foram estatisticamente iguais no separador

trifasico inferior e superior. Este fato pode estar relacionado com as caracteristicas do
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efluente que chega ao meio suporte, a qual pode resultar em menores concentragdes
de CO2 quando digerida pela biota microbiana. Das e Chaudhari (2015) verificaram
diferengca na concentracdo de matéria organica em termos de DQO e do pH no
efluente quando no inicio do leito de lodo e no inicio do meio suporte de um reator
UAHB. No entanto, sdo necessarios estudos mais aprofundados sobre a composigao

do efluente quando da entrada em cada compartimento.

4.5.3 Concentragao de Hz2 e H2S no biogas produzido pelo reator UAHB

Nas Figuras 15a e 15b sdo apresentadas as concentragdées de H2 e H2S no

biogas coletado nos separadores trifasicos do reator UAHB, respectivamente.

Figura 15 — Concentragao de gases no biogas coletado nos separadores trifasicos inferior e
superior nas etapas 1 (18 °C) 2 (23 °C) e 3 (28 °C): a) Hz; b) H2S
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Fonte: Autoria propria (2021).

A partir da Figura 15a, pode-se observar que a concentracdo média de H2 no
biogas produzido pelo leito inferior foi de 0,16 (0,3), 0,31 (0,3) € 0,79 (0,3)% e no leito
superior 0,14 (0,2), 0,17 (0,1) e 0,38 (0,2)% para as etapas 1 (18 °C), 2 (23 °C) e
3 (28 °C), respectivamente. As concentragdes de H2 encontradas para as etapas
situaram-se dentro da faixa de 0 a 1% encontrada por Lobato (2011) para um reator
tipo UASB tratando esgoto sanitario.

Observa-se que em geral, os valores de desvio padrao foram elevados, sendo
maiores que a prépria média em alguma das etapas, indicando alta dispersao dos
resultados. Em algumas das analises foram constatadas concentragdes nulas para o

gas, as quais podem indicar que as arqueias metanogénicas hidrogenotroficas
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consumiram a maior parte do hidrogénio liberado nas etapas anteriores da digestao
anaerobia.

Em relagdo ao H2S, a concentragdo média no biogas produzido pelo leito
inferior foi de 75 (113), 170 (195) e 446 (88) ppm e no leito superior 75 (81), 79 (68) e
(138) ppm para as etapas 1 (18 °C), 2 (23 °C) e 3 (28 °C), respectivamente. Essas
concentragdes foram inferiores a faixa de 1000 a 2000 ppm indicada por Lobato (2011)
para a concentracdo de H2S no biogas de reatores UASB em escala real.

Pode se observar nas Figuras 15a e 15b que os gases H2 e H2S tiveram em
geral comportamentos bastante similares, principalmente no separador trifasico
superior.

Na Tabela 22 sdo apresentados os resultados dos testes de normalidade de
Shapiro-Wilk para as concentracbes de H2 e H2S no biogas dos coletores inferior e

superior do reator UAHB nas trés etapas operacionais.

Tabela 22 — Teste de normalidade de Shapiro-Wilk para concentragdo de H: e H2S presente no
biogas coletado no separador trifasico inferior e superior durante a etapa 1 (18 °C), etapa 2
(23 °C) e etapa 3 (28 °C)

Separador trifasico inferior Separador trifasico superior
Etapa 1(18°C) 2(23°C) 3(28°C) 1(18°C) 2(23°C) 3(28°C)
H: (p-valor) 0,0081* 0,0459* 0,1105** 0,0438* 0,1051**  0,9900**
H2S (p-valor)  0,0099* 0,0482* 0,0087* 0,0365* 0,0730**  0,4135**

Legenda: *distribuicdo ndo-normal; **distribuicdo normal.
Fonte: Autoria propria (2021).

Observa-se por meio da Tabela 22, que excetuando-se as concentragdes dos
gases no biogas coletado no separador inferior a 28 °C, os conjuntos de dados de H2
e H2S apresentaram o mesmo tipo de distribuicdo, para um mesmo leito e
temperatura. Na Tabela 23 sao apresentados os resultados dos testes de correlacao

de Pearson entre temperatura e a concentracédo de Hz e H2S.

Tabela 23 — Coeficiente de correlagdao de Pearson entre temperatura e a concentragdo de Hz e
H2S no biogas produzido no leito inferior e leito superior

Gas H: H.S
Separador trifasico Inferior  Superior Inferior  Superior
r de Pearson 0,69 0,51 0,61 0,56

p-valor 0,0002 0,0106 0,0076 0,0040

Fonte: Autoria propria (2021).
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Observa-se a partir da Tabela 23, que os coeficientes de correlagédo para as
concentragbes dos gases H2 e H2S produzidos no separador trifasico inferior
apresentaram correlagéo forte e positiva, ou seja, foram tdo maiores quanto maior foi
a temperatura operacional.

De acordo com Chernicharo (2007), quanto maior a produgdo de metano,
maior a quantidade de H2S retirada da fase liquida. Na etapa final, a producéo de
biogas foi mais elevada, como ja apresentado na secgédo 4.4, podendo explicar o
aumento na concentracao de H2S na etapa 3 (28 °C).

Para o separador trifasico superior, as correlagdes de ambos os gases foram
moderadas. Uma vez que segundo Speece (1996) o gas H2S é corrosivo, apresenta
odor desagradavel e pode ser toxico para as arqueias metanogénicas, estes
resultados podem indicar que com o aumento de temperatura devem ser tomadas
medidas em relagdo ao controle deste gas em uma estacdo em escala real, por
exemplo.

Na Tabela 24, estdo apresentados os resultados dos testes {-Student e
U-Mann-Whitney para as concentragdes de H2 e Hz2S entre os leitos numa mesma

etapa.

Tabela 24 — Teste t-Student/ U-Mann-Whitney para a concentragao de H; e H2S no biogas
coletado nos separadores trifadsicos numa mesma etapa

Etapa 1(18°C) 2(23°C) 3 (28 °C)
Hy(p-valor)  0,1240*  0,5000*Y 0,0003**
H.S (p-valor) 0,2154*VU  0,5000*V  0,0012**Y

Legenda: *igualdade estatistica; **diferenca estatistica;
UU-Mann-Whitney; t-Student.

Fonte: Autoria prépria (2021).

Observa-se a partir da Tabela 24, que as concentragdes entre os separadores
na mesma etapa apresentaram comportamentos similares para o Hz e H2S, quando a
18 e 23 °C. Apenas a 28 °C as concentragcbes dos gases apresentaram diferencga
estatistica entre os leitos, sendo maior no biogas coletado no separador inferior em
relagdo ao separador superior.

Na Figura 16 sdo apresentadas as concentragdes de sulfato afluente e

efluente ao reator UAHB, nas diferentes etapas operacionais.
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Figura 16 — Concentragao de sulfato no afluente e efluente do reator UAHB nas etapas
1(18°C),2 (23 °C) e 3 (28 °C)
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Fonte: Autoria propria (2021).

A média da concentragdo de sulfato afluente para a primeira, segunda e
terceira etapas foi de 23 (5), 31 (8) e 25 (15) mgS0a42 L, respectivamente. Ja para o
efluente, tais concentragbes foram 36 (11), 27 (5) e 24 (11) mgS0Os2 L7,
respectivamente.

Segundo Angelidaki e Batstone (2010) a produgdo de metano pelos
microrganismos anaerobios pode sofrer com a competicdo por substrato com as
bactérias redutoras de sulfato. Em outras palavras, quando da existéncia de sulfato
no afluente do reator, as BRS, que o utilizam como aceptor de elétrons, podem
consumir matéria organica, ndo deixando que a mesma se transforme em CHa.

Em 10 das 19 analises realizadas, houve concentragao de sulfato no efluente
maior que no afluente, o que pode explicar as concentragdes nulas de H2S verificadas
no biogas gerado. O resultado encontrado neste trabalho coincide com o encontrado
por Michelon (2019), o qual encontrou concentragbes de sulfato efluente de até 2,5

vezes a concentracao afluente no mesmo reator UAHB utilizado neste trabalho.
4.6 AVALIACAO DO METANO DISSOLVIDO NO EFLUENTE DO REATOR UAHB

Nas Figuras 17a e 17b, estdo apresentadas as concentragdes de metano
dissolvido no efluente do reator UAHB e suas percentagens em relacao as produgdes

totais de metano no reator nas etapas 1, 2 e 3.
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Figura 17 — Metano dissolvido no efluente do reator UAHB nas etapas 1 (18 °C), 2 (23 °C) e
3 (28 °C): a) concentragédo; b) percentagem em relagao a produgao de metano total
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Fonte: Autoria propria (2021).

A concentragdo média de metano dissolvido no efluente do reator UAHB foi
de 14,6 (1,5), 11,9 (0,7) e 10,0 (1,1) mg L' para as etapas 1 (18 °C), 2 (23 °C) e
3 (28 °C), respectivamente. O volume de metano dissolvido no efluente representou
38 (2), 30 (5) e 23 (5)% da producéo total de metano no reator nas respectivas etapas.

As concentragbes de metano dissolvido obtidas foram similares a faixa de 8,5
a 21,0 mg L' encontrados por Souza (2010), Nelting et al. (2015), Gloria et al. (2016),
Nelting et al. (2017), Santo (2017), Huete et al. (2018), Paula (2019) e Marinho (2019)
para reatores tipo UASB tratando esgoto sanitario entre 16,3 e 25,7 °C.

Como pode ser visto nas Figuras 17a e 17b, as concentragdes de metano
dissolvido no efluente e as perdas em percentagem foram menores conforme a
temperatura aumentou. Na Tabela 25 sdo apresentados os coeficientes de correlagao

de Pearson entre estes parametros e a temperatura operacional.

Tabela 25 - Coeficiente de correlagao de Pearson entre temperatura e a concentragao de
metano dissolvido no efluente e perda de metano em percentagem do reator UAHB

Concentragcdo de Perda de metano no efluente

Parametro - .
metano dissolvido em percentagem
r de Pearson -0,86 -0,85
p-valor <0,0001 <0,0001

Fonte: Autoria propria (2021).

Por meio dos resultados apresentados na Tabela 25, constata-se que a
concentragdo de metano dissolvido no efluente e a perda deste gas em percentagem
tiveram maior valor quando o reator operou em temperaturas menores e menor

quando em temperaturas maiores. Entende-se que isto ocorreu devido a influéncia da
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temperatura sobre a solubilizagdo dos gases nos liquidos (LETTINGA et al., 2001;
BANDARA et al, 2011; CHERNICHARO et al., 2015; CRONE et al., 2016).

A percentagem média de metano dissolvido perdido no efluente do reator
UAHB operando em 18 °C foi de 38 (2)%. O valor foi inferior aos 45% encontrados por
Lettinga (1983) e Cookney et al. (2012) para um reator tipo UASB operando a 17 °C
e um reator tipo EGSB (expanded granular sludge bed), a 16 °C, respectivamente.

Para o periodo de operacdo em 23 °C, a percentagem meédia foi de
30 (5)%, valor inferior aos 45% econtrado por Cookney et al. (2016) a 25 °C e 39%
encontrado por Souza et al. (2011) a 24 °C. Entretanto, o valor foi superior aos 17%
encontrados por Bandara et al. (2012), a 25 °C, todos para reatores tipo UASB
tratando esgoto sanitario.

Operando a 28 °C, a perda de metano dissolvido no efluente foi de 23 (5)%.
Essa percentagem foi inferior aos 85% encontrado por Singh et al. (1996) a
28 °C e 70% encontrado por Matsuura et al. (2010) entre 21 e 28 °C em reatores tipo
UASB. Além disso, também se mostrou inferior aos 81% encontrados por Noyola et
al. (1988) para um reator de filme fixo.

Apenas a 18 °C a percentagem encontrada ficou dentro da faixa estimada por
Chernicharo et al. (2015), segundo os autores, no Brasil, 36 a 40% do metano
produzido é perdido dissolvido no efluente dos reatores anaerdbios.

Assim como para a concentracdo de metano dissolvido, a temperatura
influenciou na percentagem perdida desta forma em relagdo a producéo total do gas
(Tabela 25), resultando em perdas no potencial energético, tal como apontado por
Crone et al. (2016), Lettinga et al. (2001) e Chernicharo et al. (2015).

As concentragbes de metano dissolvido no efluente apresentadas na Figura
17a sao referentes as amostras coletadas logo acima do separador trifasico superior.
Adicionalmente, na etapa 4, foram coletadas amostras da regido imediatamente acima
do separador trifasico inferior, para verificar se ha diferenca entre as mesmas. As

concentragbes supracitadas estdo apresentadas na Figura 18.
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Figura 18 — Concentragdo de metano dissolvido de amostras de efluente retiradas
imediatamente acima dos separadores trifasicos inferior e superior
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A partir da Figura 18, pode se observar que a concentracdo média de metano
dissolvido na amostra retirada acima do separador trifasico inferior foi de
10,1 (1,1) mg L', com minima de 8,1 mg L' e maxima de 11,7 mg L-'. Para a amostra
retirada acima do separador trifasico superior, a concentracdo média foi de
9,6 (1,2) mg L', com minima de 8,1 mg L' e maxima de 11,3 mg L.

Ambos os conjuntos de dados foram considerados com distribuicdo normal
por meio do teste de normalidade de Shapiro-Wilk, sendo p = 0,7733 para os
resultados das amostras coletadas acima do coletor de gas inferior e p = 0,6316 para
as amostras coletadas acima do coletor de gas superior.

Com a aplicagao do teste de t-Student, foi constatado ndo haver diferenca
estatistica entre os dois conjuntos de dados (p-valor = 0,4147). Desta forma, entende-
se que as diferencgas nas caracteristicas dos leitos ndo influenciaram na concentragao
de metano dissolvido, na etapa testada.

As médias de 10,1 (1,1) e 9,6 (1,2) mg L' encontradas também foram
similares aos 10,0 (1,1) mg L' encontrados para a etapa 3 (28 °C). Uma vez que a
temperatura de operagao e carga organica aplicada foram as mesmas, os resultados

encontrados na etapa 4 (28 °C) corroboraram os encontrados anteriormente.
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4.7 GRAU DE SATURACAO DE METANO DISSOLVIDO (G.S.) NO REATOR UAHB

Na Tabela 26 estdo apresentadas as concentragbes tedricas de metano
dissolvido no efluente ([Gas]eq), as concentragdes obtidas experimentalmente (Gadis) €
a razao entre as concentragdes experimentais e a tedricas, ou seja, os graus de

saturagao (G. S.) de metano dissolvido no efluente calculados para as trés etapas.

Tabela 26 — Grau de saturagao (G.S.) de metano dissolvido calculado para o efluente do reator
UAHB

[GaS]eq1 Guis?

Etapa (mg L) (mg L) G.S.
Etapa 1 (18 °C) 13,4 14,6 1,08
Etapa 2 (23 °C) 12,5 11,9 0,95
Etapa 3 (28 °C) 11,1 10,0 0,90

Legenda: 'Concentracdo de metano dissolvido tedrica;
2Concentragcdo de metano  dissolvido  obtida
experimentalmente.

Fonte: Autoria propria (2021).

Pode ser observado por meio da Tabela 26, que os G.S. foram de 1,08, 0,95
e 0,90 para as etapas 1 (18 °C), 2 (23 °C) e 3 (28 °C), respectivamente. Apenas na
etapa 1 (18 °C) ocorreu supersaturagao de CH4 no efluente, sendo 1,08, ou seja, 8%

maior do que o predito pela Lei de Henry.

Os graus de saturagao calculados ficaram dentro da faixa de 0,38 a 6,90
calculados para os trabalhos de Nelting et al. (2015) e Paula (2019) e mostrados por

Crone et al. (2016), para diferentes reatores anaerdbios operando entre 6 e 31 °C.

Os valores menores que a unidade nas duas ultimas etapas (0,95 e 0,90)
podem indicar que parte do metano dissolvido no efluente, quando entra na area de
influéncia da atmosfera, acima do separador trifasico superior, se desprende e escapa
para a mesma, reduzindo a capacidade de recuperacdo do gas em reatores com o

topo aberto, como descrito por Nelting et al. (2015).

Quando a 18 °C, pode ser que a maior capacidade de solubilidade do liquido
em temperaturas mais baixas ndo deixe que o metano dissolvido escape tao
facilmente para a atmosfera, ndo deixando que o grau de saturagao fique menor que

a unidade até o ponto de amostragem.
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4.8 AVALIACAO DA PRODUGCAO DE METANO NO REATOR UAHB

Na Figura 19 estdo apresentadas as produgdes diarias de metano em volume

nos diferentes leitos, dissolvida no efluente e total para as trés etapas operacionais.

Figura 19 — Producdo de metano no separador inferior, no separador superior, dissolvida no
efluente e total do reator UAHB nas etapas 1 (18 °C), 2 (23 °C) e 3 (28 °C)
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Fonte: Autoria propria (2021).

A producdo média de metano coletada no separador trifasico inferior foi de
1,74 (0,23), 2,21 (0,57) e 2,59 (0,79) L d' e no separador trifasico superior foi de
0,46 (0,13), 0,49 (0,08) e 0,57 (0,17) L d'. A vazdo de metano dissolvido no efluente
foi de 1,35 (0,14), 1,11 (0,07) e 0,91 (0,11) L d', somando-se estas trés parcelas, a
producéo média total resultante foi de 3,56 (0,42), 3,81 (0,60) e 4,09 (0,88) L d-!, para
as etapas 1 (18 °C), 2 (23 °C) e 3 (28 °C), respectivamente.

De acordo com a produgao tedrica de metano (0,35 L gDQOremovida™), 0 reator
deveria ter produzido 8,76 (3,87), 8,16 (3,37) e 9,64 (2,16) L d-' nas respectivas
etapas. Entretanto, Noyola et al. (2006) afirma que as produgdes reais observadas
nos tratamentos anaerdbios de esgoto sanitario sdo bem inferiores as tedricas, o que
também foi verificado nesta pesquisa.

Pode-se observar que os maiores valores de maximo para os leitos mével,
fixo e também total foram verificados na maior temperatura, 28 °C, sendo 4,2, 0,8 e
5,8 L produzidos em um dia, respectivamente, ao passo que o maior volume de CH4
perdido junto ao efluente em um dia foi de 1,60 L, observado quando o reator operava
a 18 °C.
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Pela Figura 19, pode ser observado que apesar das produgdes médias de
metano no leito inferior mostrarem comportamento ascendente com o incremento de
temperatura, as medianas das etapas 2 (23 °C) e 3 (28 °C) situaram-se bastante
proximas, sendo 2,17 e 2,22 L d', respectivamente. Este comportamento pode ser
devido a dispersao dos resultados verificada na ultima etapa, que elevaram a média,
porém nao o fizeram na mesma propor¢ao para a mediana.

Na Figura 20 estdo apresentados os percentuais de metano produzidos no
separador trifasico inferior, separador trifasico superior e dissolvida nas diferentes

etapas.

Figura 20 — Parcela de metano produzida no separador trifasico inferior, separador trifasico
superior e dissolvida nas diferentes etapas 1 (18 °C), 2 (23 °C) e 3 (28 °C)
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Fonte: Autoria prépria (2021).

A partir da Figura 20, pode-se perceber que a maior parcela da produgao é
verificada para o leito inferior. O leito movel produziu em média 49 (2), 57 (6) e 63
(6)% do metano para as etapas 1 (18 °C), 2 (23 °C) 3 (28 °C), respectivamente. O leito
superior foi responsavel por em média 13 (3), 13 (2) e 14 (4)%, enquanto o volume
dissolvido foi de 38 (2), 30 (5) e 23 (5)% das parcelas produzidas nas etapas
1 (18 °C), 2 (23 °C) 3 (28 °C), respectivamente.

Encontrando-se o coeficiente de correlacao de Pearson entre a temperatura
e as producdes de metano nos separadores inferior e superior, 0 metano dissolvido
no efluente e a produgao total deste gas no reator UAHB, é possivel avaliar o quanto
cada um deles é influenciado por este parametro.
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De acordo com Evans (1996), o coeficiente de correlagao de Pearson varia
entre -1 e 1. Quando é igual a 1, indica que as variaveis tém correlagcao positiva,
quando é igual a 0 n&o ha associag¢ao e quando € igual a -1 tém correlagdo negativa.

Os resultados obtidos estdo mostrados na Tabela 27.

Tabela 27 — Coeficiente de correlagdao de Pearson entre temperatura e a produgido de metano
no leito inferior, leito superior, dissolvido no efluente e total do reator UAHB

Parametro Leito inferior Leito superior Dissolvido Total
r de Pearson 0,56 0,35 -0,86 0,35
p-valor 0,0046 0,0943 <0,0001 0,0930

Fonte: Autoria propria (2021).

Observa-se a partir da Tabela 27, que os coeficientes de correlacdo de
Pearson entre a temperatura e a produ¢ao de metano no leito inferior e dissolvido no
efluente foram de 0,56, e -0,86, respectivamente. As correlacdes para as producoes
no leito superior e total ndo foram estatisticamente significativas (p-valor > a = 0,05).

Como a temperatura foi a unica variavel modificada ao longo das etapas,
pode-se entender que o coeficiente de correlacéo indica se a produgao foi mais ou
menos influenciada por este parametro. Desta forma, ndo se pode afirmar que o leito
superior seja influeciado pelo aumento de temperatura, ao contrario do leito inferior,
que apresentou correlacdo moderada. O metano dissolvido apresentou correlagcéao
muito forte para com este parametro, sendo a mesma negativa, ou seja, é tdo maior
quanto menor € a mesma. A producao total também nao se mostrou correlacionada
com a temperatura.

Se a parcela dissolvida nao fosse acrescida a produgdo dos leitos, o
coeficiente seria de 0,57 (p-valor = 0,0039), indicando correlagdo estatisticamente
significativa entre a temperatura e a mesma, portanto, a parcela dissolvida deve ser
mensurada para entendimento mais acurado da producédo de metano total no reator.

Dentre os fatores que devem ser otimizados para proporcionar a viabilidade
de reatores anaerobios em baixas temperaturas estdo a capacidade de retengcao de
lodo (evitando perda de biomassa) e do contato entre o lodo retido e o efluente
(LETTINGA et al., 2001; SANTOS et al., 2018).

Desta forma, uma possivel explicacao para correlagao nao significativa para
a producéo total € que a retencao de biomassa, comprovada pela remocéao de solidos

suspensos pelo reator mesmo a 18 °C, pode ter mantido quantidade suficiente de
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microrganismos para digerir a maior parte da carga organica empregada. Lew et al.
(2004) verificou aumento do lodo de um reator anaerdbio hibrido com decréscimo da
temperatura, devido a acumulagéo de sélidos. Logo, pode ser concluido que o reator
UAHB apresenta capacidade de atuacao satisfatoria até mesmo a 18 °C.

Além disso, a constante producado de metano na porgao superior pode indicar
que a maioria dos solidos suspensos se mantém no leito inferior, passando para o
meio filtrante apenas particulas de menor didmetro, mais faceis de serem digeridas,
mantendo a produgao ao longo das diferentes temperaturas.

Em relagdo ao contato entre o lodo retido e o efluente, Passig (2005) e
Godinho (2017) classificaram o regime de escoamento do reator UAHB como similar
ao classificado como tanque de mistura completa em série (N-CSTR). Desta forma,
acredita-se que este contato ocorreu efetivamente durante todas as etapas.

A parte superior de reatores tipo UASB se mostraram com baixa atividade
metanogénica (SEGHEZZO et al.,2000; LEW et al., 2004), neste estudo, a constante
producao de metano no meio filtrante indica que sua instalagdo € uma caracteristica

benéfica do reator UAHB, indicando polimento do efluente.

4.9 AVALIACAO DO BALANCO DE MASSA DE DQO DO REATOR UAHB

As contribuicdes médias de cada parcela considerada no balanco de massa

de DQO do reator UAHB estéo apresentadas na Tabela 28.

Tabela 28 — Contribuicdo em massa de cada parcela no balango de DQO do reator UAHB

(continua)
Etapa 1 (18 °C) Etapa 2 (23 °C) Etapa 3 (28 °C)
C%’Q.a Parcela Ca’rg!a Parcela Ca’rg!a Parcela
Parcela média (%) média (%) média (%)
(gDQO d) ° (gDQO d) o (gDQO d) 0
Afluente 27,39 100,00 2545 100,00 29,51 100,00
DQO efluente 2.16 7.87 1,64 6,44 1.91 6.48
filtrada
DQO convertida 25,24 - 23,81 - 27,60 -
Lodo retido 0,94 3.42 0,94 3.68 0,94 317
inferior
Lodo retido 0,56 2.03 0,56 2.18 0,56 1,88
superior
Lodo no efluente 0,42 1,52 0,55 2,16 0,24 0,81
Metano no biogas 408 18,19 6.32 24.85 7.42 2514
inferior
Metano no biogas 132 484 1.41 555 1,63 551
superior

Metano dissolvido 3,86 14,08 3,16 12,41 2,65 8,96
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Tabela 28 — Contribuicao em massa de cada parcela no balan¢o de DQO do reator UAHB
(conclusiao)

Etapa 1 (18 °C) Etapa 2 (23 °C) Etapa 3 (28 °C)
Ca'rg_a Parcela Ca’rg_a Parcela C%rg.a Parcela
Parcela média (%) média (%) média (%)
(gDQO d) o (gDQO d) o (gDQO d") ?
Reducao de sulfato 0,07 0,26 0,29 1,13 0,16 0,55
DQO total no 14,30 52,21 1486 5840 15,49 52,49
balanco

Fonte: Autoria propria (2021).

Por meio do balango de massa de DQO, podem ser observadas as rotas de
conversdo de matéria organica dentro de um reator anaerébio (VON SPERLING,
1996). Observa-se que a carga organica de DQO afluente variou de 2545 a
29,51 mg L' entre as etapas. Em todas as etapas, foi verificada que a maior parcela
de DQO computada foi convertida em metano e coletada no separador trifasico
inferior, sendo de 4,98, 6,32 e 7,42 gDQO d', representando 18,19, 24,85 e 25,14%
para as etapas 1 (18 °C), 2 (23 °C) e 3 (28 °C), respectivamente.

Foi constatado que a parcela de DQO convertida em metano e perdida
dissolvida no efluente foi a segunda maior, em todas as etapas, sendo de 3,86, 3,16
e 2,65 gDQO d', representando 14,08, 12,41 e 8,96% para as etapas 1 (18 °C),
2 (23 °C) e 3 (28 °C), respectivamente. Como ja observado em outros itens deste
trabalho, a parcela foi maior quanto menor a temperatura operacional. Os valores
ficaram préximos aos 10% calculados por Passig (2005) em um reator UAHB em
escala piloto e atentam para a importancia de se buscar métodos de minimizar esta
perda e recuperar esta fonte energética que muitas vezes é perdida.

A parcela de DQO convertida a CH4 e recuperada no biogas do coletor
superior foi de 1,32, 1,41 e 1,63 gDQO d', totalizando 4,84, 5,55 e 5,51%, nas etapas
1 (18 °C), 2 (23 °C) e 3 (28 °C), respectivamente. Estas percentagens foram menores
que as percentagens de DQO perdida no efluente como DQO soluvel. Entretanto,
acredita-se que sem o filtro anaerdbio na parte superior, as parcelas de perdas seriam
ainda maiores.

Na menor temperatura operacional, a DQO nao convertida (DQO em amostra
filtrada de efluente) representou maior percentagem do que nas duas etapas
subsequentes, que ficaram bastante parecidas (6,44 e 6,48%). Também na menor
temperatura foram verificadas as menores parcelas na producdo de metano no leito

inferior e superior, enquanto a 23 e 28 °C as percentagens ficaram similares. Este fato



81

pode estar relacionado com a influéncia da temperatura no metabolismo celular que,
segundo Campos (1999) diminui com a temperatura.

Observa-se que a massa de DQO convertida a lodo e retida nos leitos foi igual
para todas as etapas. Este fato provavelmente se deu devido as simplificacdes e
critérios adotados para o calculo deste balango de massa. A concentragdo de STV no
lodo do leito inferior foi mensurada apenas antes da operagao e no final da terceira
etapa, enquanto a taxa de STV produzida por dia no leito superior foi adotada segundo
os resultados obtidos por Godinho (2017), utilizando o mesmo reator. Desta forma,
entende-se que tais fatores podem causar superestimativas e/ou subestimativas
nestas parcelas em alguma das etapas.

As parcelas de DQO utilizadas pelas BRS para reducéo de sulfato foram as
menos significativas, em todas as etapas. O mesmo também foi constatado por Passig
(2005) para um reator UAHB e um tipo UASB e por Souza (2010) para um reator tipo
UASB. Desta forma, pode se constatar que a metanogénese foi superior a
sulfetogénese e pode ser atribuida as baixas concentragdes de sulfato afluente.

As parcelas de DQO consideradas para o balan¢co de massa do reator UAHB
totalizaram 52,21, 58,40 e 52,49% da DQO de entrada, operando a 18, 23 e 28 °C,
respectivamente. Passig (2005), em um balang¢o de massa de reator UAHB, computou
63% com os parametros adotados. Segundo o autor, além de possiveis parcelas de
biogas fugitivas, o déficit encontrado pode ser devido a erros amostrais analiticos,
hipéteses tedricas e limitagbes do uso de valores ndo originarios do sistema
experimental. Os mesmos podem ter sido motivadores dos déficits de 48, 42 e 48%,
para as trés etapas respectivas, encontrados neste trabalho, principalmente devido as
hipéteses adotadas para as parcelas de lodo retido, que representaram reduzidas

percentagens em relagdo as demais.
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5 CONCLUSOES E SUGESTOES PARA TRABALHOS FUTUROS

5.1 CONCLUSOES

Com base nos resultados obtidos ao longo do periodo experimental deste

trabalho as seguintes conclusdes foram obtidas:

O reator UAHB apresentou pH proximo da neutralidade, aumento nos valores
de alcalinidade e consumo de acidos volateis em todas as etapas. Além disso,
a remogao de matéria organica carbonacea em termos de DQO situou-se em
torno de 90% em todas as condi¢cdes operacionais. As elevadas eficiéncias de
remocao foram atribuidas a retencao de biomassa e sélidos pelo meio filtrante
e degradacao adicional promovida pelo consércio de microrganismos nele
aderidos. Desta forma, conclui-se que o reator teve capacidade de se manter
estavel em todas as temperaturas operacionais.

As producdes de CH4 e biogas pelo leito de lodo foram maiores que as do leito
superior em todas as etapas, contribuindo em média com 49 — 63% do metano
gerado e 78 — 80% do biogas coletado. Estas produg¢des apresentaram
correlagdes moderadas positivas com a temperatura, ou seja, quando esta
aumentou, as producgdes também o fizeram.

As producgbdes de CH4 e biogas pelo meio filtrante indicaram polimento do
efluente na porgcédo superior do reator em todas as etapas, contribuindo em
média com 13 — 14% do metano gerado e 20 — 22% do biogas coletado. Além
disso, estas produgdes nao apresentaram correlacbes estatisticamente
significativas com a temperatura. Isto indica que o meio suporte nao é
influenciado por este fator no intervalo testado, o que pode ser uma condigao
benéfica para reatores operando a baixas temperaturas.

A produgao total média de CH4 no reator UAHB nao apresentou grande
variagao entre as etapas, ndo apresentando correlacdo estatisticamente
significativa com o a temperatura. Este comportamento foi atribuido a
retengao de biomassa mesmo a 18 °C, provida pelo meio filtrante e eficiente
mistura hidraulica, consideradas suficientes para realizar a digestdo anaerdbia

de grande parte da matéria organica de entrada.
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e A concentragdo média de metano dissolvido no efluente e perda em
percentagem deste gas no reator UAHB apresentaram correlagbées negativas
e com magnitudes muito fortes com a temperatura. Desta forma entende-se
que esses parametros foram tdo maiores quanto menor foi a temperatura,
atribuida a maior solubilidade de gases em liquidos em temperaturas mais
baixas. Estes resultados chamam atengdo para a necessidade de se
desenvolver maneiras de mitigar esta emissao fugitiva de gas, que além de
contribuir com o efeito estufa, representa perda de potencial energético.

e Nao houve diferenga estatistica entre a concentracdo de metano dissolvido na
amostra de efluente retirada logo acima do separador trifasico superior, em
relacéo a retirada logo acima do separador trifasico inferior na etapa 4 (28 °C),
0 que pode indicar que o meio filtrante ndo influenciou na concentragao de
gas dissolvido. O grau de saturacdo de metano no efluente do reator UAHB
foi de 1,08, 0,95 e 0,90, na etapa 1, 2 e 3, respectivamente, indicando

supersaturagado apenas quando operado a 18 °C.

5.2 SUGESTOES PARA TRABALHOS FUTUROS

O tema que envolve o desempenho do reator anaerdbio hibrido tratando
aguas residuarias ainda pode ser amplamente estudado com pesquisas que abordem
desde questbes relacionadas aos parametros operacionais até o meio suporte
utilizado e efluente tratado. Dentre as possibilidades para trabalhos futuros,

recomendam-se 0s seguintes:

e Avaliacdo do desempenho do reator UAHB em temperaturas inferiores as
analisadas neste trabalho;

e Avaliagdo do desempenho do reator UAHB tratando outros tipos de aguas
residuarias, como efluentes industriais, por exemplo;

e Avaliagdo mais detalhada das caracteristicas fisico-quimicas do efluente ao
longo da altura do reator UAHB;

¢ Avaliacao do desempenho do reator UAHB com outros tipos de meio suporte

em sua porgao superior;
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e Implantacdo e avaliagcdo de mecanismos visando a recuperagdo do metano
dissolvido no efluente do reator UAHB,;

¢ Implantacéo e avaliagdo de mecanismos visando a redugao da concentragao
de H2S no biogas do reator UAHB, e eventual concentracdo deste gas

dissolvida no efluente.
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