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RESUMO 

A tecnologia de digestão anaeróbia com configuração de reatores em dois estágios tem se destacado 

por permitir a produção de gás hidrogênio num primeiro reator e metano num segundo reator, 

ambos com elevado poder de combustão. Esta configuração no sistema apresenta muitas vantagens 

tais como, maior controle dos parâmetros operacionais e otimização da atividade dos micro-

organismos acidogênicos e metanogênicos em fases distintas garantindo uma maior eficiência do 

processo. O objetivo deste trabalho foi produzir gás hidrogênio e gás metano a partir da codigestão 

anaeróbia de dois substratos, resíduo do restaurante universitário (RU) da Unicamp e lodo 

mesofílico do tratamento de vinhaça, em condições mesofílicas (37°C) de temperatura. Dentre as 

justificativas para a escolha do tema estão a crescente geração de resíduos sólidos urbanos e o 

desafio da ciência em desenvolver fontes energéticas limpas e renováveis. Um sistema contendo 

três reatores, sendo um com volume total de 3,7L utilizado para armazenar o inóculo, outro de 4,3L 

de volume total operando nas condições acidogênicas (pH:5,0-6,5) e, finalmente, um terceiro reator 

de 4,3L de volume total operando em condições metanogênicas (pH: 6,5-8,0), operou de forma 

sequencial e em regime semicontínuo. Os parâmetros de controle foram volume, composição do 

biogás, pH, sólidos, amônia, alcalinidade, demanda química de oxigênio (DQO), ácidos graxos 

voláteris (AGV) e carbono orgânico total (COT). Ao final da digestão, o biogás resultante do reator 

acidogênico apresentou 76,54% de hidrogênio (H2) e 23,46% de dióxido de carbono (CO2). O 

biogás produzido no reator metanogênico apresentou concentração de metano (CH4) de 72,70% e 

28,3% de dióxido de carbono (CO2). O volume acumulado de biogás no reator acidogênico 

(5647mL) foi maior que o produzido no reator metanogênico (2322mL), entretanto o rendimento 

do biogás produzido no reator metanogênico (311,42 mL/gSVTadd) foi superior ao produzido no 

reator acidogênico (300,64mL/gSVadd). A redução de sólidos totais (ST) e sólidos voláteis totais 

(SVT) no reator acidogênico foi de 52% e 64%, respectivamente e a redução de ST e SVT no reator 

metanogênico foi de 39,68% e 51,42%, respectivamente. A remoção de DQO nos reatores 

acidogênico e metanogênico foi de 38,50% e 48%, respectivamente. E a redução da matéria 

orgânica em relação ao conteúdo de COT foi de 52,64% no reator acidogênico e 42,50% no reator 

metanogênico. Ao final conclui-se que a digestão anaeróbia de resíduos alimentares fornece bons 

resultados tanto para a produção de biogás quanto para a degradação da matéria orgânica. 

Palavras-chave: Digestão anaeróbia; biogás; energia; resíduos sólidos; sustentabilidade; vinhaça. 



 
 

 
 

ABSTRACT 

In the anaerobic digestion technology stand out the two-stage configuration which enable the 

production of hydrogen gas in a first reactor and the production of methane gas in a second reactor, 

both with high power combustion. This system configuration has many advantages such as greater 

control of operational parameters and the ability to optimize the activity of acidogenic and 

methanogenic microorganisms at different stages ensuring greater process efficiency. The 

objective of this study is produce hydrogen gas and methane gas from anaerobic co-digestion of 

two substrates, food waste of the university restaurant at Unicamp and mesophilic sludge treatment 

of vinasse, in temperature mesophilic conditions (37 °C). Among the reasons for choosing the 

theme are the growing generation of municipal solid waste and the challenge of science to develop 

cleaner and renewable energy sources. A system containing three reactors (a reactor with total 

volume of 3,7L used to store the inoculum, a 4,5L reactor total volume operated in acidogenic 

conditions (pH: 5,0-6,5) and finally a third 4,5L reactor total volume operating in methanogenic 

conditions (pH: 6,5-8,0)) operated under sequentially and semi-continuous regime. The control 

parameters were volume, biogas composition, pH, solids, ammonia, alkalinity, chemical oxygen 

demand (COD), volatile fatty acids (VFA) and total organic carbon (TOC). At the end of digestion, 

the resultant biogas acidogenic reactor showed 76.54% hydrogen (H2) and 23.46% of carbon 

dioxide (CO2). The biogas produced in the methanogenic reactor showed concentration of methane 

(CH4) of 72.70% and 28.3% of carbon dioxide (CO2). The accumulated volume of biogas in the 

acidogenic reactor (5647,0mL) was greater than that produced in the methanogenic reactor 

(2322mL). However, the biogas yield in the methanogenic reactor (311.42 mL / gSVTadd) was 

higher to that produced in the acidogenic reactor ( 291,93mL / gSVadd). The reduction in total 

solids (TS) and volatile solid (SVT) acidogenic reactor was 52% and 64% respectively and the 

reduction ST and SVT methanogenic reactor was 39.68% and 51.42%, respectively. The COD 

removal in the acidogenic and methanogenic reactors was 38.50% and 48%, respectively. And the 

reduction of organic matter relative to the TOC content was 52.64% in the acidogenic reactor and 

42.50% in the methanogenic reactor. At the end it was concluded that anaerobic digestion of food 

waste, offers good results for the production of biogas and for the degradation of organic matter. 

Keywords: Anaerobic digestion; biogas; energy; solid waste; sustainability; vinasse. 
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1 INTRODUÇÃO 

O aquecimento global e o esgotamento de combustíveis fósseis são responsáveis pela 

urgente necessidade do desenvolvimento de energias limpas e renováveis. Nesse contexto, o 

hidrogênio (H2) e o metano (CH4) são fontes limpas de energia que podem ser obtidos a partir de 

matérias primas renováveis ou potencialmente renováveis, como biomassa, subprodutos agrícolas, 

resíduos sólidos e efluentes provenientes das atividades agroindustriais, lodo de esgoto, dentre 

outros (SHOW et al., 2012). 

Atualmente, um dos maiores problemas do mundo é a geração de resíduos sólidos 

urbanos (RSU) que cresce a uma taxa maior que a urbanização, e isso é preocupante tanto do ponto 

de vista ambiental quanto do social. No Brasil, em 2014, a geração total de RSU foi de 78,6 milhões 

de toneladas, sendo grande parte constituídos por resíduos alimentícios provenientes de atividades 

de pós-colheita, produção, manipulação, armazenagem, distribuição e consumo (ABRELPE, 2014; 

FAO, 2013). Para reduzir o impacto ambiental causado pela geração desses resíduos sólidos 

existem leis, entre as quais destaca-se a Lei n. 12.305 de 02 de agosto de 2010, que instituiu a 

Política Nacional de Resíduos Sólidos (PNRS), que define a destinação final ambientalmente 

adequada de resíduos, como sendo aquela que inclui a reutilização, a reciclagem, a compostagem, 

a recuperação e o aproveitamento energético. 

Além dos resíduos alimentícios, destacam-se os resíduos provenientes das atividades 

sucroalcooleiras, uma vez que o Brasil é o maior produtor mundial de cana-de-açucar, açúcar e 

álcool (RIBAS, 2006). Entre os resíduos gerados pela industrialização da cana tem-se a vinhaça, 

efluente originado do processo de destilação do álcool (WILKIE et al., 2000). Atualmente, o 

principal uso da vinhaça no Brasil é na fertirrigação da cana-de açúcar nas áreas próximas às 

instalações industriais produtoras de etanol, em virtude dos nutrientes presentes na vinhaça que 

enriquecem o solo (VIANA, 2006). Porém, a aplicação de vinhaça de forma exaustiva pode 

provocar uma grave contaminação do lençol freático e dos rios, devido ao excesso de sais e 

acúmulo de matéria orgânica no solo (SATYAWALY e BALAKRISHNAN, 2007). O Estado de 

São Paulo, preocupado com a forma de destinação da vinhaça, homologou em 2005 a Norma 

Técnica da CETESB P4.231 que prevê os critérios e procedimentos para a aplicação de vinhaça de 

cana-de-açúcar em solos agrícolas.  
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A vinhaça e os resíduos alimentícios, conforme mencionado acima, são resíduos ricos 

em matéria orgânica, e portanto, constituem um excelente substrato para a digestão anaeróbia. A 

tecnologia da digestão anaeróbia permite converter os efluentes e resíduos com alta carga orgânica 

em produtos de maior valor agregado, através de micro-organismos (acidogênicos e 

metanogênicos) mantidos em biorreatores sem a presença de oxigênio (anaeróbios) (DINCER, 

2012). Nessa tecnologia, a matéria orgânica é transformada pela ação dos micro-organismos em 

dois produtos finais, sendo um biosólido com significativa redução da carga orgânica e o biogás, 

que consiste de uma mistura de metano (CH4), hidrogênio (H2) e dióxido de carbono (CO2), 

principalmente (APPELS et al., 2011). Quando a digestão envolve o uso de dois substratos ela 

recebe o nome de codigestão anaeróbia. 

A digestão anaeróbia de duas fases consiste em separar as fases do processo 

responsáveis pela produção de H2 e CH4. A configuração do sistema ocorre em dois reatores, um 

primeiro reator opera em condições de baixo pH para favorecer os micro-organismos acidogênicos 

e, portanto, a degradação de polímeros, hidratos de carbono, proteínas e lipídeos em ácidos graxos 

voláteis e hidrogênio. Um segundo reator opera em condições de pH básico para favorecer o 

desenvolvimento das arqueas metanogênicas. Assim, os subprodutos formados na primeira fase 

são metabolizados por estes micro-organismos e convertidos em metano e dióxido de carbono 

(UENO et al., 2007; WANG; ZHAO, 2009). Os sistemas que operam em duas fases garantem 

maior estabilidade do processo, pois permitem maior controle das condições ótimas de pH 

necessárias para desenvolvimento dos micro-organismos envolvidos (ARIUNBAATAR et al., 

2014; LIU et al., 2006). Os benefícios da digestão anaeróbia incluem utilização de um reator de 

menor tamanho, possibilidade de operação com alta carga orgânica e menor quantidade de lodo 

gerado em comparação aos tratamentos aeróbios, além da geração de um subproduto rico em 

nutrientes que pode ser utilizado como fertilizante em atividades agropecuárias (FOSTER-

CARNEIRO; PEREZ; ROMERO, 2008; TAMBONE et al., 2009).  

Este trabalho tem como finalidade explorar o potencial energético dos resíduos sólidos 

provenientes do restaurante universitário da Unicamp, através da geração dos gases hidrogênio 

(H2) e metano (CH4) produzidos pelo processo de codigestão anaeróbia. 
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2 OBJETIVOS 

O principal objetivo deste trabalho é a obtenção de gás hidrogênio e gás metano a partir 

de reatores anaeróbios de fases separadas contendo resíduo alimentar e vinhaça de cana-de-açúcar, 

utilizando como inóculo lodo mesofílico. 

2.1  Objetivos específicos 

Para tal, propõem-se os seguintes objetivos específicos: 

 Desenhar e montar dois reatores de tanque agitado com capacidade de 4,3 litros cada 

para as fases acidogênica e metanogênica da digestão anaeróbia; 

 Controlar e monitorar a digestão anaeróbia através dos principais parâmetros 

operacionais, quais sejam: pH, sólidos totais (ST), sólidos voláteis totais (SVT), 

nitrogênio amoniacal (N-NH3), demanda química de oxigênio (DQO), ácidos graxos 

voláteis (AGV) e alcalinidade; 

 Medir o volume e a composição do biogás gerado, em ambos os reatores acidogênico 

e metanogênico; 

 Determinar a eficiência do processo através do rendimento de biogás e remoção da 

carga orgânica através da demanda química de oxigênio e do conteúdo de sólidos 

voláteis totais. 
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3 REVISÃO BIBLIOGRÁFICA 

3.1 Geração de resíduos sólidos  

Um dos maiores problemas do mundo é a geração de resíduos sólidos urbanos, 

resultante de atividades humanas em seus mais diversos segmentos como comércio, indústria e 

atividades domésticas. A Associação Brasileira de Normas Técnicas (ABNT), por meio da NBR 

10.004 defini resíduos sólidos como (ABNT, 2004):  

Resíduos nos estados sólido e semi-sólido, que resultam de atividades da 
comunidade de origem: industrial, doméstica, hospitalar, comercial, agrícola, de 
serviços e de varrição. Ficam incluídos nesta definição os lodos provenientes de 
sistemas de tratamento de água, aqueles gerados em equipamentos e instalações 
de controle de poluição, bem como determinados líquidos cujas particularidades 
tornem inviável seu lançamento na rede pública de esgotos ou corpos d'água, ou 
exijam para isso soluções técnica e economicamente inviáveis, em face à melhor 
tecnologia disponível. 

A quantidade de RSU, um dos mais importantes subprodutos do estilo de vida urbano, 

vem aumentando nos últimos anos. Em 2012, o total de RSU produzido no mundo foi de 1,3 bilhão 

de toneladas por ano ou 1,2kg por dia para cada habitante das cidades. Os Estados Unidos da 

América e a Noruega ocupam as primeiras posições entre os países que mais geram RSU, 

produzindo 2,5 kg de resíduos por cidadão por dia (THE ECONOMIST, 2012). No Brasil, a 

situação não é diferente e a geração de RSU também é elevada. Em 2014, a geração total de RSU 

foi de 78,6 milhões de toneladas, representando um aumento de 2,9% em comparação a 2013 

(ABRELPE, 2014).  

Apesar dos esforços empreendidos pelo governo brasileiro, a destinação inadequada 

(lixões ou aterros controlados) de RSU se faz presente em todas as regiões e estados brasileiros, 

sendo que 3.334 municípios, correspondentes a 59,8% do total, ainda fazem uso de locais 

impróprios para destinação final dos resíduos coletados (ABRELPE, 2014). Um estudo realizado 

entre 2013 e 2014 mostra que não houve grandes avanços em relação a forma correta de destinação 

final por parte da sociedade brasileira, pois em 2013 a destinação correta (aterros sanitários) foi de 

58,3% enquanto que em 2014 foi de 58,4% (ABRELPE, 2014).  

A destinação incorreta dos resíduos sólidos causa impactos ao meio ambiente e à saúde 

humana. Quando dispostos de forma inadequada, podem contaminar o solo e a água, uma vez que 

compostos tóxicos podem chegar ao lençol freático por lixiviação. Como consequência, o homem 
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pode facilmente ser contaminado, seja pela ingestão dessa água contaminada ou por se alimentar 

de um peixe proveniente de um rio poluído. Além disso, os resíduos podem favorecer a proliferação 

de vetores responsáveis pela transmissão de doenças. A disposição incorreta também reflete na 

contaminação do ar através da emissão de gases como metano e o desprendimento de odores fétidos 

(SIQUEIRA; MORAES, 2009).  

Destaca-se também o crescimento da população mundial, pois esse está diretamente 

relacionado à geração de resíduos. Existem estimativas de que o mundo precisa aumentar em 70% 

a produção de alimentos para atender a demanda de uma população que pode chegar a 9,6 bilhões 

de pessoas em 2050 (FAO, 2014). Diante disso, a produção de alimentos é considerada o grande 

desafio do século, pois precisa garantir alimento suficiente à população e ainda atingir essa meta 

sem agredir o meio ambiente, ou seja, sem a geração de resíduos com potencial poluidor (FAO, 

2014). O desperdício de alimentos no mundo é elevado, cerca de de 1,3bilhão de toneladas por ano. 

A FAO calcula que esses alimentos seriam suficientes para alimentar dois milhões de pessoas 

(FAO, 2014). A maior parte do desperdício de alimentos no mundo (54%) ocorre na fase inicial de 

produção, na manipulação, pós-colheita e armazenagem, sendo as etapas de processamento, 

distribuição e consumo responsáveis pelos outros 46% do que é desperdiçado (FAO, 2013).  

Para a redução dos impactos causados pelos RSU destaca-se o emprego da digestão 

anaeróbia, que além de permitir o tratamento dos resíduos também possibilita a geração de produtos 

como fertilizante e biogás (TAMBONE et al., 2009; WARD et al., 2008). A reciclagem ou 

reutilização é outra excelente opção para o aproveitamento dos resíduos, assim como a tecnologia 

de incineração que permite a recuperação de energia. Como última opção tem-se o uso de aterros 

sanitários (SAEED ; .HASSAN; MUJEEBU, 2009). 

3.2 Matriz energética  

O consumo de energia tem aumentado nos últimos anos devido ao rápido crescimento 

populacional e econômico (BILGILI et al., 2015). Em virtude disso, a demanda global de energia 

deverá aumentar a um ritmo mais rápido nos próximos anos (SIGNORINI; VIANNA; 

SALAMONI, 2015). Os recursos energéticos podem ser classificados como recursos nucleares, 

combustíveis fósseis e fontes de energias renováveis (BILGILI et al., 2015). A matriz energética 

mundial é predominantemente de fontes não renováveis, cerca de 85% da energia no mundo não 

provem de fontes renováveis, conforme evidenciado na Figura 1b (BP, 2014). A situação brasileira 
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não é diferente e o país também utiliza mais fontes não renováveis para a geração de energia. 

Segundo dados do balanço energético nacional divulgado em 2015, tendo como base o ano de 

2014, 60,5% da energia usada pelo país provem de fontes não renováveis com predominância do 

petróleo e seus derivados e o gás natural. Enquanto que o uso de energia renovável representou em 

2014, 39,4% , número superior a média mundial, com destaque para a hidráulica e os derivados da 

cana (EPE, 2015). Uma comparação da matriz energética mundial e brasileira é apresentada na 

Figura 1. 

a) 
 

b)  

Figura 1 - Comparação da oferta brasileira de energia com a mundial. 
 Fonte: EPE, 2015; BP, 2014. 

O uso de fontes renováveis para o planeta é muito importante e é um tema que vem 

sendo muito discutido na atualidade, pois o uso da energia nuclear pode causar problemas para a 

saúde humana e danos ao meio ambiente, e o consumo em grande escala dos combustíveis fósseis 

causa impactos ao meio ambiente, como a destruição da camada de ozônio, chuva ácida e alterações 
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climáticas. Por outro lado, as fontes renováveis de energia geram baixas emissões de gases do 

efeito estufa, são obtidas a partir de recursos não esgotáveis e a um custo razoável (BILGILI et al., 

2015). 

3.3 Biorefinaria e valorização de resíduos sólidos 

As políticas ambientais existem para reduzir os impactos ambientais provocados pelas 

atividades industriais. Diante desse cenário, observa-se algumas iniciativas de setores industriais 

que estão dispostos a adaptar seus processos produtivos visando um reaproveitamento dos mais 

diversos tipos de resíduos (MUSSATTO; DRAGONE; ROBERTO, 2006). Nesse sentido, os 

subprodutos e os efluentes das agroindústrias devem ser considerados como recursos potenciais, 

sendo o objetivo atual a valorização e não a disposição.  

O conceito de Biorrefinaria consiste em unidades que utilizam biomassa e ou resíduos 

como fonte de materiais, produtos químicos, e principalmente, energia por meio de diversas 

tecnologias em uma única planta industrial (PETRUCCIOLI et al., 2011). Atualmente, as usinas 

sucroenergéticas que utilizam a cana-de-açúcar como matéria-prima são exemplos desse conceito 

de biorefinaria no Brasil. Adicionalmente, o milho ou outras biomassas como, por exemplo, a 

beterraba, podem ser utilizadas para a fermentação e processos termoquímicos em biorefinarias 

(HALL et al., 2009). Outros exemplos reportados na literatura são a produção de etanol a partir da 

casca de café inteira ou moída e do extrato aquoso da casca de café utilizando como micro-

organismo fermentativo a Saccharomyces cerevisiae (GOUVEA et al., 2009). Resíduos sólidos 

também podem ser substratos para produção de biocombustíveis através da conversão de óleos 

vegetais (principalmente a partir de oleaginosas, como girassol e soja) por meio de 

transesterificação para obtenção de biodiesel (PETRUCCIOLI et al., 2011). Os resíduos animais 

possuem grande potencial em processos fermentativos, conseguindo boa produção de biogás com 

alta porcentagem de metano e, portanto uma excelente eficiência energética (FORSTER-

CARNEIRO et al., 2013). A cultura de arroz gera resíduos orgânicos como palha e casca. A palha 

apresenta um volume muito representativo que permanece no campo após a colheita, já a casca de 

arroz tem grande potencial como fonte de energia e vem sendo consumida por caldeiras e fornos 

industriais (FORSTER-CARNEIRO et al., 2013). A casca resultante do beneficiamento de arroz 

quando queimada gera calor de combustão e representa uma excelente fonte de energia, podendo 

gerar eletricidade para as indústrias, colaborando para a redução da emissão de gases de efeito 
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estufa no ambiente quando usada em substituição as fontes fósseis (SOOKKUMERD; ITO; KITO, 

2005). Finalmente, os resíduos de frutas e vegetais são produzidos em grandes quantidades em 

todos os mercados do mundo. Por serem resíduos de rápida degradação constituem um substrato 

ideal para a produção de biogás através da digestão anaeróbia. Scano e colaboradores (2014) 

utilizaram esses resíduos para produção de metano através do processo de degradação anaeróbia e 

obtiveram em seu estudo um rendimento de metano de 0,45Nm3/kgSV. 

3.4 Aproveitamento energético dos gases hidrogênio e metano 

O hidrogênio um gás leve, inodoro, insípido, incolor e atóxico é o elemento mais 

abundante do planeta, cuja concentração está em torno de 100ppm (0,01%) (SUBAN; TUSEK; 

URAN, 2001). O hidrogênio é considerado um vetor de energia para o futuro, pois gera maior 

quantidade de energia por unidade de peso (120,7 kJ/g) em comparação com qualquer outro 

combustível conhecido (MEROUANI et al., 2015). Apesar de ser o elemento mais abundante no 

universo, ele não existe naturalmente em grandes quantidades na terra, devendo ser produzido a 

partir de combustíveis fósseis, água ou biomassa (STIEGEL; RAMEZAN, 2006).  

As características do hidrogênio são: 

 Faixa de inflamabilidade: a faixa de inflamabilidade do gás hidrogênio no ar (4-

75%) é maior do que outros combustíveis. A gasolina por exemplo, possui faixa de 

inflamabilidade variando de 1,4-7,6%. Os motores operados com hidrogênio 

apresentam maior eficiência em misturas menos concentradas do que os operados a 

gasolina (BALAT, 2008; SUBAN; TUSEK; URAN, 2001);  

 Energia de ignição: o gás hidrogênio possui baixa energia de ignição de 0,02MJ 

(BALAT, 2008); 

 Temperatura de ignição: o hidrogênio possui elevada temperatura de ignição, sendo 

esta da ordem de 560°C (BALAT, 2008; SUBAN; TUSEK; URAN, 2001); 

 Densidade: o hidrogênio apresenta baixa densidade, por exemplo, a 15°C e 1,0 bar 

sua densidade é de 0,085kg/m3 (SUBAN; TUSEK; URAN, 2001). Nesse contexto, 

normalmente é necessário um elevado volume para armazenar o hidrogênio, o que 

dificulta o seu uso como combustível; 

 Elevada difusividade: o hidrogênio tem a difusividade mais elevada do que a 

gasolina e essa capacidade de se misturar facilmente ao ar facilita a formação de 
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uma mistura uniforme de ar e combustível e permite uma dispersão mais rápida do 

hidrogênio, o que diminui os riscos de acidentes (BALAT, 2008).  

O hidrogênio (H2) é uma fonte limpa de energia e tem sido apontado como um 

substituto potencial dos combustíveis fósseis, uma vez que pode ser produzido a partir de uma vasta 

gama de matérias-primas e gera alto teor de energia sem produzir durante sua combustão nenhum 

outro produto que não seja a água (STIEGEL; RAMEZAN, 2006). Os principais critérios para a 

para escolha da fonte a ser utilizada a produção de hidrogênio são: disponibilidade, custos, teor de 

carboidratos e biodegradabilidade (WANG et al., 2013). 

O metano (CH4) é um dos principais constituintes do gás natural, que contém em sua 

composição hidrocarbonetos como etano, propano e butano. Assim como o dióxido de carbono 

(CO2), o CH4 é um gás de efeito estufa que pode contribuir para o aumento do aquecimento global, 

representando um potencial poluidor para a atmosfera terrestre (CHANDRA; TAKEUCHI; 

HASEGAWA , 2012;  KNAPP et al., 2014). O gás metano pode ser obtido a partir de fontes 

naturais como cupins, pântanos, sedimentos oceânicos e animais silvestres e de fontes sintéticas 

como produção de gás natural, mineração de carvão, tratamento de águas residuais, aterros e 

agricultura. Diante disso, muitos estudos têm procurado obter metano a partir de fontes alternativas 

como biomassa e resíduos industriais com o objetivo de diminuir os danos ao meio ambiente 

(CHANDRA; TAKEUCHI; HASEGAWA , 2012).  

A tecnologia da digestão anaeróbia se destaca como uma boa alternativa para a 

produção de metano devido aos seus benefícios econômicos e ambientais. Uma vez que, através de 

uma variedade de resíduos renováveis é possível obter um biogás que fica armazenado sem contato 

com a atmosfera podendo contribuir para a redução do aquecimento global, diminuição de 

problemas de poluição relacionados ao acúmulo de resíduos orgânicos e consequentemente ajuda 

a retardar os problemas de gestão de resíduos (CHANDRA; TAKEUCHI; HASEGAWA , 2012). 

Além disso, quando se utiliza biogás como combustível tem se uma redução na emissão de CO2 

pois o mesmo será retido nas reações biológicas de limpeza do biogás. 

Na digestão anaeróbia o metano está presente no biogás em altas concentrações (50-

70%) tornando-o tão eficiente em termos energéticos quanto o gás natural no caso de combustão 

interna de automóveis. Desse modo, o biogás é um substituto do gás natural que é derivado do 

petróleo bruto (CHANDRA; TAKEUCHI; HASEGAWA , 2012). No processo de combustão, 
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devido à alta velocidade de chama do hidrogênio o uso deste gás pode ser bastante atrativo ao setor 

automobilístico. Os motores de combustão interna com hidrogênio, metano ou uma mistura desses 

dois gases também proporcionam elevado potencial para reduzir as emissões de gases do efeito 

estufa devido à relação favorável dos 4 átomos de hidrogênio por átomo de carbono da molécula 

de metano que contribui para emitir 25% menos CO2 em comparação com os combustíveis 

tradicionais quando queimados em motores de combustão interna. Outro ponto positivo da 

utilização do metano como biogás é a não emissão desse gás na atmosfera, pois quando se utiliza 

outro combustível, além da produção de CO2, há também liberação de enormes quantidades de CH4 

(KLELL; EICHLSEDER SARTORY, 2012). Além disso, o metano é um combustível de fácil 

armazenamento. A produção de metano pode ser feita facilmente a partir de H2, CO2 e monóxido 

de carbono (CO). A Equação 1 de Sabatier mostra a produção de metano a partir do CO2 e 

hidrogênio e a Equação 2 a produção de metano a partir da metanação que é a reação inversa a 

reforma a vapor do metano (STEMPIEN et al., 2015): 
   

  CO2 +4H2   CH4 +2H2O (∆H298 = -165KJmol-1) (1) 

 CO + 3H2   CH4 +H2O (∆H298= -206Kjmol-1) (2) 
   

3.5 Tecnologias para produção de hidrogênio  

A demanda energética mundial tem aumentado a cada ano e isso tem impulsionado o 

desenvolvimento de novas tecnologias para produção de energia. Atrelado a isso o aquecimento 

global e o esgotamento dos combustíveis fósseis tem favorecido o aumento de buscas por energias 

limpas e renováveis. Adicionalmente, diversos países decidiram mudar o conceito de geração 

distribuída de energia, inclusive o Brasil, através da Resolução Normativa Aneel N° 482/2012 de 

17 de abril de 2012 (ANEEL, 2012). Dentre as fontes de energia que podem ser empregadas estão 

a energia solar, eólica, digestão anaeróbia e outras, ademais regulamenta e estabelece as condições 

para a troca de energia entre consumidor e concessionária, de modo que os sistemas de micro e 

minigeração possam ser inseridos na rede de distribuição de energia. Neste contexto, o hidrogênio 

tem se destacado como um excelente combustível pelas características mencionadas acima e 

despertado o interesse de diversos estudos, e sua produção ocorre através de processos 

termoquímicos ou biológicos. 
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3.5.1 Processos termoquímicos  

O hidrogênio pode ser produzido a partir de combustíveis fósseis e através de processos 

termoquímicos. Os principais processos termoquímicos utilizados são a reforma de 

hidrocarbonetos, a gaseificação de carvão e a oxidação de hidrocarbonetos pesados. Essas vias para 

obtenção de hidrogênio acarreta impactos negativos ao meio ambiente (SHOW; LEE; CHANG, 

2011). 

Atualmente 80% da produção de hidrogênio em todo mundo é derivado do gás natural 

através da reforma a vapor de metano (WANG et al., 2014). Essa tecnologia é de baixo custo e 

produz um gás rico em H2 (70-75% em base seca), CH4 (2-6%), CO (7-10%) e CO2 (6-14%) 

(BALAT, 2008). De acordo com Soltani e colaboradores (2014) as reações que envolvem este 

processo são simples e as principais reações estão apresentadas abaixo na Equação 3 e Equação 4 

da reforma a vapor do metano: 
   

 CH4 + H2O(g)   3H2 + CO  ∆H298k = 251 Kjmol-1 (3) 

 CO + H2O(g)   H2 + CO2  ∆H298k = - 41,2 Kjmol-1 (4) 
   

A reação 3 é uma reação endotérmica que ocorre a elevadas temperaturas onde o 

metano reage com a água produzindo gás de síntese, uma mistura de hidrogênio e monóxido de 

carbono na razão molar de 3:1 sem produzir intermediários. A reação 4 conhecida como reação de 

deslocamento da água (reação de shift) é exotérmica e favorecida a baixas temperaturas onde o CO 

produzido na primeira etapa reage com vapor produzindo H2 e CO2 (ANDERSON; KOTTIKE 

FEDOROV, 2014). 

O processo de gaseificação é outra tecnologia avançada, de média eficiência e que 

utiliza como matéria-prima todos os insumos à base de carbono, biomassa e resíduos municipais. 

Na presença de vapor de água e oxigênio a matéria-prima submetida a elevadas temperaturas e 

pressões é convertida numa mistura de monóxido de carbono e hidrogênio (STIEGEL; 

RAMEZAN, 2006). Esse processo é complexo e envolve uma série de reações químicas. 

Finalmente, a obtenção de hidrogênio por meio da tecnologia de oxidação de 

hidrocarbonetos possui a vantagem de não necessitar de fontes externas de calor e também não 

necessita de água como a reforma a vapor. Apresenta uma boa resposta dinâmica, design simples 

e pode ser aplicado a quase todos os hidrocarbonetos (etanol, glicerol, metanol entre outros), porém 

com baixo rendimento de hidrogênio (ALHAMAMRE; VOS; TRIMIS, 2009). 
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hidrogênio gerados são convertidos em gás hidrogênio pelas enzimas hidrogenases e/ou 

nitrogenase (DINCER, 2012; KAPDAN; KARGI, 2006). Nesse processo de quebra da molécula 

de água o oxigênio também é produzido, conforme mostrado na Equação 5. O acúmulo de oxigênio 

inibe a enzima hidrogenase e diminui a produção de hidrogênio (ARIMI et al., 2015). A grande 

vantagem desse método é a produção de hidrogênio a partir da água a pressão e temperatura 

ambiente, conferindo a este processo uma característica sustentável e econômica (DINCER, 2012). 

Como desvantagem tem-se a inibição da enzima hidrogenase pela presença do oxigênio, a 

constante necessidade de energia luminosa, necessidade de grande área para a coleta de luz, a baixa 

taxa de produção de hidrogênio e a não utilização de resíduos (KAPDAN; KARGI, 2006; SHOW; 

LEE; CHANG, 2011): 
   

 2H2O + luz    2H2 + O2 (5) 

3.5.2.2 Biofotólise indireta 

Os micro-organismos responsáveis pela fotólise indireta sãs as cianobactérias, também 

conhecidas como algas verde-azuladas. Esses micro-organismos fotoautotróficos possuem 

necessidades nutricionais bem simples como N2 e O2 que estão presentes no ar, água, sais minerais 

e luz (KIM; KIM; LEE, 2011). 

Neste processo bactérias fotossintéticas utilizam a energia presente nos carboidratos 

vindos da fotossíntese para gerar hidrogênio. Este processo ocorre em dois estágios para evitar a 

influência negativa do acúmulo do oxigênio durante a produção de H2. No primeiro estágio, 

Equação 6 o CO2 é fixado em hidratos de carbono que posteriormente são fermentados em 

fotobiorreatores na presença de luz ou através de fermentação no escuro, nesta etapa ocorre 

produção de energia e, liberação de moléculas de hidrogênio como sub-produtos, Equação 7 

(ARIMI ET AL., 2015; KIM; KIM; LEE, 2011):  
   

 6H2O + 6CO2 + luz    C6H12 O6 + 6O2 (6) 

 C6H12 O6 + 6H2O   12H2 + 6CO2 (7) 
   

Assim como o método anterior a vantagem da biofotólise é a produção de hidrogênio 

a partir de recursos disponíveis na natureza, maior produção de H2 em função da divisão em dois 

estágios. Como desvantagem destaca-se a constante necessidade de energia solar e o custo dos 

biorreatores para maximizar a presença de energia solar. 
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Esse método é atrativo do ponto de vista ambiental, pois utiliza biomassa ou efluentes 

agroindustriais para produção de energia. Ao contrário dos métodos biológicos descritos 

anteriormente, não há necessidade de energia luminosa, o que confere aos biorreatores uma 

característica mais simples.  

Como desvantagem pode se destacar o baixo rendimento de H2 e a baixa eficiência 

energética, pois os ácidos orgânicos voláteis e os solventes obtidos como subprodutos permanecem 

no efluente do reator de forma inutilizada (PERERA et al., 2012; WUKOVITS; SCHNITZHOFER, 

2009). 

3.5.2.4 Foto fermentação 

Algumas bactérias foto-heterotróficas convertem ácidos orgânicos tais como ácido 

acético, láctico e butírico, em H2 e CO2 na ausência de O2 e na presença de luz, Equação 8 

(KAPDAN; KARGI, 2006). A reação de produção de hidrogênio a partir de ácido acético é 

expressa como: 
   

 2CH3COOH + 2H2O + luz    4H2 + 2CO2   ∆Go = +104KJ (8) 

 

O sinal positivo da energia livre de Gibbs indica que é necessária uma fonte externa de 

energia para que o processo continue (ARIMI et al., 2015). Em teoria, com 1 mol de ácido acético 

é possível obter 4 moles de H2, mas na prática isso não é possível, pois parte do ácido acético 

consumido é utilizado para o crescimento de micro-organismos. O método demanda o uso de 

grande área superficial para coletar a energia luminosa e a produção de hidrogênio é limitada pois 

ocorre somente durante o dia (WUKOVITS; SCHNITZHOFER, 2009).  

3.5.2.5 Fermentação no escuro e foto fermentação sequencial 

Os sistemas híbridos compostos por bactérias fotossintéticas e não-fotossintéticas 

proporcionam maior rendimento de hidrogênio sem envolvimento de conversões termoquímicas 

(WUKOVITS; SCHNITZHOFER, 2009). A vantagem da utilização deste método está no maior 

rendimento de hidrogênio quando comparada aos métodos anteriormente descritos, isso porque o 

efluente gerado pela fermentação no escuro oferece quantidade suficiente de ácidos orgânicos 

necessários a fotofermentação, além de proporcionar um melhor efluente em termos de DQO 

(KAPDAN; KARGI, 2006). A combinação desses métodos diminui a necessidade de energia 
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luminosa das bactérias fotossintéticas, simplificando a construção dos biorretatores (DAS; 

VEZIROǦLU, 2001).  

Termodinamicamente seria impossível obter 12 moles de H2 a partir de 1 mol de 

glicose, devido à instabilidade da reação representada pela Equação 9 (SINHA; PANDEY, 2011): 
   

 C6H12O6 + 6H2O + luz    12H2 + 6CO2   ∆Go = +3,2KJ (9) 
   

Mais uma vez o sinal positivo da energia livre de Gibbs indica a necessidade de 

fornecimento de energia externa, que neste caso é fornecida pela luz. No entanto, essa limitação 

termodinâmica pode ser superada pela combinação da fermentação no escuro com a 

fotofermentação, uma vez que seria possível recuperar todos os átomos de H2 presentes em hexoses 

através da combinação desses métodos (ARIMI et al., 2015). O processo inclui duas etapas 

conforme descrito na Equação 10 e Equação 11: 
   

  Etapa 1: C6H12O6 + 2H2O   2CH3COOH + CO2 + 4H2  (10) 

  Etapa 2: 2 CH3COOH + 4H2O   8H2 + CO2   (11) 
   

A primeira fase inicia, basicamente, com a ação de bactérias fermentativas que utilizam 

a digestão anaeróbia pra degradar a matéria orgânica e ao mesmo tempo produzir energia. Nessa 

etapa os ácidos orgânicos formados não podem mais serem decompostos em hidrogênio. Inicia-se 

então a segunda fase com a participação das bactérias fotossintéticas que tem a capacidade de 

assimilar esses ácidos orgânicos e a partir deles produzirem hidrogênio (DAS; VEZIROǦLU, 

2001;  SINHA; PANDEY, 2011).  

Alguns controles de processo como temperatura e pH são indispensáveis para o sucesso 

da operação, pois neste caso micro-organismos diferentes estão envolvidos no processo e 

necessitam de condições ótimas para exercerem suas atividades. 

3.6 Tecnologia de digestão anaeróbia 

A digestão anaeróbia (DA) é uma tecnologia que permite o tratamento de resíduos com 

alta carga orgânica de forma a reduzir seu volume produzindo um biofertilizante rico em nutrientes, 

e ainda obter um aproveitamento energético através da recuperação dos gases gerados no processo.  

A matéria orgânica pode ser convertida por grupos específicos de micro-organismos a 

hidrogênio, metano e dióxido de carbono na presença (bactérias facultativas) ou ausência de 
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oxigênio. Quando o oxigênio está ausente, a conversão bioquímica da matéria orgânica a várias 

formas de energia bioquímica recebe o nome de digestão anaeróbia (DINCER, 2012). 

Essa tecnologia se caracteriza por ser um processo natural que ocorre na ausência de 

oxigênio, encontra-se em cursos de água, sedimentos, solos úmidos e no intestino dos mamíferos. 

Industrialmente pode ser aplicada a reatores biológicos tendo como matéria-prima diversos tipos 

de efluentes e resíduos, tais como as águas residuárias industriais e municipais, resíduos 

provenientes das atividades agroindustriais, municipais, alimentares e resíduos de origem vegetal. 

Há registros do emprego da DA para o tratamento de resíduos desde a década de 1800, geralmente, 

consiste em um processo fechado, hermético que resulta na produção de uma mistura gasosa, 

formada principalmente por metano e dióxido de carbono (KYTHREOTOU; FLORIDES; 

TASSOU, 2014; WARD et al., 2008). Com a crise energética ocorrida em 1970 a digestão 

anaeróbia ganhou espaço e passou a ser cada vez mais utilizada em virtude do aparecimento de 

sistemas de biomassa imobilizada para tratar efluentes (MATA-ALVAREZ et al., 2014). 

A DA oferece vantagens ambientais e energéticas. Do ponto de vista ambiental, ela 

reduz a conteúdo de matéria orgânica presente nos resíduos tornando-os menos poluentes quando 

descartados no meio ambiente. Em relação ao aspecto energético, o processo anaeróbio possibilita 

a geração de um biogás que pode ser utilizado como fonte alternativa de energia. Isso acontece 

devido ao fato de que o metano presente no biogás possui elevado calor de combustão (MORAES; 

ZAIAT; BONOMI, 2015). Essa tecnologia também possibilita a produção de hidrogênio que como 

já foi dito anteriormente tem se destacado como um vetor energético para o futuro. O uso da 

digestão anaeróbia para obtenção de energia oferece vantagens e desvantagens, conforme mostra a 

Tabela 1. 
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Tabela 1 - Vantagens e desvantagens da digesão anaeróbia. 

Vantagens Desvantagens 

 Menor produção de lodo de biomassa 
quando comparada a processos aeróbios (WARD 
et al., 2008), sendo 10% convertida em lodo e os 
outros 90% em biogás (KHANAL, 2011) 

 Elevado tempo para estabilização da 
cultura microbiana no interior do reator (KHANAl, 
2011) 

 Obtenção de uma fonte de energia de 
carbono neutra na forma de biogás (WARD et al., 
2008) 

 Materiais mais complexos necessitam de 
pré-tratamentos (BRABER, 1995) 

 O resíduo obtido no final da digestão é rico 
em nutrientes e pode ser utilizado na agricultura 
como fertilizantes (TAMBONE et al., 2009) 

 Necessidade de pós-tratamento dos 
resíduos gerados pelo processo antes do descarte no 
meio ambiente 

 Maior custo-benefício entre os processos 
biológicos recuperando energia com baixo impacto 
ambiental (KOTHARI et al., 2014) 

 Monitoramento constante dos parâmetros 
chave da digestão anaeróbia como pH, 
temperatura, taxa de alimentação e produção de 
inibidores (KHANAL, 2011). 

 

A composição do biogás gerado no processo anaeróbio pode variar. De acordo com 

Appels e colaboradores (2011), na digestão anaeróbia a matéria orgânica é transformada pela ação 

dos micro-organismos em 65% de CH4, 35% de CO2, e traços de elementos como H2S, H2 e N2. 

Enquanto que para Wukovits e Schnitzhofer (2009) a proporção dos gases presente no biogás 

resultante da digestão anaeróbia varia em 50-75% de CH4, 25-45% de CO2 e 2-7 % H2. 

3.6.1 Microbiologia e metabolismo da digestão anaeróbia 

A digestão anaeróbia envolve quatro etapas principais, a hidrólise, acidogênese, 

acetogênese e metanogênese, e depende de micro-organismos específicos para garantir uma 

completa degradação da matéria orgânica em biogás (KWIETNIEWSKA; TYS, 2014). O início do 

processo de digestão anaeróbia depende de grupos específicos de micro-organismos, de acordo 

com Carballa e colaboradores (2015) os micro-organismos envolvidos no processo podem ser 

divididos em dois grupos distintos, o primeiro contém bactérias responsáveis pela decomposição 

da matéria orgânica em ácidos graxos voláteis, CO2 e H2 e o segundo grupo com arqueas 

metanogênicas responsáveis pela produção de metano. Para Kwietmiewska e Tys (2014) os micro-

organismos responsáveis pela DA compreendem bactérias hidrolíticas, acidogênicas, acetogênicas 

e metanogênicas. A descrição resumida deste processo é apresentada na Figura 4. 
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também limita a velocidade da DA se o substrato utilizado está sob a forma de 

partículas (BOUALLAGUI et al., 2005), por outro lado, a intensificação da hidrólise 

pode levar ao aumento no desempenho da digestão (MA et al., 2011). Os pré-

tratamentos biológicos, químicos, mecânicos ou uma combinação destes podem ser 

utilizados para acelerar a etapa da hidrólise, pois eles podem causar a lise ou 

desintegração das células de lodo e permitir a liberação de matéria intracelular 

permitindo maior acessibilidade dos micro-organismos anaeróbios, reduzindo assim 

o tempo de retenção no digestor (FERRER et al., 2008); 

 Acidogênese: segunda fase da digestão anaeróbia que acontece devido à ação das 

bactérias fermentativas acidogênicas, as quais convertem produtos solúveis da 

hidrólise em compostos como ácidos graxos, álcoois, ácido lático, gás carbônico, 

hidrogênio, amônia e sulfeto de hidrogênio (ZHANG et al., 2014);  

 Acetogênese: terceira fase, as bactérias acetogênicas convertem os compostos 

gerados na fase acidogênica, produzindo hidrogênio, dióxido de carbono e acetato. 

Durante a formação dos ácidos acético e propiônico, grande quantidade de íons de 

hidrogênio é formada, fazendo com que o valor do pH no meio aquoso decresça 

(CHERNICHARO, 1997; MORAES; ZAIAT; BONOMI, 2015; ZHANG et al., 

2014); 

 Metanogênese: na última etapa do processo, as arqueas metanogênicas promovem 

a degradação dos compostos orgânicos oriundos da fase acetogênica, estas arqueas 

metanogênicas são divididas em dois grupos principais: as arqueas acetoclásticas 

que degradam o ácido acético ou metanol para produzir metano e as arqueas 

hidrogenotróficas que utilizam hidrogênio e dióxido de carbono para produzir 

metano (MORAES; ZAIAT; BONOMI, 2015). 

A digestão anaeróbia pode ser realizada em condições psicrotróficas (20°C), 

mesofílicas (35°C) e termofílicas (55°C). Em virtude dos gastos com energia e estabilidade do 

processo a digestão anaeróbia mesofílica é mais utilizada. No entanto, a digestão anaeróbia 

termofílica é mais eficiente em termos da remoção da matéria orgânica e produção de metano. 
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Além disso, gera um efluente livre de patógenos, possibilitando sua utilização para o 

enriquecimento do solo (FERRER et al., 2008). 

A digestão anaeróbia pode ocorrer em sistemas com única fase ou em sistemas de duas 

fases. Nos sistemas de uma única fase todas as reações metabólicas envolvidas na DA ocorrem em 

um único reator, enquanto que nos sistemas de duas fases são necessários pelo menos dois reatores 

para dividir as principais reações envolvidas no processo de digestão anaeróbia (BOUALLAGUI 

et al., 2005). 

A digestão anaeróbia configurada para ocorrer em duas fases sequencias consiste na 

fase hidrolítica-acidogênica seguida pela fase metanogênica (ARIUNBAATAR et al., 2014). No 

primeiro processo, polímeros, hidratos de carbono, proteínas e lipídeos são degradados em ácidos 

graxos voláteis e hidrogênio. Esses subprodutos formados na primeira fase são metabolizados por 

bactérias metanogênicas e convertidos em metano e dióxido de carbono (UENO ET AL., 2007; 

WANG; ZHAO, 2009). Em sistemas com esse tipo de configuração se tem uma maior estabilidade 

do processo com maior controle do pH, otimização das fases da DA levando a uma maior produção 

de biogás, aumento da atividade metanogênica que acarretará em um rendimento elevado de 

metano e maior remoção de agentes patogênicos (ARIUNBAATAR et al., 2014; LIU et al., 2006). 

Em contrapartida, esse sistema pode apresentar maiores custos operacionais, acúmulo de 

hidrogênio que resulta na inibição de bactérias formadoras de ácido, e pode contribuir para a 

eliminação de nutrientes necessários a bactérias formadoras de metano (ARIUNBAATAR et al., 

2014).  

Em uma digestão anaeróbia bem equilibrada todos os produtos obtidos em uma fase 

metabólica são convertidos na fase seguinte sem acumulação de produtos intermediários, 

resultando na completa degradação da matéria orgânica em produtos finais de interesse como 

metano, dióxido de carbono, sulfeto de hidrogênio e amoníaco (BOUALLAGUI et al., 2005). Para 

o sucesso na produção de hidrogênio através de processos fermentativos é importante inibir ou 

bloquear a atuação das bactérias metanogênicas, uma vez que elas consomem o hidrogênio para 

produzir metano. Esse bloqueio pode ser realizado através do controle da temperatura, pH ou até 

mesmo utilização de aditivos (WANG; ZHAO, 2009).  
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3.6.2 Fatores operacionais que interferem no processo de digestão anaeróbia  

O processo de digestão anaeróbica pode ser afetado por condições operacionais e 

ambientais por isso, é necessário assegurar uma melhor condição ambiental aos micro-organismos 

estabelecendo os melhores parâmetros operacionais. Cada etapa necessita de uma condição ótima 

de pH, temperatura, tempo de retenção (TR), taxa de carga orgânica, entre outros (RIVERO; 

SOLERA; PEREZ, 2014).  

3.6.2.1 Temperatura 

A temperatura causa efeitos significativos nas comunidades microbianas, interferindo 

na estabilidade do processo e na produção do biogás (KHALID et al., 2011). Três regimes de 

temperaturas podem ser usados em digestores anaeróbios para a formação de biogás, são elas 

(KOTHARI et al., 2014;  KWIETNIEWSKA; TYS, 2014): 

 Temperaturas pscicrofílicas: 10 a 20°C com temperatura ótima de 25°C; 

 Temperaturas mesofílicas: 20 a 45°C com temperatura ótima de 35°C; 

 Temperaturas termofílicas: 50 a 65°C com temperatura ótima de 55°C. 

As temperaturas do processo influenciam o crescimento microbiano, as taxas de 

utilização do substrato e a produção de biogás. Em condições psicrotróficas, as reações químicas e 

biológicas ocorrem mais lentamente (TRZCINSKI; STUCKEY, 2010). Enquanto que em 

condições termofílicas tem-se um aumento da taxa metabólica dos micro-organismos, o processo 

ocorre mais rapidamente, é possível garantir maior estabilidade ao processo e tem sido a 

temperatura mais aplicada em biodigestores de grande escala (KOTHARI et al., 2014; 

KWIETNIEWSKA; TYS, 2014). Além disso, temperaturas termofílicas asseguram maiores taxas 

de destruição de patógenos (ZHANG et al., 2014). No entanto, o emprego de altas temperaturas 

requerem maiores gastos de energia, maior controle de processo para se conseguir uma temperatura 

uniforme e constante no interior do biodigestor (KWIETNIEWSKA; TYS, 2014). Na digestão 

anaeróbia termofílica pode ocorrer a acidificação no interior do reator inibindo a produção de 

biogás. Este processo também é mais sensível as alterações ambientais que o ocorrido em 

temperaturas mesofílicas (ZHANG et al., 2014). A digestão anaeróbia mesofílica é a mais popular 

e usual, pois permite obter bons resultados de digestão com menores gastos de energia (KOTHARI 

et al., 2014). Além disso, temperaturas mesofílicas oferecem menores sensibilidades às alterações 

ambientais em relação as demais condições de temperatura (MAO et al., 2015). Uma alteração de 
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temperaturas mesofílicas para termofílicas pode provocar diminuição na produção de biogás até 

que as comunidades microbianas se adequem ao meio e a partir daí aumentem em número 

(KHALID et al., 2011; WARD et al., 2008). Os micro-organismos mesófilos são mais prejudicados 

pelo acúmulo de amônia que os termófilos (CHEN; CHENG; CREAMER, 2008).   

Hedge e Pullammanappallil (2007) observaram que a degradação dos ácidos graxos a 

55°C ocorreu mais rapidamente do que a 38°C, também foi observado que o tempo de retenção 

foi 95% mais curto. Briski et al (2007) relatou que a degradação da matéria orgânica deve ocorrer 

a uma temperatura inferior a 65°C, uma vez que acima deste valor ocorre desnaturação das 

enzimas.  

Uma comparação da condição mesofílica e termofílica foi estudada por Yu et al., 

(2014), nesse estudo para uma carga orgânica de 3 kg VS.m-3 d-1 em temperatura de 55-57°C 

observou-se a produção de biogás foi de 749,69 L.kg-1SV-1 enquanto que para a temperatura de 35-

37°C a produção foi de 628,80 L.kg-1VS-1, porém a medida em que a carga orgânica aumentou 

observou-se maior produção de biogás em temperaturas mesofílicas do que em temperaturas 

termofílicas, no qual para uma carga orgânica de 8 SV kg m -3 d-1 a produção foi de 536 l kg-1VS-1 

em condições termofílicas e de 628 l kg-1VS-1  em condições mesofílicas.  

3.6.2.2 pH 

O pH mede a concentração de ácidos em sistemas aquosos, ou seja, a concentração de 

íons de hidrogênio (KOTHARI et al., 2014). As bactérias anaeróbias envolvidas no processo de 

DA necessitam de diferentes faixas de pH para o seu crescimento (ZHANG et al., 2014). Cada 

micro-organismo cresce a uma faixa de pH característica e o máximo crescimento microbiano 

ocorre em um valor de pH ótimo (MONTAÑÉS; PÉREZ; SOLERA, 2014). A faixa de pH ideal 

para a digestão anaeróbia é bem estreita, segundo Ward e colaboradores (2008) essa faixa é de 6,8-

7,2. Esse intervalo varia de acordo com o substrato utilizado e a seleção da técnica de digestão 

(ZHAI et al., 2015). Segundo Jung e colaboradores (2011) um pH inferior a 5,0 é preferível para a 

produção de H2. A taxa de crescimento de bactérias metanogênicas é reduzida em ambientes com 

pH inferiores a 6,6, ao passo que um pH muito alcalino pode levar a desintegração dos grânulos 

microbianos e subsequente fracasso do processo, portanto um pH ideal para a fase metanogênica é 

em torno de 7,0 (WARD et al., 2008). Quando se trata de valores de pH as bactérias acetogênicas 

e metanogênicas são as mais exigentes e com maiores dificuldades de se ambientar as mudanças 
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de alterações ambientais, isso porque as bactérias acetogênicas produzem ácidos orgânicos voláteis 

que são convertidos em ácido acético, hidrogênio e dióxido de carbono, o que resulta em uma 

acidificação do meio que influencia negativamente a atividade dos micro-organismos 

metanogênicos (MONTAÑÉS; PÉREZ; SOLERA, 2014).  

A um pH baixo são produzidos principalmente ácido acético e butírico e em pH de 8,0 

é produzido principalmente ácido propiônico (APPELS et al., 2008).  

3.6.2.3 Tempo de retenção  

O tempo de retenção (TR) pode ser definido como o tempo necessário para a completa 

degradação da matéria orgânica ou o tempo em que a matéria orgânica permanece no biodigestor. 

O TR depende da temperatura do processo e da composição do substrato a ser digerido e pode ser 

definido pela Equação 12 (KOTHARI et al., 2014):  

   

 TR [d] = volume de líquido [m3]taxa diária [m3𝑑 ]  
(12) 

   

Existem dois tipos significativos de tempos de retenção: 

 Tempo de retenção de sólidos (TRS): também conhecido como o tempo de retenção 

celular ou idade do lodo é o tempo médio que os sólidos passam pelo digestor 

(APPELS et al., 2008). 

 Tempo de retenção hidráulica (TRH): que pode ser entendido como a quantidade de 

lodo líquido que pode ser tratado por unidade de tempo no biodigestor (APPELS et 

al., 2008;  KWIETNIEWSKA; TYS, 2014;  MAO et al., 2015;  WANG; LI; REN, 

2013).  

O tempo de retenção para micro-organismos mesófilos variam de 10 a 40 dias, 

enquanto que em temperaturas termofílicas tem-se um tempo mais curto de 14 dias (KOTHARI et 

al., 2014). As bactérias produtoras de hidrogênio preferem os tempos de retenção menores, já que 

elas tendem a produzir ácidos graxos voláteis e hidrogênio na fase exponencial e álcoois na fase 

estacionária. Além disso, em tempos de retenção curtos tem-se uma inibição no crescimento das 

arqueas fermentativas metanogênicas (WANG, et al., 2013). Como os micro-organismos 

fermentativos metanogênicos consomem hidrogênio para produzir metano e dióxido de carbono, 
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com estas estando inibidas obtém-se um maior rendimento de H2. Em contrapartida tem-se uma 

queda na produção de metano pelas arqueas metanogênicas em curtos tempos de retenção, assim 

para aumentar a produção de metano é necessário empregar tempos de retenção mais longos. De 

acordo com Ras e colaboradores (2011) a produção de metano a partir de microalgas aumentou 

com um tempo de detenção entre 10 e 30 dias atingindo estabilidade após o trigésimo dia.  

3.6.2.4 Carga orgânica 

A carga orgânica representa o conteúdo de sólidos voláteis que alimentará o reator 

diariamente por metro cúbico (m3) de volume do digestor. Para digestores agrícolas, pode ser 

definido pela Equação 13 (KOTHARI et al., 2014):  

 Carga Orgânica [ 𝑘𝑔𝑚3. 𝑑] = taxa diária [m3𝑑 ] ∗ concentração de SV [𝑘𝑔𝑚3]𝑣𝑜𝑙𝑢𝑚𝑒 𝑑𝑒 𝑙í𝑞𝑢𝑖𝑑𝑜 [m3]  

(13) 

A carga orgânica presente no reator é um parâmetro de controle muito importante em 

sistemas contínuos (KOTHARI et al., 2014). O aumento na taxa de alimentação provoca um maior 

rendimento do biogás, no entanto se a alimentação for muito intensa tem se uma sobrecarga no 

reator e como consequência uma diminuição na produção de biogás, isso acontece devido ao 

acúmulo de substancias inibidoras, como os ácidos graxos voláteis que influenciam a atividade 

bacteriana nos estágios iniciais de fermentação (KWIETNIEWSKA; TYS, 2014; MAO et al., 

2015). 

Na presença de elevados volumes de alimentação as bactérias responsáveis pelas fases 

de hidrólise e acidogênese produzem em curto espaço de tempo elevada quantidade de ácidos 

graxos voláteis (AGV) que leva a uma acidificação do meio inibindo o processo de hidrólise e 

impossibilitando a atuação das bactérias metanogênicas que não conseguirão converter os 

substratos produzidos pelas fases anteriores em metano (KWIETNIEWSKA; TYS, 2014; MAO et 

al., 2015). 

A digestão anaeróbia pode ser classificada de acordo com o teor de sólidos em três 

categorias (KOTHARI et al., 2014):  

 Baixo teor de sólidos cujo conteúdo de sólidos deve ser inferior a 15%; 

 Médio teor de sólidos cujo conteúdo de sólidos varia entre 15-20%; 
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 Elevado teor de sólidos cujo conteúdo de sólidos varia entre 20-40%. 

3.6.2.5 Umidade 

Elevadas taxas de umidade facilitam o processo da digestão anaeróbia (KHALID et al., 

2011). Sistemas de DA tipo secos operam com 20-40% de matéria seca, enquanto que sistemas 

tipo úmidos operam com com conteúdo de sólidos inferior a 15% (KOTHARI et al., 2014). A água 

é um componente essencial no processo de degradação da matéria orgânica, pois ela atua como 

solvente e contribui para a transferência de massa e a difusão de micro-organismos permitindo a 

interação entre a superfície do substrato com os micro-organismos envolvidos no processo 

(SHEWANI et al., 2015). 

Um conteúdo mínimo de água é necessário para a atividade microbiológica, segundo 

Li et al (2014) a produção de biogás a partir da degradação orgânica requer ambientes aquosos, 

com atividade de água superior a 0,91 (aw>0,91). A quantidade de água livre determina a eficiência 

com a qual os produtos intermediários, como os ácidos graxos voláteis, são extraídos nas reações 

(SHEWANI et al., 2015). De acordo com Kwietniewska e Tys (2014) a produção mais elevada de 

metano ocorre a 60-80% de umidade. 

3.6.2.6 Relação C/N 

A relação C/N (carbono nitrogênio) representa a relação entre a quantidade de carbono 

e nitrogênio contida nos materiais orgânicos, essa relação desempenha um papel importante na 

digestão anaeróbia (KHALID et al., 2011; KOTHARI et al., 2014). A taxa de digestão anaeróbia é 

afetada pelo tipo, disponibilidade e complexidade do substrato (KHALID et al., 2011). 

Os hidratos de carbono presente nos resíduos sólidos urbanos são considerados 

compostos orgânicos de grande importância para a produção de biogás (KHALID et al., 2011). A 

adição de carboidratos aumenta a conversão de proteínas e a atividade de proteases presentes no 

lodo (MAO et al., 2015). 

O nitrogênio é fundamental para a síntese de proteínas e é utilizado como nutriente por 

micro-organismos responsáveis pela digestão anaeróbia. Os compostos nitrogenados presentes nos 

resíduos orgânicos são convertidos a amoníaco no processo de degradação anaeróbia. Na forma de 

amoníaco o nitrogênio contribui para manter o pH do meio estável durante o processo (KHALID 
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et al., 2011). Assim, quantidades insuficientes de carbono e nitrogênio podem comprometer todo 

o processo de digestão anaeróbia. 

Quando a relação C/N é elevada significa um elevado teor de carbono e quando a 

relação é baixa significa que o material é rico em proteína (KWIETNIEWSKA; TYS, 2014). Caso 

essa relação seja elevada as metanogêneses consomem rapidamente o nitrogênio e isso resulta em 

um baixo rendimento de gás, enquanto que se essa relação for baixa tem se um acúmulo de 

amoníaco e o pH do meio fica superior 8,5 influenciando negativamente a atividade das arqueas 

metanogênicas (KOTHARI et al., 2014). Segundo Kwietniewska e Tys (2014) a relação C/N para 

a digestão anaeróbia de resíduos orgânicos deve ser de 20-25. Yong e colaboradores (2015) 

obtiveram máxima produção de biogás com uma relação de C/N de 31. E Yan e colaboradores 

(2015) encontrou uma relação ótima de C/N para a produção de biogás de 29,6. 

3.7 Codigestão anaeróbia 

A codigestão é uma tecnologia na qual dois substratos são digeridos simultaneamente 

para produção de biogás e que é utilizada para melhorar o rendimento da digestão anaeróbia. As 

principais vantagens no uso desta tecnologia são (KWIETNIEWSKA; TYS, 2014; SHAH et al., 

2015): 

 Diluição de compostos tóxicos; 

 Aumento da matéria orgânica biodegradável; 

 Diminuição do desequilíbrio de nutrientes por permitir o ajuste no conteúdo de N e 

C;  

 Efeito sinérgico entre os micro-organismos presentes nas reações facilitando o uso 

de substratos mistos; 

 Vantagens econômicas devido o compartilhamento de equipamentos; 

 Maior rendimento de biogás. 

A Codigestão é o método mais fácil de otimizar a relação C/N dos substratos utilizados 

para produção de biogás (HAMAWAND, 2015). Tem sido relatado que a codigestão oferece uma 

maior estabilidade na alimentação do reator, o que melhora a relação C/N diminuindo a 

concentração de nitrogênio e reduzindo problemas com o acúmulo de compostos voláteis e amônia 

(KHALID et al., 2011). Além disso, a combinação dos substratos utilizados na codigestão supre as 
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necessidades nutricionais da comunidade microbiana, tornando-a mais apta a desenvolver suas 

atividades, promovendo assim maior rendimento de biogás. 

Segundo Sialve e colaboradores (2009) quando a relação C/N é inferior a 20 as 

necessidades dos micro-organismos anaeróbios em termos de carbono e nitrogênio não são 

atendidas. 

Diversos estudos têm demonstrado a eficiência da utilização da codigestão para 

produção de biogás. Ye et al (2013) utilizando reatores de 2,5L em condições mesofílicas 

compararam a monodigestão com a codigestão de palha de arroz com resíduos de cozinha e esterco 

de suínos e observaram um aumento de 71% na produção de metano quando utilizou a tecnologia 

de codigestão, a proporção dos resíduos utilizados foi de 0,4:1,6:1 de resíduos de cozinha, esterco 

suíno e palha de arroz, respectivamente. Astals e colaboradores (2012) trabalhando em dois 

reatores de 5,5L em temperaturas mesofílicas também observaram que a codigestão aumenta o 

rendimento do biogás, em seu estudo dejetos suínos foram codigeridos com 4% de glicerol, em 

base úmida e foi observado um aumento de cerca de 400% na produção de biogás em comparação 

com a monodigestão. Santos e colaboradores (2014) estudaram a produção de hidrogênio em 

temperaturas termofílicas por meio da codigestão de vinhaça de cana de açúcar e glicose, neste 

estudo os autores observaram em um TDH de 4 horas um rendimento máximo de H2 de 5,73mmol/g 

de DQO adicionada, no qual o hidrogênio representava 50,8% do biogás.  

3.8 Reatores anaeróbios 

Os reatores utilizados na digestão anaeróbia podem ser classificados como: reatores de 

fase única, reatores de múltiplo estágio, reatores em batelada e reatores que operam em processo 

continuo e semicontínuo (KOTHARI et al., 2014).  

Nos processos em fase única, um único reator é utilizado para as fases acidogênicas e 

metanogênicas. Enquanto que os processos envolvendo múltiplos estágios utilizam mais de um 

reator, em geral dois, para separar as principais fases do processo (acidogênica e metanogênica). O 

sistema de duas fases é considerado promissor para o tratamento de resíduos orgânicos, pois 

melhora a conversão da matéria orgânica, uma vez que se aplicam as condições ótimas em cada 

reator aumentando assim a eficiência do processo (KHALID et al., 2011). A primeira fase é 

destinada a otimização das reações de hidrólise e acidogênese, cuja taxa é limitada pela hidrólise 

de hidratos de carbono complexos (KOTHARI et al., 2014). Nessa etapa os materiais orgânicos 
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complexos são convertidos pelas bactérias acidogênicas em ácidos graxos voláteis e álcoois. Essa 

etapa ocorre a um pH mais baixo devido a produção de ácidos. A segunda fase é destinada a 

otimização da metanogênese que converte facilmente os produtos obtidos na fase anterior a dióxido 

de carbono e metano, a ação das bactérias metanogênicas ocorre preferencialmente a um pH entre 

7-8,5 (KHALID et al., 2011; KOTHARI et al., 2014). Os digestores de múltiplo estágio são mais 

caros de construir e manter, mas são os mais utilizados devido ao melhor desempenho em relação 

aos reatores que operam em estágio simples (WARD et al., 2008).  

Os reatores em batelada são os mais simples. Esses são alimentados com certa 

quantidade de matéria orgânica que é mantida em seu interior por um período, que pode ser 

considerado como sendo o tempo de retenção hidráulica, após esse período os reatores são 

esvaziados (WARD et al., 2008). Os reatores anaeróbios em batelada são úteis, pois a digestão 

pode ocorrer rapidamente com equipamentos simples e de baixo custo. Em contrapartida, esses 

reatores possuem limitações como altas flutuações na produção de gás, qualidade do biogás e 

perdas de biogás no momento de esvaziar os reatores (KHALID et al., 2011). 

No regime contínuo, os reatores são alimentados continuamente com material orgânico 

e uma mesma quantidade de material digerido é removida. Em processos contínuos as reações 

químicas ocorrem a uma taxa relativamente constante resultando na produção constante de biogás. 

A principal desvantagem é que durante a remoção do efluente é removido tanto material 

completamente digerido quanto material parcialmente digerido. (KOTHARI et al., 2014). Segundo 

Ward e colaboradores (2008), os biodigestores de resíduos sólidos também podem ser divididos 

em tipo úmido, cujo conteúdo de sólidos totais é inferior a 16%, e em tipo secos, onde o conteúdo 

de sólidos totais está entre 22% e 40%. 

O regime semicontínuo é utilizado para contornar eventuais problemas da fermentação 

contínua causados pela alimentação constante do substrato, e da descontínua onde se perde tempo 

com a limpeza e esterilização toda vez que o sistema é esvaziado. Trata-se de uma combinação dos 

dois regimes citados acima no qual os reatores são periodicamente preenchidos com inóculo e 

matéria-prima e esvaziados com o efluente gerado (ÇAYLAK, 1998). 

As características básicas de um reator anaeróbio são: permitir elevada taxa orgânica, 

os tempos de retenção hidráulicos devem ser curtos para reduzir o volume do reator e permitir 

elevada produtividade de biogás (WARD et al., 2008). Atualmente diversos tipos de reatores 

podem ser empregados para a obtenção de biogás, dentre os quais se destacam: 
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 Reator de tanque agitado (CSTR): tecnologia derivada da lagoa anaeróbia com 

redução do volume do reator. Os reatores são simples onde a concentração da 

biomassa é aumentada pela separação e recirculação do efluente. A biomassa não 

tem um suporte físico e um agitador permite o contato entre os micro-organismos e 

o efluente evitando a sedimentação de sólidos no interior do reator e diminuindo a 

resistência à transferência de massa, isso permite a liberação de bolhas de gás presa 

no meio do reator (MAO et al., 2015; WARD et al., 2008). A agitação pode ocorrer 

de forma contínua ou intermitente, sendo acionada em algum intervalo de tempo 

(WARD et al., 2008). Como desvantagem tem-se uma restrição quanto à produção 

de biogás, pois esse modelo de reator não mantém níveis elevados de biomassa 

devido a constante agitação (SHOW; LEE; CHANG, 2011) e um gasto de energia 

para a manutenção da agitação. Um fator limitante para a produção de hidrogênio 

utilizando um reator de mistura (CSTR) é a velocidade de agitação (ARIMI et al., 

2015). Segundo Ding e colaboradores (2010), a velocidade ótima de agitação para 

a produção de hidrogênio é de 50-70 rpm/min. O excesso de agitação é prejudicial 

para a produção de biogás, uma vez que os grânulos microbianos sofrem 

perturbações em sua estrutura e reduzem a oxidação de ácidos graxos, estes então 

se acumulam no interior do reator acidificando o meio rapidamente e 

consequentemente inibem o processo de digestão anaeróbica (MAO et al., 2015; 

WARD et al., 2008); 

 Reator de leiro fixo: Esses reatores possuem em seu interior um material de suporte 

microbiano que pode ser inerte ou biodegradável e feito de diversos materiais como 

carvão ativado, cerâmica entre outros (SHOW; LEE; CHANG, 2011; WARD et al., 

2008). A porosidade do material para a imobilização da biomassa determina a 

dinâmica dos fluidos no reator (ARIMI et al., 2015;  SHOW; LEE; CHANG, 2011). 

O reator de leito fixo é caracterizado por possuir baixa turbulência hidráulica, o que 

faz com que as células imobilizadas tenham dificuldades para a transferência de 

massa, resultando em baixa conversão de substrato e baixa produção de hidrogênio 

(KOTHARI et al., 2014). Isso acontece porque a baixa turbulência no interior desse 

tipo de reator dificulta a manutenção de um pH homogêneo, o que ocasiona uma 

distribuição heterogênea na atividade microbiana (SHOW; LEE; CHANG, 2011). 
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Uma alternativa para aumentar a taxa de produção e o rendimento de hidrogênio é 

a recirculação da biomassa que reduz a resistência à transferência de massa (ARIMI 

et al., 2015;  SHOW; LEE; CHANG, 2011). As principais desvantagens deste 

sistema é o custo com investimento e gasto energético (ARIMI et al., 2015); 

 Reator UASB: considerado um dos reatores mais versáteis utilizados na digestão 

anaeróbia, uma vez que retém elevada quantidade de biomassa. Nos reatores UASB, 

a razão entre biomassa e substrato é mantida constante (ARIMI et al., 2015). Trata-

se de uma tecnologia simples, compacta e de baixo custo muito utilizada no 

tratamento de efluentes. Reatores UASB possuem na sua parte inferior um leito de 

lodo denso que favorece o contato das águas residuárias com a biomassa. Como 

vantagem, esse sistema é estável e a produção de biogás não diminui com o tempo; 

e como desvantagens podem ser citadas o longo período de arranque, elevado tempo 

de retenção de sólidos e elevado teor de micro-organismos no efluente (ARIMI et 

al., 2015;  MAO et al., 2015); 

 Reator de leito fluidizado: neste modelo de reator, o meio responsável por manter 

os micro-organismos e garantir seu crescimento são partículas pequenas, como areia 

fina ou alumina, mantidas em suspensão por um rápido fluxo ascendente de águas 

residuárias (MAO et al., 2015). Essa configuração permite um maior tempo de 

retenção de sólidos (MAO et al., 2015) e uma boa mistura no interior do reator 

(ARIMI et al., 2015). O baixo custo de investimento, devido ao reduzido volume 

dos reatores de leito fluidizado, os tornam bem atrativos, além disso, tem-se uma 

boa transferência de massa entre a biomassa microbiana e a água residuária. Este 

tipo de reator é eficiente para o tratamento de material solúvel ou quando o material 

de alimentação está suspenso e é facilmente biodegradável (MAO et al., 2015).  

Estudos da obtenção de biogás a partir de digestão e codigestão anaeróbia são 

apresentados na Tabela 2. 
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Tabela 2 - Estudos da obtenção de biogás a partir de digestão e codigestão anaeróbia. 

Substrato Tecnologia Inóculo Temperatura Tipo de reator TDH Máximo Rendimento Autor 

Água residuária de 
alimentos 

Codigestão semicontínua 
de fase única. 

Lodo ativado para tratar 
águas residuárias 

55±0,5°C CSTR de 5L 20 d CH4:316,11mL/g  
DQOremovido 

(JANG et al., 
2015) 

Resíduo Alimentar 
sintético 

Digestão anaeróbia em 
batelada de duas fases 

Lodo para o tratamento 
de manipueira 

37°C Garrafas com 
agitação de 500mL 

H2: 35h 
CH4:96h 

H2: 55,1 mL g-1 SV 
CH4: 94,8 mL g-1 SV 

(NATHAO et al., 
2013) 

Solução de glicose  Digestão anaeróbia de 
duas fases  

Lodo mesofílico para p 
tratamento de águas 
residuarias vegetais 

70°C UASB 
H2:200mL;  
CH4: 500mL 

H2: 5h 
CH4:13h 

H2:85,1 mLg-1 
DQOadicionada 
CH4:117,5 mLg-1 
DQOadicionada 

(TÄHTI et al., 
2013) 

Glicerol Codigestão semicontinua 
de duas fases 

Lodo mesofílico para o 
tratamento de águas 
residuarias 

Mesofílica CSTR  
H2:5L; 
CH4: 10L 

H2: 3d 
CH4:6d 

H2: 0,5 Lg-1 SVremovida 
CH4: 1,48 Lg-1 
SVremovida 

(RIVERO et al., 
2014) 

Resíduo de 
alimentos cru 

Digestão anaeróbia de 
duas fases 

Lodo para o tratamento 
de resíduos alimentares 

55°C H2: CSTR e 8L 
CH4: 

Compartimentado 
de 40L 

H2: 
2,87d 
CH4:14,
4d 

H2: 147,3 Lg-1 
SVadicionado 
CH4: 470 Lg-1 
SVadicionado 

(KOBAYASHI et 
al., 2012) 

Efluente de óleo de 
palma 

Digestão anaeróbia 
continua de duas fases 

Lodo para o tratamento 
de óleo de palma 

H2: 55°C 
CH4: 35°C 

H2: ASBR 200mL 
CH4: UASB 3L 

H2: 2 d 
CH4:15d 

H2 :210 mLgDQO-1  
CH4: 315 mLgDQO-1 

(MAMIMIN et 
al., 2015) 

Soro de queijo mais 
resíduos de frutas e 
vegetais 

Codigestão em batelada 
fase única 

Lodo para o tratamento 
de frutas e vegetais 

37°C Frascos com 
agitação de 2L 

- H2: 449,84 LgCOD-1 (GOMEZ-
ROMERO et al., 
2014) 

Couve chinesa Digestão semicontinua 
de duas fases 

Estrume de porco e 
lodos de água residuaria 

37 ± 1 °C CSTR 100L 12-16d CH4: 0,62m3(KgSV)-1 (DONG et al., 
2015) 

Sorgo ensilado 
Soro de queijo e 
Estrume de vaca 
líquido 

Codigestão de duas fases - 37±0,2°C CSTR 
H2:0,5L 
CH4: 4L 

H2: 0,5 d 
CH4:24d 

H2: 0,70 mol H2 ( mol 
hidratos de carbono 
consumidos)-1  
CH4: 326,42mL(g 
VSadicionado)-1 

(DAREIOTI; 
KORNAROS, 
2014) 

Soro de látex Digestão anaeróbica duas 
fases 

Lodo para tratamento de 
águas residuárias 

55° C UASB 
H2:1350mL 
CH4: 2800mL 

H2: 36h 
CH4:9d 

H2:59,2 ± 
2,4mL(gSV)-1 
CH4:168,6 ± 13,8 
mL(gSV)-1 

(KONGJAN et 
al., 2014) 
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A montagem do sistema para digestão anaeróbia é apresentado na Figura 7. 

 
Figura 7 - Evolução do sistema de montagem para a digestão anaeróbia. 

O sistema de digestão anaeróbia foi desenhado para conter dois reatores do tipo 

tanque agitado (CSTR), em aço inox, encamisados, com volume de 4,3L cada. Os diâmetros 

interno e externo desses reatores são 16 e 22 cm, respectivamente. A tampa do reator usado 

para funcionar nas condições operacionais para a fase acidogênica possui 6 orifícios destinados 

à alimentação, à saída de gases, à adição de ácido, à adição de base, ao controle de temperatura 

e ao controle de pH conforme mostrado na Figura 8a. A tampa do reator configurado para 

funcionar nas condições metanogênicas possui 4 orifícios, desses apenas dois foram utilizados, 

sendo um destinado à alimentação e outro para a saída de gases (Figura 8b). A diferença no 

número de orifícios úteis de cada reator se deve ao fato de que o reator acidogênico possui um 

sistema automatizado de controle de pH e temperatura, enquanto que no reator metanogênico o 

controle desses parâmetros foi realizado manualmente. Esses reatores possuem uma válvula 

globo para coleta de amostras em sua parte inferior com diâmetro de 17,10 mm. A Figura 8 

ilustra os reatores utilizados nas fases acidogênicas e metanogênicas e suas principais partes. 

Um terceiro reator de vidro (Figura 9), também do tipo tanque agitado (CSTR), encamisado e 

com volume de 3,7L foi utilizado para o armazenamento do lodo mesofílico (inóculo). Esse 

reator possui altura de 21,9 cm, diâmetro interno de 15cm e diâmetro externo de 18,4 cm. A 

tampa desse reator é composta por 5 orifícios, os quais foram utilizados dois, um para a 

alimentação e outro para a saída de gases.  
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Para garantir a homogeneidade do conteúdo no interior dos reatores foram 

utilizadas pás tipo Rushton, que foram mantidas em agitação por agitadores mecânicos da marca 

Fisatom® modelo 715. A fim de manter a temperatura no interior dos reatores em 37°C ± 2ºC 

foi utilizado um banho termostático, modelo NT 281 da marca Novatecnica que opera de -4°C 

a 100°C.  

4.3 Aquisição do resíduo alimentar, inóculo e vinhaça 

O resíduo utilizado nesta pesquisa foi o resíduo alimentar proveniente do 

Restaurante Universitário da Unicamp (RU). Esse restaurante serve 10.800 refeições diárias 

para a comunidade acadêmica. Todo resíduo utilizado nesta pesquisa foi coletado em um único 

dia. O resíduo alimentar foi triturado por um processador de alimentos e misturado para garantir 

maior hogeneidade, em seguida foi armazenado em freezer a -14±2°C. Qualitativamente, o 

resíduo alimentar utilizado possuía em sua composição: arroz, feijão, carne bovina, couve, 

tomate, milho, pão, proteína texturizada de soja, ervilha, presunto, cebola. A Figura 10 mostra 

o resíduo utilizado antes de ser triturado. 

 
Figura 10 - Resíduo coletado no Restaurante Universitário. 

Como fonte de inóculo foi utilizado lodo anaeróbio mesofílico utilizado para o 

tratamento de vinhaça que foi doado pela usina Ester, localizada na cidade de Cosmópolis-SP. 

Esta usina também doou a vinhaça que foi utilizada para alimentar o reator de inóculo. 

A Figura 11 ilustra a característica visual de cada um dos resíduos utilizados neste 

trabalho. 
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estudados mantiveram-se estáveis. Durante esse período o pH do reator de armazenamento foi 

mantido à 6,0-8,0, o pH do reator acidogênico foi mantido na faixa de 6,0-7,5 e o pH do 

metanogênico foi mantido à 6,5-8,0. 

Ao longo do experimento a temperatura e o pH do reator acidogênico foi 

monitorado constantemente por um sistema online. Uma bomba peristáltica foi programada 

para liberar ácido (HCl 1N) ou base (NaOH 1N) a fim de manter o pH do meio na faixa de 5,0-

6,5. O controle de temperatura e pH do reator metanogênico foi feito manualmente e o pH 

ajustado para o range 6,5-8,0. O reator de armazenamento de inóculo teve sua temperatura e 

seu pH ajustados manualmente, o pH deste reator foi mantido na faixa de 7,0-8,5. A temperatura 

em todos os reatores foi mantida a 37 ±2°C. 

O regime de alimentação empregado em todos os reatores foi o semicontínuo, no 

qual os reatores era periodicamente alimentado (lodo + resíduo alimentar ou vinhaça) e 

esvaziado (com certa quantidade de matéria orgânica para análise). O reator de inóculo foi 

alimentado com vinhaça a fim de manter as características do inóculo que era utilizado para 

tratamento de vinhaça na usina onde foi coletado. O efluente desse reator juntamente com 

resíduo alimentar foi utilizado para alimentar o reator acidogênico. O reator metanogênico foi 

alimentado com o efluente gerado no reator acidogênico. Um balanço de massa da proporção 

dos resíduos utilizados durante o processo de digestão anaeróbia é mostrado na Figura 12. O 

tempo de detenção hidráulico (TDH) empregado foi de 2-3 dias.  

Reator de 
Armazenamento do 

inóculo

Reator para fase 
acidogênica

Reator para fase 
metanogênica

240mL de 
vinhaça

90mL para 
análise

90mL para 
análise

90mL para 
análise

150mL + 23g 
RA

90mL de 
efluente digerido

 
Figura 12 - Balanço de massa do sistema. 
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Todos os reatores (armazenamento, acidogênico e metanogênico) foram 

monitorados quanto ao pH e a temperatura e analisados quanto ao conteúdo de: sólidos totais 

(ST), sólidos voláteis totais (SVT), sólidos fixos totais (SFT), demanda química de oxigênio 

(DQO), alcalinidade e nitrogênio amoniacal (N-NH3). Os reatores acidogênico e metanogênico 

além dos parâmetros mencionados acima, também foram analisados quanto ao conteúdo de 

ácidos graxos voláteis (AGV), à composição e ao volume do biogás. Todos os parâmetros foram 

determinados durante todo o experimento (77 dias). A Figura 13 ilustra o esquema da digestão 

anaeróbia. 
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 𝑑 = 𝑚𝑉  

 

(14) 

4.5.2 pH 

O pH representa a concentração de íons de hidrogênio presentes em uma solução. 

A determinação do pH se deu por meio de um phmetro digital de bancada modelo DM 20 da 

marca Digimed, dotado de um eletrodo de vidro com sonda de correção automática de 

temperatura, de acordo com o método 4500-H+ B proposto por Standard Methods for 

Examination of Water and Wastewater (APHA, 1998).  

4.5.3 Alcalinidade 

A determinação da alcalinidade foi feita através de uma técnica volumétrica de 

titulação potenciométrica baseada no método 2320B do Standard Methods for Examination of 

Water and Wastewater (APHA, 1998). A determinação se realizou através da titulação de 50-

60 mL de amostra com ácido sulfúrico 0,02N até que o pH final fosse 4,30 (4,30-4,39). Para 

amostras sólidas foram realizadas diluições com água destilada para posterior titulação e 

medição do pH. Após a titulação e medição do pH a alcalinidade total expressa em mg.L-1 de 

CaCO3 é obtida pela Equação 15. As determinações de alcalinidade foram feitas em triplicata 

e os resultados obtidos como a média das repetições. 
   

 Alcalinidade total (mg. L−1 CaCO3 ) = NH2SO4 ∗ VH2SO4 ∗ 50.000Volumeamostra  
(15) 

   

4.5.4 Sólidos Totais 

A determinação de sólidos totais (ST) foi feita seguindo o método 2540B proposto 

por Standard Methods for Examination of Water and Wastewater (APHA, 1989). Trata-se de 

um método gravimétrico, no qual as amostras foram previamente secas em estufa para 

promover a evaporação da água. As amostras foram mantidas em estufa, modelo 315 SE da 

marca Fanem, à 103-105°C até atingir peso constante. O conteúdo de sólidos totais foi 

determinado pela Equação 16. As determinações de ST foram feitas em triplicata e os resultados 

obtidos como a média das repetições. 

   

 𝑆𝑇(𝑔. 𝐾𝑔−1) = 𝑃1 − 𝑃0𝐾𝑔𝑎𝑚𝑜𝑠𝑡𝑟𝑎 ∗ 1000 
(16) 
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Onde: 

P0= Peso da capsula de porcelana (g) 

P1 = Peso do resíduo seco + capsula de porcelana (g). 

Uma vez calculado o teor de sólidos totais a umidade foi calculada pela diferença 

entre 100 e o conteúdo de sólidos totais (U(%) = 100-ST(%)).  

4.5.5 Sólidos Fixos Totais 

Para a determinação dos sólidos fixos totais (SFT) utilizou-se o método 2540E da 

metodologia proposta por Standard Methods for Examination of Water and Wastewater 

(APHA, 1989). O conteúdo de sólidos totais fixos foi determinado a partir da incineração em 

mufla a 550°C e o conteúdo de SFT foi obtido com a Equação 17. As determinações de SFT 

foram feitas em triplicata e os resultados obtidos como a média das repetições. 

   

 𝑆𝑇(𝑔. 𝐾𝑔−1) = 𝑃2 − 𝑃0𝐾𝑔𝑎𝑚𝑜𝑠𝑡𝑟𝑎 ∗ 1000 
(17) 

   

Onde: 

P0= Peso da capsula de porcelana (g) 

P2 = Peso do resíduo após ignição + capsula de porcelana (g). 

4.5.6 Sólidos Voláteis Totais 

Os sólidos totais voláteis totais (SVT) foram determinados de acordo com o método 

2540E da metodologia proposta por Standard Methods for Examination of Water and 

Wastewater (APHA, 1989), através da diferença entre os ST e os SFT, conforme mostrado pela 

Equação 18. As determinações de SVT foram feitas em triplicata e os resultados obtidos como 

a média das repetições. 

 𝑆𝑇𝑉(𝑔. 𝐾𝑔−1) = 𝑆𝑇 − 𝑆𝑇𝐹 (18) 

   

4.5.7 Nitrogênio amoniacal 

O conteúdo de nitrogênio amoniacal foi determinado de acordo com o método 

45000NH3-C da metodologia proposta por Standard Methods for Examination of Water and 
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Wastewater (APHA, 1998). As amostras foram tamponadas a um pH de 9,5 com solução 

tampão de borato de sódio e em seguida submetida a destilação em um destilador MA 036 da 

marca Marconi. O conteúdo destilado foi coletado em um erlenmeyer contendo solução de 

ácido bórico. À medida que o conteúdo de amônia cai sobre a solução de ácido bórico essa 

altera sua coloração de rosa para verde. A solução contida no erlenmeyer foi titulada com ácido 

sulfúrico 0,02N até a viragem da cor verde para rosa. As determinações foram feitas em 

duplicata e o conteúdo de nitrogênio amoniacal foi determinado através das médias dos 

resultados obtidos utilizando a Equação 19.  

  𝑚𝑔 𝑁𝐻3 − 𝑁𝐿−1 = (𝐴 − 𝐵) ∗ 280𝑚𝐿𝑎𝑚𝑜𝑠𝑡𝑟𝑎  
(19)  

 

   

4.5.8 Nitrogênio Total de Kjeldahl 

A determinação de nitrogênio total de Kjeldahl foi realizada seguindo o método 

4500Norg-B da metodologia proposta por Standard Methods for Examination of Water and 

Wastewater (APHA, 1998). As principais etapas desse método são: 

 Digestão: nessa etapa as amostras foram colocadas em tubos micro Kjeldahl e 

aquecidas com ácido sulfúrico, sais de potássio ou sódio, que são utilizados para 

aumentar a temperatura de ebulição e sulfato de cobre que promove aumento da 

velocidade de oxidação da matéria orgânica. Esses tubos foram colocados em 

bloco digestor modelo MA 4025 da marca Marconi. A digestão foi conduzida 

elevando-se a temperatura aos poucos, assim iniciou-se o aquecimento a 50°C 

por uma hora e elevou-se a uma taxa de 50°C/ hora até atingir 350°C onde foi 

mantida por 20 minutos ou até ficar com coloração transparente. A partir de 

350°C já tem início a digestão da matéria nitrogenada.  

 Diluição: após a digestão os tubos são retirados do digestor e resfriados a 

temperatura ambiente por cerca de 15 minutos. Adicionou-se, 

aproximadamente, 10mL de água deionizada nos tubos, agitando suavemente. 

 Destilação: Os tubos foram acoplados em um aparelho de destilação modelo 

MA 036 da marca Marconi, a amostra foi tratada com tiossulfato de sódio em 

meio alcalino e a amônia restante foi destilada e recolhida em um erlenmeyer 

com ácido bórico. A determinação de nitrogênio foi feita através de titulação 

com ácido sulfúrico 0,02N e o seu conteúdo foi determinado pela Equação 20. 

https://www.google.com.br/search?es_sm=93&q=erlenmeyer&spell=1&sa=X&ei=hvlDVYH6N7GOsQTCvoCgDw&ved=0CBoQvwUoAA
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As análises foram feitas em triplicata e o resultado expresso pela média das 

repetições. 

 𝑁𝐾𝑇 (𝑚𝑔. 𝐾𝑔−1) = (𝐴 − 𝐵) ∗ 280𝐾𝑔𝑎𝑚𝑜𝑠𝑡𝑟𝑎  
(20) 

Onde: 

A = volume de H2SO4 gasto na titulação da amostra (mL) 

B = volume de H2SO4 gasto na titulação do branco (mL) 

Para determinar a proteína bruta, basta multiplicar o valor obtido pela equação 

acima por 6,25.  

4.5.9 Demanda Química de Oxigênio 

A demanda química de oxigênio indica a quantidade de oxigênio necessária para 

oxidar quimicamente a matéria orgânica e inorgânica oxidável de uma determinada amostra 

líquida. Para a determinação da DQO utilizou-se o método colorimétrico de refluxo fechado 

4520D da metodologia proposta por Standard Methods for Examination of Water and 

Wastewater (APHA, 1998). A grande vantagem desse método é o curto tempo de duração, 2 

horas. Nesse método a medida que a concentração de matéria orgânica da amostra aumenta sua 

coloração altera de amarelo quando está menos concentrada para verde cuja concentração é 

maior. Seguindo esse método as amostras foram transferidas para tubos digestores e em seguida 

foram adicionadas duas soluções, uma fortemente oxidante contendo dicromato, ácido sulfúrico 

e sulfato de mercúrio e outra catalítica contendo ácido sulfúrico e sulfato de prata. Os tubos 

foram colocados em um bloco digestor para DQO Hach a 150ºC por duas horas. As amostras 

foram resfriadas a temperatura ambiente e procedeu-se a leitura da absorbância em um 

espectrofotômetro de modelo DR 4000U da marca Hach, em um comprimento de onda de 

600nm. 

A calibração do método foi feita por meio de uma curva padrão utilizando biftalato 

de potássio. A curva analítica foi construída conforme evidenciado na Figura 15 e a equação da 

reta utilizada na quantificação das amostras é a Equação 21. 

   

 y = 0,0004x + 0,0013 

R2 = 0,9997 

(21) 
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Figura 15 - Curva de DQO. 

4.5.10 Carbono Orgânico Total 

As Análises de Carbono Orgânico Total (COT) foram feitas utilizando o método 

5310B da metodologia proposta por Standard Methods for Examination of Water and 

Wastewater (APHA, 1998) através da combustão da matéria orgânica em alta temperatura. As 

amostras foram diluídas em água deionizada e posteriormente filtradas em filtros de 0,45 µm. 

O equipamento utilizado para a determinação do COT foi o TOC 5000A Shimadzu®, Figura 

16.  

 

Figura 16 - Equipamento para determinação do COT. 

Esse equipamento é dotado de uma coluna preenchida com catalisador sob fluxo de 

ar sintético. A temperatura de combustão ocorre em 680°C. Ao entrar na coluna aquecida a 

água é vaporizada e o carbono orgânico é oxidado a CO2 e H2O. O CO2 proveniente da oxidação 

do carbono orgânico e inorgânico é transportado por um fluxo de gás inerte sendo 

posteriormente quantificado pela absorção de radiação infravermelho. O COT é obtido pela 

y = 0.0004x + 0.0013

R² = 0.9997
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 Volume de amostra injetada: 2 µL; 

 Split: 1:100; 

 Faixa de massa analisada: m/z 12 até 120. 

Para a realização da curva padrão foi preparada uma solução estoque de 

concentração de 10 g/L contendo os ácidos a serem analisados (acético, propiônico, butírico e 

valérico). A partir dessa solução estoque foram feitas diluições para a obtenção das 

concentrações utilizadas no preparo da curva de calibração analítica. As concentrações 

utilizadas foram: 50mg/L, 100 mg/L, 200 mg/L, 400 mg/L, 800 mg/L e 1000 mg/L. As curvas 

para quantificação de cada ácido e suas respectivas equações estão apresentadas na Figura 19. 

Para a realização desta análise foram pesadas cerca de 2g de amostra que foram 

extraídas com hexano (20mL). Foi adicionado a mistura (amostra + hexano) 1mL de ácido 

fosfórico 3mol/L para acidificar a amostra e permitir a vaporização dos AGV na entrada do 

injetor. 

a) b) 

 
 

Figura 18 - Equipamentos utilizados na análise de AGV: a) Cromatógrafo gasoso;  b) coluna capilar. 
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a) b) 

  

c) d) 

  

Figura 19 - Curvas dos padrões cromatográficos: a) ácido acético; b) ácido propiônico; c) ácido butírico; 
d) ácido valérico. 

4.7 Composição do biogás 

A análise dos componentes do biogás, como H2, CO2 e CH4, foi realizada em um 

cromatógrafo gasoso modelo CG 2014 Shimadzu® equipado com detector de condutividade 

térmica e coluna microempacotada ShinCarbon ST 50/80 mesh de 6m de comprimento, 3mm 

de diâmetro interno. A Figura 20 ilustra o cromatógrafo e a coluna utilizada para quantificação 

dos gases. 

Para a determinação da composição do biogás foram adotadas as seguintes 

condições cromatográficas: 

 Gás de arraste: Nitrogênio (35mL/min, 5 bar); 

 Temperatura do injetor: 200°C 

 Temperatura do detector de condutividade térmica: 200°C; 

 Volume de amostra injetada: 0,5mL; 

 Programa de temperatura do forno: 
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 Temperatura inicial constante de 50°C durante 3 minutos;  

 Taxa de aquecimento de 5°C/minuto até alcançar 180°C,  

 Manter a temperatura de 180°C por 5 minutos. 

As amostras gasosas foram coletadas diretamente dos reatores acidogênico e 

metanogênico por meio de uma seringa. Após 33 minutos de análise obtém-se as áreas dos 

principais picos dos gases. As análises foram realizadas em duplicata e o cálculo da 

concentração de cada gás no biogás foi feita pela relação entre a área do gás de interesse e o 

somatório de todas as áreas, conforme explicitado na Equação 22. 

   

 𝑋 (%) =  𝐴𝑔á𝑠 𝑑𝑒 𝑖𝑛𝑡𝑒𝑟𝑒𝑠𝑠𝑒  ∗ 100𝐴𝑡𝑜𝑡𝑎𝑙  
(22) 

 

Onde: 

X: porcentagem do gás de interesse na mistura; 

A: Área  

 a) b) 

 
Figura 20 - Equipamentos para análise do biogás: a) Cromatógrafo gasoso; b) coluna 

empacotada. 

4.8 Volume do biogás 

O volume do biogás foi mensurado utilizando o método da proveta invertida. 

Embora seja simples, o método é eficaz. Consiste em preencher todo o volume de uma proveta 

com água, vedar a parte superior com filme e em seguida inverter a proveta sobre um béquer 

com água. Uma mangueira para a saída dos gases do reator é introduzida na parte inferior da 
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proveta. A medida que o gás vai saindo pela mangueira a água vai sendo eliminada da proveta. 

Esse deslocamento de água é igual ao volume de gás produzido no reator. A Figura 21 ilustra o 

esquema para a medição do volume de gás.  

 
Figura 21 - Sistema para medição do volume do biogás gerado. 

O volume acumulado de biogás (Vacumulado) e o rendimento acumulado do biogás 

(Yacumulado) foram mensurados pelas Equações 23 e 24 respectivamente.  

 V acumulado(mL) = ∑ Vnni
n=1  

(23) 

   

Onde: 

V = volume de biogás; 

n= número de dias analisados. 

   

 Y𝑎𝑐𝑢𝑚𝑢𝑙𝑎𝑑𝑜 (mLbiogásgSVTadd ) = ∑ Vnnin=1𝑔𝑆𝑉𝑇𝑎𝑑𝑑 
(24) 

   

Onde: 

V = volume de biogás; 

n= número de dias analisados; 

gSVTadd = quantidade em gramas de SVT adicionados. 
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5 RESULTADOS E DISCUSSÃO 

5.1 Caracterização das matérias-primas  

A Tabela 3 traz a caracterização dos resíduos utilizados neste trabalho. Com 

exceção do pH e COT todas as análises foram realizadas em triplicata e os resultados expressos 

como a média obtida das repetições. 

Tabela 3- Caracterização das matérias-primas (valores médios e respectivos desvios padrão). 

Parâmetros Analíticos 
Matérias Primas 

Resíduo 
Alimentar Vinhaça Lodo 

pH 5,89 - 4,37 - 8,68 - 
Densidade (kg/m3) 765,30 ± 0,01 981,22 ±0,02 977,40 ± 0,01 
Umidade (%) 25,32 ± 0,57 97,92 ±0,04 96,86 ±0,03 
ST (%) 74,68 ±0,57 2,08 ±0,04 3,14 ±0,03 
ST (g/Kg) 746,84 ±1,43 20,82 ±0,44 31,41 ±0,32 
SFT (g/Kg) 56,00 ±1,76 6,33 ±0,065 11,15 ±0,50 
SVT (g/kg) 690,84 ±1,55 14,49 ±0,39 20,27 ±0,69 
NKT (g/kg) 27,32 ±0,47 0,38 ±0,07 0,80 ±0,28 
Proteína (g/kg) 170,78 ±2,94 2,36 ±0,43 5,00 ±1,77 
N amoniacal (mg/L) 315,00 ±0,05 56,00 ±0,02 280,00 ±0,02 

DQO (gO2/L) 60,52 ±1,59 21,82 ±0,63 9,10 ±0,80 

COT (g/L) 92,25 - 6,47 - 0,80 - 
Alcalinidade (mg 
CaCO3/L) 76,00 ±0,2 6,00 ±0,3 417,27 ±1,28 

 

O resíduo alimentar é um resíduo muito heterogêneo e suas características físico-

químicas variam de acordo com sua composição. O resíduo alimentar utilizado neste trabalho 

apresentou pH de 5,89, densidade de 765,30kg/m3, umidade de 25,32% e ST de 74,78%. 

Valores de pH semelhantes aos obtidos neste trabalho foram observados por 

Gomez-Romero e colaboradores (2014), que obtiveram para resíduos de frutas e vegetais um 

pH de 5,27 e uma densidade de 0,91g/mL (910kg/m3). Angeriz-Campoyo e colaboradores 

(2015) obtiveram para o resíduo alimentar de cantinas da Universidade de Cadiz-Espanha 

valores de pH e densidade de 5,30 e 980kg/m3, respectivamente.  

O resíduo alimentar utilizado por Forster-Carneiro e colaboradores (2008) 

apresentou conteúdo de sólidos totais e voláteis de 89,8 e 69,8%, respectivamente, o teor de 

nitrogênio amoniacal reportado por esses autores foram de 0,1g/L, a alcalinidade foi de 0,1g/L, 

o conteúdo de nitrogênio total de kjeldahl foi de 12,8g/kg, o conteúdo de proteína foi de 80 g/kg 

e a DQO foi de 31,9g/L. Comparando os dados obtidos por esses autores com os reportados na 
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Tabela 3, observa-se que o resíduo utilizado neste estudo apresentou maior quantidade de 

nutrientes em termos de nitrogênio amoniacal (0,315g/L), nitrogênio total (27,32g/kg) e 

proteína (170,78g/kg) e, consequentemente, apresentou maior concentração de demanda 

química de oxigênio (60,52g/L). Isso se deve ao fato do resíduo alimentar ser heterogêneo, 

sendo em alguns casos composto por mais proteínas e em outros por mais carboidratos.  

A vinhaça apresentou pH ácido de 4,37, com alto teor de umidade de 97,92%. De 

fase líquida a fração de sólidos totais da vinhaça foi baixa, 2,08%. Valores semelhantes foram 

observados por Belhadj e colaboradores (2013) que obtiveram durante a caracterização da 

vinhaça pH de 4,51, umidade de 95,65% e ST de 4,35%. 

A vinhaça utilizada neste trabalho apresentou concentração de nitrogênio total de 

kjeldahl e proteína da ordem de 0,38g/kg (372,86mg/L) e 2,36g/kg (2330,40mg/L), 

respectivamente. O nitrogênio amoniacal da vinhaça foi de 56mg/L, a DQO observada foi de 

21,82g/L, o teor de COT foi de 6,47g/L e o conteúdo de ST foi de 20429mg/L. A vinhaça 

estudada por Alves (2015) apresentou 614mg/L de nitrogênio total Kjeldahl, 64mg/L de 

nitrogênio amoniacal e DQO de 18,75g/L. O conteúdo de ST na vinhaça observada por esse 

autor foi de 17989mg/L.  

O lodo mesofílico utilizado neste trabalho apresentou pH de 8,68, umidade de 

96,86%, baixo conteúdo de sólidos totais (3,14%). O conteúdo de nitrogênio total Kjeldahl foi 

de 0,80 g/kg e o teor de nitrogênio amoniacal foi de 280mg/L. A DQO e o COT do lodo foram 

de 9,10 e 0,8g/L, respectivamente. Valor semelhante ao obtido neste trabalho para a 

porcentagem de ST do lodo foi encontrado por Lin e colaboradores (2013) durante a codigestão 

de resíduo de vinagre, no qual estes autores obtiveram 3,1% de ST.  

O lodo é uma fonte de inóculo muito utilizada em processos de digestão anaeróbia. 

Lodo proveniente do tratamento de esgoto, com pH de 7,5, ST de 32g/kg e SVT de 18g/kg, foi 

utilizado durante a digestão de glicerol por Rivero e colaboradores (2014). Valores próximos 

foram encontrados neste trabalho cujo conteúdo de ST e SVT para o lodo foram de 31,41 g/kg 

e 20,27 g/kg, respectivamente. 

Lodo mesofílico também foi empregado por Forster-Carneiro e colaboradores 

(2008) durante a digestão de resíduos alimentares. As características físico-químicas do lodo 

estudado foram pH de 7,9, ST de 3,9%, SVT de 2,6%, alcalinidade de 500mg/L, NKT de 

25,4g/Kg, nitrogênio amoniacal de 3000mg/L e DQO de 16,3g/L. Com exceção do pH, todos 

os parâmetros observados por Forster-Carneiro e colaboradores (2008) foram maiores que os 

encontrados neste estudo. Assim como resíduo alimentar, a composição do lodo varia de acordo 
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com a comunidade microbiana e sua finalidade, neste estudo o lodo era proveniente do 

tratamento de vinhaça, enquanto que o lodo estudado por Forster-Carneiro e colaboradores 

(2008) era proveniente do tratamento de esgoto. 

5.2 Resultados da codigestão anaeróbia de duas fases  

A seguir são apresentados os resultados obtidos no experimento de codigestão 

anaeróbia de duas fases em condição mesofílica de temperatura, realizado na unidade de planta 

piloto contendo três reatores: reator de alimentação, reator acidogênico e reator metanogênico. 

Conforme descrito na metodologia, o sistema passou por um período de 

estabilização de 32 dias a fim de estabilizar a comunidade microbiana e maximizar a produção 

de biogás. Os resultados das análises obtidas durante a fase de estabilização (testes 

preliminares) não serão discutidos, porém estão apresentados nos Apêndices A-C.  

Não foi possível colocar o desvio padrão nos gráficos apresentados devido as 

condições de escala. Entretanto, os Apêndices D-M apresentam todos os resultados obtidos 

nesse trabalho e seus respectivos desvios padrão.  

5.2.1 Desempenho do reator de alimentação  

Na Tabela 4 estão apresentados os parâmetros, pH, ST, SFT, SVT, nitrogênio 

amoniacal, alcalinidade e DQO analisados no reator destinado ao armazenamento de inóculo 

durante 77 dias de experimento. Os resultados apresentados são a média das repetições 

realizadas e seus respectivos desvios padrão. 
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Tabela 4 - Evolução dos parâmetros do reator de inóculo (valores médios e seus respectivos desvios padrão). 

Dias pH 
ST  

(g/kg) 
SFT 

(g/kg) 
SVT 

 (g/kg) 

 Nitrogênio 
amoniacal  

(mgN-NH3/L) 

Alcalinidade 
 (mg CaCO3/L) 

DQO  
(g/L) 

1 8,88 13,38 ±0,17 6,30 ±0,45 7,08 ±0,59 281,40 ±1,98 610,10 ±1,43 13,25 ±0,18 
7 7,97 13,29 ±0,21 7,03 ±0,56 6,26 ±0,74 337,40 ±1,98 390,81 ±2,71 13,25 ±1,43 
9 7,80 14,08 ±0,28 6,60 ±0,34 7,48 ±0,60 337,68 ±2,38 532,50 ±7,40 14,93 ±1,89 
13 8,06 12,21 ±0,15 6,76 ±0,14 5,45 ±0,07 224,28 ±0,40 434,78 ±3,07 12,16 ±1,14 
15 7,86 14,54 ±0,07 6,86 ±0,34 7,68 ±0,40 280,28 ±0,40 410,33 ±8,96 11,82 ±1,43 
17 7,56 12,36 ±0,84 5,49 ±0,28 6,87 ±0,90 277,20 ±3,96 428,61 ±9,04 11,66 ±0,15 
20 7,78 13,53 ±0,41 5,95 ±0,96 7,58 ±0,79 221,20 ±3,96 360,16 ±17,45 9,22 ±0,71 
22 7,80 15,27 ±0,84 5,97 ±0,87 9,30 ±0,48 168,56 ±0,79 365,60 ±9,76 11,57 ±1,76 
27 7,77 12,29 ±0,22 6,24 ±0,65 6,05 ±0,81 168,56 ±0,79 349,28 ±2,52 11,24 ±0,73 
29 7,31 12,23 ±0,17 5,79 ±0,24 6,43 ±0,12 112,28 ±0,40 390,87 ±4,76 11,91 ±1,14 
31 7,61 12,54 ±0,11 5,98 ±0,08 6,56 ±0,19 168,28 ±0,40 302,17 ±3,07 10,23 ±0,77 
34 7,65 11,00 ±0,88 5,24 ±0,13 5,76 ±0,74 218,40 ±7,92 329,17 ±5,89 10,65 ±0,58 
36 7,42 12,53 ±0,30 5,84 ±0,46 6,69 ±0,72 168,28 ±0,40 394,44 ±7,86 10,23 ±0,52 
38 7,15 14,07 ±0,36 4,95 ±0,65 9,12 ±0,34 168,28 ±0,40 301,16 ±1,64 10,82 ±0,87 
41 7,55 13,.90 ±0.46 4,87 ±0,55 9,03 ±0,18 215,60 ±1,88 308,42 ±1,56 9,22 ±1,14 
43 7,02 11,23 ±0,29 4,74 ±0,99 6,50 ±1,28 224,56 ±0,79 255,68 ±8,04 8,04 ±0,67 
45 6,71 14,74 ±2,96 4,00 ±5,92 10,75 ±4,24 112,56 ±0,79 358,33 ±5,89 7,79 ±1,76 
48 7,23 6,09 ±0,01 3,16 ±0,03 2,3 ±0,04 112,28 ±0,40 268,15 ±8,00 7,12 ±0,52 
50 7,31 4,63 ±0,12 2,38 ±0,03 2,25 ±0,09 111,44 ±0,79 299,96 ±0,05 6,87 ±1,77 
55 7,42 7,74 ±0,02 3,21 ±0,17 4,53 ±0,19 112,56 ±0,79 248,81 ±1,68 5,52 ±0,71 
77 7,02 8,91 ±0,09 4,80 ±0,58 4,11 ±0,49 113,89 ±0,50 249,06 ±1,07 4,64 ±0,18 
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O reator de inóculo é de grande importância para a estabilidade e bom desempenho de 

todo o processo, uma vez que ele é responsável pela alimentação do reator destinado à fase 

acidogênica que, por sua vez, é responsável pela alimentação do reator metanogênico. O objetivo 

desse reator não foi produzir gás, mas sim manter o inóculo em condições estáveis. 

Seu pH foi monitorado e controlado manualmente para permanecer próximo da 

neutralidade. É possível observar na Tabela 4 que esse objetivo foi alcançado. Nos primeiros dias 

o pH estava elevado (próximo de 8) devido às características do lodo, que possuía pH em torno de 

8,0. No entanto, a partir do 29° dia esse parâmetro permaneceu estável, situando-se entre 7,0-7,6. 

É importante tomar cuidado com valores de pH muito elevados, pois ambientes muito alcalinos 

podem promover desintegração dos grânulos microbianos (WARD et al., 2008), levando a morte 

de parte da comunidade microbiana que resultaria na perda de atividade da fonte de inóculo. A 

alcalinidade apresenta relação com o pH, e essa relação fica evidente, por exemplo, no primeiro 

dia onde em um pH mais alcalino, pH=8,88, foi observada a maior alcalinidade do sistema de 

610,10 mg CaCO3/L ±1,43. Além do pH, a alcalinidade também sofre influência do nitrogênio 

amoniacal, porém neste reator não ficou claro qual dos dois parâmetros exerceu maior poder sobre 

a alcalinidade.  

O conteúdo de sólidos totais permaneceu estável durante os primeiros 36 dias de 

experimento, ficando em torno de 13g/kg. Numericamente o máximo conteúdo de ST (15,27g/kg 

±0,84) ocorreu no vigésimo segundo dia, e esse aumento pode ser justificado pela sobrecarga de 

alimentação do reator com vinhaça e também pelo aparecimento de pequenas partículas sólidas 

(semelhantes à grãos de areia) que foram formadas ao longo do experimento. Eessas partículas 

podem ser grânulos de células microbianas. Após o quadragésimo quinto dia é possível observar 

que os ST reduziram quase pela metade, atingindo o mínimo valor de 4,63±0,12g/kg no 50° dia, 

chegando no último dia (77° dia) a 8,91g/kg. Essa redução indica elevada eficiência da comunidade 

microbiana na redução da matéria orgânica, representada nesse caso pela vinhaça. Os SVT, que 

correspondem a fração de sólidos totais que se volatilizam após a incineração, apresentaram 

comportamento semelhante ao dos ST, apresentando valores mínimos nos dias 48 (2.30±0,04 g/kg) 

e 50 (2,25±0,09 g/kg). 

O teor de nitrogênio amoniacal teve sua máxima concentração no nono dia de 

experimento, 337,68 ±2,38 mgN-NH3/L e sua mínima concentração no dia 50, cujo valor foi de 

111,44 ±0,79 mgN-NH3/L, apresentando-se estável nos últimos dias do experimento, entre os dias 
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45 e 77. A presença de nitrogênio durante a digestão anaeróbia é importante quando o objetivo é a 

produção de biogás, pois as bactérias precisam de nutrientes para converter a matéria orgânica em 

biogás (KHALID et al., 2011). 

A demanda química de oxigênio reduziu entre o primeiro e último dia de experimento 

em 64,98%. Isso mostra a eficiência do processo de degradação anaeróbica no tratamento de 

efluentes. Buitrón e colaboradores (2014) estudaram a produção de hidrogênio e metano via 

digestão anaeróbia em dois estágios de vinhaça de tequila a 35°C e observaram que para uma 

concentração inicial de 1085mgDQO/L a redução do conteúdo de DQO foi de 65%.  

5.2.2 Desempenho do reator acidogênico e metanogênico  

5.2.2.1 Evolução do pH nos reatores acidogênico e metanogênico 

O pH dos reatores acidogênico e metanogênico foi controlado para as faixas 5,0-6,5 e 

6,5-8,0, respectivamente. Esse valores de pH estão apresentados na Figura 22, onde é possível 

observar que o reator metanogênico não atingiu a faixa estabelecida nos dias dias 9 e 15 (pH>8). 

Já o reator acidogênico permaneceu dentro da faixa estabelecida durante todo o processo. Esses 

valores de pH atendem as necessidades dos micro-organismos que necessitam de pH ácido para a 

produção de H2 e básico quando o objetivo é a produção de CH4. 

  

Figura 22 - Evolução do pH nos reatores acidogênio e metanogênico. 
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5.2.2.2 Evolução dos parâmetros Sólidos Totais (ST) e Sólidos Voláteis Totais (SVT) 

A remoção de matéria orgânica na forma de sólidos, presentes em biodigestores 

anaeróbios, é um importante parâmetro para avaliar a eficiência da atividade microbiana na 

degradação da matéria orgânica. Em uma boa digestão anaeróbia é possível observar significativa 

redução no conteúdo de sólidos ao longo dos dias de investigação. O conteúdo de ST e SVT do 

reator destinado a fase acidogênica é apresentado na Figura 23. 

 
Figura 23 - Evolução dos ST e SVT no reator acidogênico da codigestão anaeróbia 

mesofílica. 

Observa-se que os parâmetros ST e SVT exibidos na Figura 23 apresentam o mesmo 

comportamento, uma vez que estão diretamente relacionados entre si. Observa-se uma rápida 

redução no conteúdo tanto de sólidos totais quanto no conteúdo de sólidos voláteis nos primeiros 

dias, no qual o ST passou de 137,16 g/kg (1° dia) para 105,75 g/kg (13° dia), e o conteúdo de SVT 

passou de 105,13g/kg (1° dia) para 77,04 g/kg (13° dia). Esses resultados indicam elevada atividade 

microbiana nas fases iniciais do processo de digestão anaeróbia, onde as bactérias hidrolisam 

compostos mais complexos em compostos mais simples, reduzindo a matéria orgânica presente no 

sistema. No dia 29 ocorreu um aumento de ST e SVT chegando a 109,79 e 86,02 g/Kg, 

respectivamente. Em processos com alimentação semicontínua e que envolvem micro-organismos 
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ao fato de que os micro-organismos podem deixar de atuar de forma efetiva e contínua em 

experimentos longos e que dependem de uma série de fatores como pH, temperatura e vazão de 

alimentação. A partir do dia 41 o sistema se manteve estável apresentando valores de ST e SVT na 

faixa de 67,33-65,71g/kg e 45,85-37,63 g/kg respectivamente, com mínimo valor de ST de 62,30 

g/kg e de SVT de 37,18 g/kg no 48° dia. Em percentuais, observa-se uma redução de 52% no 

conteúdo de ST e de 64 % no conteúdo de SVT entre o primeiro e último dia de análise. 

Considerando uma alimentação semicontínua, realizada em média a cada dois dias, as reduções 

encontradas na fase acidogênica desta pesquisa, superior a 50%, podem ser consideradas 

satisfatórias. 

Comportamento semelhante também foi observado no reator metanogênico, que 

apresentou diminuição em ambos os conteúdos (ST e SVT) ao longo do processo, conforme 

mostrado na Figura 24. 

 
Figura 24 - Evolução dos ST e SVT no reator metanogênico da codigestão anaeróbia 

mesofílica. 
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(5%) na temperatura de 37°C e pH de 8,0, e encontraram valores semelhantes a este trabalho para 

a remoção de ST (37,48%), enquanto que a remoção de SVT observada por esses autores foi maior 

(65,97%), que a encontrada neste trabalho (51,42%). Na literatura há relatos de baixas e elevadas 

remoções de sólidos, por exemplo, Jabeen e colaboradores (2015) estudando a codigestão de 

resíduos alimentares e casca de arroz com estrume seco na proporção de 20% de sólidos, em 

condições metanogênicas a 37°C observaram uma remoção no conteúdo de SVT de 82.41%. 

Enquanto que Liu e colaboradores (2013) observaram uma redução de 30,7% no conteúdo de SVT 

durante a codigestão anaeróbia de duas fases de lodo ativado com resíduo alimentar (40%). Essa 

diferença entre as reduções observadas na literatura acontecem porque a redução de sólidos 

depende de fatores como eficiência da atividade microbiana, características do resíduo utilizado e 

a taxa de alimentação do substrato. Diante do exposto, conclui-se que a porcentagem de remoção 

de sólidos voláteis (matéria orgânica biodegradável) encontrada no reator metanogênico, do 

presente trabalho, foi eficiente e superior a 50%. 

Comparando os resultados de remoção de ST e SVT entre os reatores observa-se que o 

reator acidogênico apresentou maior redução da carga orgânica (ST = 52% e SVT = 64%) que o 

reator metanogênico (ST = 39,68% e SVT = 51,42%), que por sua vez paresentou maior remoção 

que o reator de armazenamento de inóculo (ST = 33,40% e SVT =  41,94%). 

 

5.2.2.3 Evolução do parâmetro analítico alcalinidade 

A alcalinidade tem a finalidade de manter o pH do meio estável e está relacionada com 

a capacidade tamponante do sistema, ou seja, resistir a mudanças de pH ao se adicionar pequenas 

quantidades de ácido ou base. Trata-se de um parâmetro que está diretamente relacionado com o 

pH e, por isso, a Figura 25 mostra o comportamento da alcalinidade com o tempo e com as 

mudanças de pH no interior do reator acidogênico.  
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Figura 25 - Evolução da alcalinidade reator acidogênico da codigestão anaeróbia mesofílica. 

Observando a Figura 25 é possível constatar a relação entre a alcalinidade e o pH, por 

exemplo, no dia 34 foi observado o menor valor de pH do reator acidogênico que foi 5,13 e também 

foi observado a menor alcalinidade desse reator que foi de 616,12 mg CaCO3/L. A medida que o 

pH foi se tornando mais elevado foi observado um aumento da alcalinidade do sistema, onde a 

maior concentração de alcalinidade ocorreu no dia 41 cuja concentração foi de 1654,79 mg 

CaCO3/L em um pH de 6,49. 

Segundo Li e colaboradores (2015), sistemas estáveis operam com alcalinidade total 

entre 1000-3000 mg CaCO3/L. Pelo gráfico mostrado acima é possível observar que na maior parte 

do tempo a alcalinidade estava dentro dessa faixa. 

Durante a codigestão anaeróbia em condições mesofílicas (37°C) de resíduo alimentar 

com lodo de papel e celulose, Lin e colaboradores (2013) observaram que para a faixa de pH 4,8-

6,4 a alcalinidade na fase acidogênica foi de 794–3316mg CaCO3/L. Neste trabalho para o pH entre 

5,13-6,53 a alcalinidade situou-se na faixa de 616,12-1654,79mg CaCO3/L. Chu e colaboradores 

(2008) obtiveram uma alcalinidade média de 2610 mg CaCO3/L durante o processo de digestão de 

resíduo alimentar a 55°C e pH médio de 5,5.  

A Figura 26 ilustra a evolução da alcalinidade e do pH em função do tempo no reator 

metanogênico. 
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Figura 26 - Evolução da alcalinidade reator metanogênico da codigestão anaeróbia mesofílica. 

Os resultados obtidos no reator que operou em condições metanogênicas apresentaram 

valores de alcalinidade superiores aos apresentados no reator acidogênico. Esses resultados são 
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que os autores observaram uma boa capacidade tamponante do sistema com a alcalinidade situando 

na faixa de 4.443,95-5.146,26 mg CaCO3/L. Enquanto que Li e colaboradores (2015) observaram 

um bom efeito tamponante do sistema de codigestão anaeróbia a 37°C de resíduos de vinagre com 

lodo em valores menores de alcalinidade de 914.9-1770.6 mg CaCO3/L para um pH de 6,45-6,96.  
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Mediante os dados e observações mencionadas acima, pode-se concluir que não existe 

um valor certo ou errado para a alcalinidade. O importante é que a alcalinidade no interior dos 

reatores forneça ao sistema condições tamponante, ou seja, permita que o processo ocorra com 

poucas variações de pH contribuindo assim para a estabilização da digestão. 

5.2.2.4 Evolução do parâmetro analítico nitrogênio amoniacal 

O parâmetro nitrogênio na forma amoniacal desempenha um papel significativo para 

manter a alcalinidade necessária em reatores anaeróbios (ARIUNBAATAR et al., 2015), assim 

como também desempenha importante papel como fonte de nutrientes para os micro-organismos 

envolvidos no processo. 

Segundo Yenigün e DemireL (2013), a inibição da digestão anaeróbia causada pelo 

excesso de amônia está relacionada com a aclimatação ou não do inóculo, a digestão anaeróbia 

mesofílica foi completamente inibida nas concentrações de 1700-1800mg/L utilizando um inóculo 

não aclimatado enquanto que com aclimatação a inibição do processo ocorreu em níveis de 

nitrogênio superiores a 5000mg/L. 

A evolução do conteúdo de nitrogênio amoniacal (mgN-NH3/L) nos reatores 

acidogênico e metanogênico é apresentada na Tabela 5. 
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Tabela 5 - Evolução do parâmetro nitrogênio amoniacal nos reatores acidogênico e metanogênico da 
codigestão anaeróbia mesofílica. 

 Reator Acidogênico Reator Metanogênico 

Dias 
Nitrogênio amoniacal 

 (mgN-NH3/L) 
Nitrogênio amoniacal  

(mgN-NH3/L) 

1 1232,28 ±0,40 3584,56 ±0,79 
7 1456,84 ±1,19 4816,56 ±0,79 
9 1568,28 ±0,40 4153,12 ±1,58 

13 2408,56 ±0,79 3612,80 ±15,84 
15 2290,40 ±7,92 3948,00 ±39,60 
17 2570,40 ±7,92 4418,40 ±7,92 
20 2245,60 ±7,92 4312,56 ±0,79 
22 2072,84 ±1,19 4191,60 ±3,96 
27 1677,20 ±3,96 3917,20 ±3,96 
29 1512,56 ±0,79 3855,60 ±11,88 
31 1562,40 ±7,92 3693,20 ±3,96 
34 1506,40 ±7,92 3136,28 ±0,40 
36 1624,56 ±0,79 3413,20 ±3,96 
38 1072,40 ±11,88 3578,40 ±7,92 
41 2122,40 ±7,92 3746,40 ±7,92 
43 2128,28 ±0,40 3696,28 ±0,40 
45 1906,80 ±3,96 3858,40 ±7,92 
48 2242,80 ±3,96 3522,40 ±7,92 
50 2122,40 ±7,92 3351,60 ±11,88 
55 2130,80 ±3,96 3578,40 ±7,92 
77 2940,00 ±7,3 3780,00 ±39,60 

Em relação ao teor de nitrogênio amoniacal no reator acidogênico houve um aumento 

entre o dia 1 e o vigésimo segundo dia, onde a concentração passou de 1.232,28 mgN-NH3/L ±0,40 

no dia 1 para 2.072,84 mgN-NH3/L ±1,19 no dia 22, um aumento de 40,55%. Do vigésimo sétimo 

ao trigésimo oitavo dia ocorreu uma diminuição no conteúdo de nitrogênio e após o dia 41 foi 

observado um aumento no conteúdo de nitrogênio amoniacal, que atingiu a concentração mais 

elevada, 2.940 mgN-NH3/L ± 7,3, no último dia.  

O conteúdo de nitrogênio amoniacal no reator metanogênico foi mais elevado que o do 

reator acidogênico. Observa-se na Tabela 5 que o reator metanogênico produziu valores elevados 

de nitrogênio amoniacal em todos os dias do experimento, e que o conteúdo de nitrogênio 

amoniacal se manteve estável em quase todo o processo, com poucas variações entre um dia e 

outro. A maior concentração, 4.816,56mg/L ±0,79 foi observada no sétimo dia, e a mais baixa 



79 
 

 
 

ocorreu no dia 34 que foi de 3.136,28mg/L ±0,40. A amônia produzida durante a digestão é 

resultante da degradação de compostos nitrogenados (proteína, uréia), durante a fase de hidrólise 

do processo. Assim, os níveis elevados de nitrogênio amoniacal indicam intensa atividade dos 

micro-organismos na fase metanogênica da digestão.  

As substâncias presentes na forma de amônia atuam como tampão e contribuem para 

manter a alcalinidade do meio estável. Por isso, as oscilações menos bruscas no conteúdo de 

nitrogênio amoniacal do reator metanogênico garantiram uma alcalinidade mais estável desse 

reator em comparação ao reator acidogênico, conforme mostrado nas Figuas 31 e 32 .  

Segundo Prochazka e colaboradores (2012) as concentrações ótimas de nitrogênio 

amoniacal para produção de metano estão entre 2.100 mg/L e 3.100 mg/L. Para esses autores, 

concentrações elevadas de nitrogênio amoniacal, 4.000mg/L, inibiu a produção de metano 

enquanto que concentrações muito baixas, 500mg/L, causou diminuição na produção de metano, 

perda de biomassa e perda da atividade das bactérias metanogênicas acetoclásticas. Apesar de 

concentrações elevadas causar estresse aos micróbios e reduzir suas atividades, a comunidade 

microbiana ainda continua viável (WANG; XU; LI, 2013). E isso explica o fato de que mesmo em 

concentrações elevadas de nitrogênio amoniacal é possível alcançar boa produtividade de metano 

e garantir a estabilidade do processo.  

Durante a produção de hidrogênio (37°C) e metano (55°C) em sistemas de duas fases 

de digestão anaeróbia, Lin e colaboradores (2013) observaram que durante a produção de 

hidrogênio as concentrações de amônia reduziram de 1519-1118mg/L, enquanto que houve um 

aumento na concentração de amônia durante a produção de metano de 1157 a 2008mg/L,42%, 

indicando uma maior decomposição de proteína e ureia pelas bactérias metanogênicas.  

 

5.2.2.5 Evolução dos parâmetros de demanda química de oxigênio (DQO) e Carbono 
Orgânico Total (COT) 

A demanda química de oxigênio (DQO) é um importante parâmetro para verificar a 

eficiência do processo com respeito a biodegradabilidade da matéria orgânica. O carbono orgânico 

total (COT) indica a quantidade de carbono dissolvido na amostra, sua diminuição é um indicativo 

de que a matéria orgânica em termos de carbono foi reduzida. Em processos envolvendo a produção 

de biogás via digestão anaeróbia é interessante analisar a evolução do conteúdo de DQO e COT, 

valores decrescentes desses parâmetros ao longo do tempo de investigação podem demostrar que 
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o conteúdo no interior dos reatores apresenta menor concentração de matéria orgânica. A Figura 

27a mostra a evolução do conteúdo de DQO e a Figura 27b a evolução do COT nos reatores 

acidogênico e metanogênico.  

Pelo gráfico apresentado na Figura 27a é possível notar que em ambos os reatores 

acidogênico e metanogênico houve redução quanto ao teor de DQO ao longo dos dias de 

observação. 

O reator acidogênico apresentou inicialmente uma DQO de 137,25g/L e no final do 

experimento a concentração diminuiu para 84,42g/L, indicando uma redução de 38,50%. Foi 

observado uma redução constante nos níveis de DQO exceto entre os dias 17 e 20 onde houve um 

aumento de 130,70 para 134,23g/L e entre os dias 31 e 34 onde a contração de DQO elevou-se de 

109,02 para 121,62g/L. 

O mesmo comportamento foi verificado no reator metanogênico que teve a 

concentração de DQO reduzida de 185,65 para 95,77g/L, indicando uma redução de 48% do 

conteúdo de matéria orgânica. Entre os dias 43 e 45 foi observada a maior redução quanto ao 

conteúdo de matéria orgânica onde este passou de 135,24 para 99,04g/L.  

Essa diferença de redução observada entre os dois reatores, no qual o reator 

metanogênico apresentou redução superior ao acidogênico, pode ser explicada pela forma de 

alimentação desses reatores. Enquanto que o reator acidogênico foi alimentado com resíduo 

alimentar e lodo, o reator metanogênico foi alimentado com material biodigerido proveniente do 

reator acidogênico.  
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Figura 27 - a) Evolução da DQO nos reatores acidogênico e metanogênico; b) Evolução do COT nos 

reatores acidogênico e metanogênico. 

Um estudo feito em dois estágios com a fermentação ocorrendo em condições 

termofílicas (55°C) e o processo metanogênico em temperaturas mesofílicas (28-34°C) do efluente 

de óleo de palma realizado por Maminin e colaboradores (2015) mostrou que o conteúdo de DQO 
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removida foi de 38%, redução igual a observada nesta pesquisa, enquanto que o conteúdo de DQO 

removida no reator metanogênico foi de 95%. 

Zhu e colaboradores (2008) observaram durante a digestão anaeróbia em dois estágios 

de resíduos de batata a 35°C uma redução no conteúdo de DQO de 62% no reator metanogênico e 

de 51% no reator acidogênico. 

Pode-se observar que tanto neste estudo quanto no estudo dos autores mencionados 

acima houve maior redução de DQO no reator metanogênico que no reator acidogênico, indicando 

que as bactérias metanogênicas conseguiram consumir os produtos da fase acidogênica. Essa 

particularidade envolvendo reatores em múltiplo estágio de possibilitar maior redução no teor de 

matéria orgânica tem impulsionado o uso desse sistema para produção de biogás. Uma vez que, ao 

mesmo tempo em que se aproveita resíduos para a obtenção de energia é gerado um efluente com 

baixa carga orgânica que pode ser utilizado como fertilizante em atividades agropecuárias. 

O comportamento do COT e da DQO, embora com escalas diferentes, são bem 

semelhantes. Observando a Figura 27b, é possível perceber que o COT das amostras do reator 

acidogênico teve uma tendência de reduzir ao longo dos dias de investigação. No primeiro dia de 

análise o conteúdo de COT foi de 42,42 g/L. Entre os dias 20 e 36 o conteúdo de COT apresentou 

um pequeno aumentou, passando de 35,41 para 39,74 g/L. A partir do dia 41 o conteúdo voltou a 

decrescer chegando no último dia de análise a 20,08g/L, apresentando uma redução de 52,64%. 

Uma redução superior ao observado na análise de DQO (38,50%). 

As Figura 27a e Figura 27b também ilustram o comportamento de DQO e da COT no 

reator metanogênico. A concentração inicial de COT foi de 50,11 g/L que foi diminuindo ao longo 

dos dias de digestão chegando ao final com contração de 28,81 g/L. A redução do conteúdo de 

COT observado no reator metanogênico foi 42,50% redução próxima a observada na análise de 

DQO (48%). 

Cheng e Liu (2002), estudando a digestão de água residuária de suinocultura a 35°C e 

condições metanogênicas obteve uma redução inferior a reportada neste trabalho (42,50%) para o 

conteúdo de COT que foi de 35%. Durante a produção de hidrogênio através de água residuária de 

tofu, Zhu e colaboradores (1999) observaram uma redução de 41% no conteúdo de COT, também 

inferior ao reportado neste trabalho que foi de 52,64%.  
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5.2.2.6 Evolução de ácidos graxos voláteis (AGV) 

Durante o processo de conversão da matéria orgânica em biogás existe a formação de 

compostos dissolvidos mais simples como os ácidos graxos voláteis de cadeia curta dentre os quais 

temos os ácidos acético, propiônico, butírico e valérico. A produção de AGV ao longo dos dias de 

experimento no reator acidogênico e metanogênico é apresentada na Tabela 6.  

Os resultados mostram que em ambos os reatores (acidogênico e metanogênico) o 

sistema não apresentou um comportamento padrão em relação a produção desses ácidos graxos 

voláteis, sendo observado flutuações dos valores de concentração entre um dia e outro de análise. 

Essa flutuação é resultado de uma alimentação semicontínua e da natureza complexa do material 

utilizado para alimentação do sistema. 

Tabela 6 - Produção de ácidos graxos voláteis no reator acidogênico e metanogênico. 

 Reator Acidogênico Reator Metanogênico 

Dias 
Ácido 

Acético  
( mg/L) 

Ácido 
Propiônico 

(mg/L) 

Ácido 
Butírico 
(mg/L) 

Ácido 
Valérico 
(mg/L) 

Ácido 
Acético  
( mg/L) 

Ácido 
Propiônico 

(mg/L) 

Ácido 
Butírico 
(mg/L) 

Ácido 
Valérico 
(mg/L) 

1 383,46 185,39 1573,73 47,85 319,43 260,03 1234,60 38,07 

7 288,97 139,17 1246,91 32,17 379,87 326,01 2244,01 45,84 

9 369,35 186,21 1964,87 36,45 436,53 364,90 2646,53 48,05 

13 308,97 179,37 2161,13 35,29 461,69 336,40 2450,85 43,64 

15 227,74 138,98 1702,65 31,48 492,58 359,78 2637,03 48,17 

17 221,44 135,47 1625,61 29,39 547,07 398,81 2991,02 50,89 

20 228,79 137,54 1688,48 30,56 445,10 285,78 2213,04 41,31 

22 337,19 203,94 2489,46 39,37 490,01 315,85 2461,65 44,26 

27 223,90 144,41 1763,17 32,69 493,01 301,05 2309,82 41,91 

29 153,50 104,68 1169,81 26,82 482,14 289,37 2262,85 42,11 

31 230,87 143,07 1649,46 30,78 666,30 412,64 3089,30 50,45 

34 166,34 113,59 1255,44 26,51 474,85 261,87 2120,41 39,91 

36 173,77 118,25 1330,33 27,65 456,47 270,94 2040,15 41,35 

38 74,54 143,79 2249,11 38,68 439,63 331,40 1973,85 37,19 

41 154,42 301,71 2264,17 39,73 568,60 456,91 2695,71 46,26 

45 216,93 365,78 2777,96 46,92 473,82 360,85 2098,86 38,84 

48 140,18 232,13 1831,68 37,08 489,92 382,12 2261,16 41,23 

50 164,89 58,73 2138,95 38,62 480,65 373,70 2213,45 40,92 

55 116,42 232,44 1928,60 38,63 495,95 380,71 2248,12 41,54 

77 105,69 237,60 1949,55 41,10 457,63 342,86 2039,13 39,58 
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A concentração de ácido acético no reator acidogênico no primeiro dia foi de 

383,46mg/L e no último dia foi de 105,69mg/L. A menor concentração desse ácido, 74,54mg/L foi 

observada no dia 38, enquanto que a máxima produção ocorreu no nono dia, cuja concentração de 

ácido acético foi de 369,35mg/L. A concentração de ácido propiônico inicial foi de 185,39mg/L e 

a final foi de 237,60mg/L. A menor concentração desse ácido de 58,73mg/L ocorreu no 50° dia e 

a maior concentração, 365,78mg/L, ocorreu no dia 45. De todos os ácidos observados o butírico 

foi o que apresentou maior concentração, a máxima concentração de butírico foi 2777,96mg/L e a 

menor concentração deste ácido foi de 1169,81mg/L. O ácido valérico por sua vez foi o ácido que 

apresentou menor concentração em relação aos demais ácidos estudados, a maior concentração 

deste ácido foi observada no primeiro dia cujo teor de ácido valérico no efluente foi de 47,85mg/L 

e a menor concentração ocorreu no dia 34 onde foi observado 26,51mg/L de ácido valérico.  

Durante a produção de hidrogênio a um pH de 5,5 Chu e colaboradores (2008) 

obtiveram uma concentração de ácido propiônico de 170mg/L. Zhu e colaboradores (2008) 

obtiveram durante a digestão anaeróbia de resíduos de batata a um pH de 5,5 um efluente cuja 

concentração de ácidos graxos voláteis foi: ácido acético com concentração de 1866mg/L, ácido 

propiônico de 232mg/L, ácido butírico de 1372mg/L e ácido valérico de 149mg/L. 

A formação de ácido acético e ácido butírico favorece a obtenção de biogás, pois a 

partir da geração desses produtos ocorre a produção de hidrogênio, dióxido de carbono e metano 

(CHU et al., 2008). Por isso esses ácidos apresentaram-se em maior quantidade no reator 

acidogênico e no reator metanogênico. 

Kim e colaboradores (2012) ao estudar a codigestão de casca de arroz e lodo com uma 

temperatura de trabalho de 55°C, observaram que os ácidos acético e butírico predominaram entre 

todos os ácidos graxos voláteis, sendo o ácido acético presente em maiores proporções que o 

butírico. Em um pH de 4,5-5,5 a concentração de ácido acético encontrada por este autor variou de 

aproximadamente 2500 a 4000mg/L, enquanto que a concentração de ácido butírico ficou na faixa 

de 1500-2000mg/L. A concentração de ácido propiônico encontrada por este autor ficou entre 500-

800mg/L.  A concentração de ácido butírico encontrada por este autor ficou próxima da observada 

neste trabalho, cuja concentração de butírico foi de  1169,81-2489,46mg/L. 

O acúmulo de ácidos graxos é altamente desfavorável a atividade das arqueas 

metanogênicas. Sendo que o acúmulo do ácido propiônico inibe ainda mais o processo e o seu 

aumento acarreta um aumento de todos os AGV o que leva a um completo desequilíbrio do sistema 
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(ARIUNBAATAR et al., 2015). Segundo Montanes e colaboradores (2013) as arqueas 

metanogênicas são inibidas em concentrações de propiônico de cerca de 3000mg/L e ainda 

segundo este autor de todos os ácidos produzidos durante a digestão anaeróbia o ácido acético é o 

menos tóxico para a produção de biogás.  

A concentração de ácido acético no reator metanogênico situou-se na faixa de 319,43-

660,30mg/L. Ao longo dos dias a concentração desse ácido foi aumentando sendo observado no 

dia 31 o maior acúmulo de ácido acético, 660,30mg/L. A partir do dia 31 a concentração de ácido 

acético foi reduzindo chegando a 457,63mg/L no último dia de observação, O ácido propiônico 

esteve presente no efluente do processo nas concentrações de 260,03-456,91mg/L. O ácido butírico 

foi o ácido graxo volátil presente em maior concentração, no primeiro dia de observação sua 

concentração foi de 1234,60mg/L e sua máxima concentração ocorreu no dia 31 onde sua 

concentração foi de 3089,30mg/L. De todos os ácidos analisados o valérico foi o que apresentou 

menor concentração estando presente no efluente nas concentrações de 38,07-50,45mg/L, 

Dareioti e Kornaros (2014) estudando a codigestão anaeróbica de sorgo ensilado 

(55%), soro de queijo (40%) e estrume de vaca líquido (5%) na temperatura de 37°C e condições 

favoráveis para a ação das arqueas metogênicas observaram uma máxima produção de ácido 

propiônico e ácido butírico de 2560mg/L e 3720mg/L, respectivamente. Conforme evidenciado na 

Tabela 6 a máxima produção de butírico foi de 3089,30mg/L semelhante a observada por este autor, 

porém a produção de ácido propiônico encontrada neste trabalho foi menor, 456,91mg/L, que a 

reportada por este autor.  

5.2.2.7 Produção de biogás  

A composição do biogás, hidrogênio (H2) e dióxido de carbono (CO2) no reator 

acidogênico está apresentada na Figura 28a. O volume e rendimento acumulados do biogás estão 

apresentados na Figura 28b.  
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Observa-se na Figura 28a que a maior produção de hidrogênio ocorreu nos primeiros 

vinte dias. A máxima concentração de hidrogênio, 76,54%, ocorreu no oitavo dia. Após o vigésimo 

primeiro dia é possível observar que a concentração de hidrogênio foi decaindo atingindo 4,46% 

no último dia de observação. Esses resultados indicam que o decaimento na concentração de 

hidrogênio pode estar relacionado ao conjunto de bactérias envolvidas nesta fase da digestão, e que 

as mesmas podem perder sua atividade com o passar do tempo resultando em uma menor produção 

de hidrogênio. Conforme dito nas sessões anteriores houve redução no conteúdo de matéria 

orgânica entre o primeio e último dia de investigação (ST = 52% e DQO = 38,50%) e os micro-

organismos necessitam de nutrientes para continuarem viáveis e assim manterem a produção de 

biogás. 

A Figura 28b mostra o volume acumulado de biogás e o rendimento de biogás ao longo 

do experimento. O volume acumulado de biogás foi de 5647,0mL e o rendimento do biogás foi de 

300,64mL/gSVTadd. 

A maior concentração de hidrogênio no biogás (76,54%) ocorreu 8º dia em pH de 5,96. 

Foi observado durante os primeiros dias de experimento (dia 1 ao dia 9) que  produção de nitrogênio 

amoniacal ficou na faixa de 1230-1570 mg/L. Como a máxima concentração de hidrogênio ocorreu 

nos primeiros dias do experimento a redução da matéria orgânica em termos de sólidos voláteis e 

demanda química de oxigênio foram baixas, 17,78% de redução para o conteúdo de SVT e 4% 

para a DQO.  

Os valores obtidos neste trabalho para a composição do biogás são maiores que os 

relatados em alguns trabalhos. Chu e colaboradores (2008) obtiveram 56% de H2 e 41-47% de CO2 

com uma produção de 10,4L/Ld de biogás em condições acidogênicas. Em seu estudo os autores 

obtiveram essa produção de biogás através da digestão anaeróbia de resíduo alimentar com lodo a 

55°C e pH de 5,5. Através da digestão anaeróbia a 55°C e pH de 4,5 de resíduos de alimentos com 

lodo, Ghimire e colaboradores (2015) obtiveram um biogás com 59,4% de H2 e 39,6% de CO2 

trabalhando com um TDH de 6 dias e um volume de trabalho em um reator de tanque agitado de 

1,5L.  

A composição do biogás (H2, CO2 e CH4) proveniente do reator metanogênico está 

apresentada na Figura 29a. O volume e rendimento acumulado do biogás desse reator estão 

apresentados na Figura 29b.  
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Pela Figura 29a observa-se que inicialmente o reator metanogênico produziu H2 e CO2.  

A produção de hidrogênio mesmo em pH alcalino ocorreu devido ao fato de que a digestão 

anaeróbia é dividida em 4 etapas e antes de ocorrer a metanogênese ocorre a fase acidogênica, onde 

é produzida hidrogênio e essa produção de hidrogênio indica a não inibição da etapa acidogênica 

durante os primeiros dias de experimento. A medida que a produção de hidrogênio cessou, dia 41, 

o sistema começou a produzir metano. A partir daí a concentração de metano foi aumentando com 

o tempo, atingindo o valor máximo de 72,70% no dia 70. O volume acumulado de biogás produzido 

no reator metanogênico foi de 2322mL e o rendimento do biogás foi de 311,41 mL/gSVTadd. O 

rendimento de biogás no reator metanogênico foi superior ao observado no reator acidogênico, e 

isso pode ser explicado pela diferença na alimentação destes dois reatores. Enquanto o reator 

acidogênico foi alimentado com resíduo alimentar mais lodo o reator metanogênico foi alimentado 

pelo efluente gerado no reator acidogênico. O conteúdo de SVT adicionado no reator acidogênico 

foi maior que o conteúdo de SVT adicionado ao reator metanogênico, e como o rendimento de 

biogás é inversamente proporcional ao conteúdo de SVTadd, o rendimento de biogás no reator 

acidogênico foi menor. 

A máxima concentração de metano no biogás (72,70%) ocorrereu no dia 70 em pH de 

6,82. A redução da matéria orgânica foi 51,42% de SVT e 48% de DQO. Indicando que a matéria 

orgânica removida na forma de SVT e DQO foram convertidas em biogás pelas arqueas 

metanogênicas. 

O reator metanogênico apresentou valores mais elevados de nitrogênio amoniacal, e 

isso pode ter sido responsável pelo aumento do tempo para produção de metano, onde é possível 

observar no gráfico apresentado na Figura 29 que a produção de metano começou a partir do dia 

30 e pela Tabela 5 é possível verificar uma diminuição no conteúdo de nitrogênio amoniacal a 

partir do dia 27.  

Resultados semelhantes aos encontrados aqui foram reportados por Ratanatamskul e 

colaboradores (2014) que obtiveram, em condições metanogênicas, um biogás com 76,8% de 

metano durante a codigestão de resíduo alimentar com lodo a 35°C e TDH de 27d. Porcentagem 

menor de metano no biogás de 62,39% foi relatada por Rivero e colaboradores (2014) durante a 

digestão de lodo de esgoto com glicerol em condições mesofílicas com TDH de 6 dias em um reator 

do tipo tanque agitado com volume de trabalho de 4,5L e pH na faixa de 7-8. Buitrón e 

colaboradores (2014), em condições metanogênicas obtiveram a 35°C com um TDH de 24h, um 
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biogás com 68% de metano em sua composição e um rendimento de metano de 257,9mL/gDQO. 

Izumi e colaboradores (2010) trabalhando em reatores com constante agitação e com volume de 

trabalho de 1,2L estudaram a influência do diâmetro de partícula na digestão anaeróbia de resíduo 

alimentar com lodo a 37°C e obtiveram para um diâmetro de 0,88mm um rendimento acumulado 

de biogás de 375ml g-totalDQO−1. Valor próximo ao encontrado neste trabalho que foi 311 

mL/gSVadd. 

5.3 Análise comparativa dos parâmetros de caracterização inicial e final do conteúdo dos 
reatores do processo de codigestão anaeróbia mesofílica 

Uma comparação da caracterização inicial e final dos resíduos dos reatores de inóculo, 

acidogênico e metanogênico é apresentada na Tabela 7. 

Observa-se na Tabela 7 que pH de todos os reatores (inóculo, acidogênico e 

metanogênico) tiverem pequenas alterações. Estes resultados ocorreram porque durante todos os 

dias de experimento (77dias) os valores de pH foram corrigidos para operarem nas seguintes faixas: 

reator de inóculo entre 7 e 8,5, reator acidogênico entre 5,0 e 6,5 e reator metanogênico entre 6,5-

8,0. 

Com relação ao parâmetro umidade observa-se que os valores aumentaram ao final da 

investigação em todos os reatores, e associado a esse aumento na porcentagem de umidade foi 

observado uma redução no conteúdo de sólidos totais, fixos e voláteis o que indica que o processo 

de degradação da matéria orgânica ocorreu de forma satisfatória.  

O conteúdo de nitrogênio amoniacal diminuiu no reator de alimentação passando de 

281,40 para 113,89 mg/L, enquanto que nos reatores acidogênico e metanogênico esse parâmetro 

elevou-se de 1.232,28 para 2.940,00 mg/L no reator acidogênico e de 3584,56 para 3780 mg/L no 

reator metanogênico. Este aumento se deve ao processo de conversão da matéria orgânica 

complexa (proteínas) em substâncias dissolvidas mais simples como o nitrogênio amoniacal.  

Os parâmetros DQO e COT apresentaram boa resposta durante a investigação, pois 

foram observadas considerável redução no conteúdo de matéria orgânica, com remoção de 38% de 

DQO e 52%% para COT no reator acidogênico. O reator metanogênico apresentou remoção de 

48% de DQO e 42% de COT. Esses resultados indicam a real possibilidade do uso desta tecnologia 

para o tratamento de resíduos para sua posterior disposição no meio ambiente. 

Os parâmetros de alcalinidade que como já foi dito anteriormente apresenta relação 

tanto com o pH quanto com a presença de substâncias capazes de tamponar o sistema, sofreu 
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alteração em todos os reatores, porém o reator de inóculo foi onde ocorreu maior alteração entre o 

dia inicial e final do experimento, onde a alcalinidade passou de 610,1 para 238,41 mg CaCO3/L. 

Isso ocorreu devido ao fato do conteúdo de nitrogênio amoniacal no reator de inóculo ser baixo 

(168,28-337,68mg/L), sendo esse parâmetro importante na manutenção das condições tamponantes 

do sistema. Os reatores acidogênico e metanogênico tiveram menores alterações, no reator 

destinado a fase acidogênica a alcalinidade diminui passando de 1474,93 para 1396,25 mg 

CaCO3/L e no reator metanogênico passou de 2223,15 para 2644,51 mg CaCO3/L. 
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Tabela 7 - Comparação: Início versus Fim do experimento (valores médios e seus respectivos desvios padrão). 
  Início (1º dia de experimento) Fim (77º dia de experimento) 

Prâmetros 

Reator de 

inóculo 

Reator  

acidogênico 

Reator 

metanogênico Reator de inóculo 

Reator  

acidogênico 

Reator 

metanogênico 

pH 7,97 - 5,96 - 6,63 - 7 - 5,98 - 7 - 

Umidade (%) 98,66 ±0,02 86,28 ±0,06 84,24 ±0,35 99,11 ±0,01 93,43 ±0,04 90,61 ±0,06 

ST (%) 1,34 ±0,02 13,72 ±0,06 15,76 ±0,35 0,89 ±0,01 6,57 ±0,04 9,39 ±0,06 

ST (g/Kg) 13,38 ±0,17 137,16 ±0,55 155,76 ±1,90 8,91 ±0,09 65,71 ±0,38 93,94 ±0,60 

SFT (g/Kg) 6,3 ±0,45 32,02 ±0,69 34,27 ±0,04 4,8 ±0,58 28,08 ±0,13 34,92 ±0,52 

SVT (g/Kg) 7,08 ±0,59 105,13 ±0,69 121,49 ±1,87 4,11 ±0,49 37,63 ±0,52 59,02 ±1,12 

NKT  0,8 0,28 7,42 ±1,39 7,42 ±1,39 0,32 ±0,03 4,19 ±0,05 7,26 ±0,77 

N amoniacal 

(mg/L) 281,40 ±1,98 1,232.28 ±0,40 3584,56 ±0,79 113,89 ±0,50 2940,00 ±7,3 3780 ±39,60 
COT (g/L) 2,40 - 34,20 - 50,11 - 1,38 - 20,09 - 36,25 - 

DQO (gO2/L) 13,25 ±0,18 137,25 ±7,63 185,65 ±5,62 4,64 ±0,18 84,42 ±2,24 95,77 ±2,85 

Alcalinidade (mg 

CaCO3/L) 610,1 ±1,43 1474,93 ±5,11 2223,15 ±1,31 238,41 9,32 1396,25 ±1,77 2644,51 ±7,00 
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As Figura 30 e 31 apresentam as características visuais no início e final da digestão 

respectivamente.   

 
Figura 30 - Características visuais dos reatores antes da digestão: a) Reator de inóculo; b) Reator 

acidogênico; c) Reator metanogênico. 

 
Figura 31 - Características visuais dos reatores após a digestão: a) Reator de inóculo; b) Reator 

acidogênico; c) Reator metanogênico. 

Observando as figuras acima é possível perceber as transformações físicas sofridas em 

cada reator durante a digestão. O reator de alimentação apresentou no final da digestão uma 

concentração menor e com uma coloração mais clara devido a alimentação com a vinhaça. O reator 

acidogênico que no início apresentava-se com partículas de resíduo alimentar no final do processo 

de digestão ficou com uma consistência líquida. O reator metanogênico, que assim como o reator 

acidogênico possuía partículas sólidas de resíduo alimentar ao final da digestão apresentou uma 

consistência pastosa. Embora as partículas sólidas não tenham sido observadas no final da digestão, 

o efluente gerado por esse reator não apresentou consistência tão líquida como o reator 

acidogênico. 

Associando as características visuais com os dados obtidos neste trabalho é possível 

entender o porquê que os valores de ST, DQO e COT do reator metanogênico foram maiores que 

o reator acidogênico. Mas apesar de apresentar maiores valores de ST, DQO e COT, o reator 

(a)                                               (b)                                           (c) 

(a)                                             (b)                                         (c) 
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metanogênico apresentou maior redução desses parâmetros comparando o início e o fim da 

digestão e a redução quanto ao conteúdo de sólidos e matéria orgânica são importantes parâmetros 

para analisar a eficiência do processo. 

6 CONCLUSÃO 

Ao final do desenvolvimento deste trabalho pode-se concluir que: 

 A montagem do sistema para a digestão anaeróbia em dois estágios se mostrou 

eficiente para a produção de biogás, uma vez que possibilitou a geração de um 

biogás rico em hidrogênio e metano.  

 O resíduo alimentar se mostrou uma matéria-prima eficiente para a produção de 

biogás. A máxima concentração de hidrogênio foi de 76,44% e ocorreu no oitavo 

dia de digestão a um pH 5,96. Já o metano teve máxima concentração no dia 70 em 

um pH de 6,82, onde 72,70% do biogás era composto por metano.  

 O biogás produzido no reator acidogênico (5647,0mL) apresentou volume 

acumulado maior que o biogás produzido no reator metanogênico (2322mL). 

Enquanto que o rendimento observado no reator acidogênico (300,64mL/gSVadd) 

foi menor que o observado no reator metanogênico (311,42 mL/gSVTadd). 

 O monitoramento dos parâmetros permitiu maior controle do processo, a faixa de 

pH permaneceu dentro do esperado para a produção dos gases de interesse (H2 e 

CH4). O pH no reator acidogênico situou-se entre 5,0-6,5 e o pH do reator 

metanogênico ficou na faixa de 6,5-8,0. A manutenção do pH com poucas variações 

ocorreu devido a boa capacidade tamponante do sistema medida através da 

alcalinidade e também devido presença de substâncias, como o nitrogênio 

amoniacal, capazes de neutralizar os ácidos e atuar como tampão. A alcalinidade no 

reator acidogênico ficou entre 616,12 mg CaCO3/L e 1654,79 mg CaCO3/L e a faixa 

de nitrogênio amoniacal no reator acidogênico foi de 1232,28-2940mgN-NH3/L. O 

reator metanogênico apresentou maior conteúdo de nitrogênio amoniacal indicando 

a maior dificuldade das bactérias metanogênicas em consumir esse substrato, sendo 

que a concentração de nitrogênio amoniacal variou de 3.136,28-4.816,56mgN-

NH3/L. Dentre os ácidos graxos produzidos o ácido butírico foi o que esteve em 

maior concentração. No reator acidogênico a contração de butírico variou de 
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1169,81-2489,46mg/L e no reator metanogênico a concentração de butírico variou 

de 1234,60-2646,53mg/L. 

 Ao final da digestão obteve significativa remoção da matéria orgânica em termos de 

ST, SVT, DQO e COT em ambos os reatores. A remoção de matéria orgânica no 

reator acidogênico em termos de sólidos foi de 52% de ST e 64% de SVT. Enquanto 

que o reator metanogênico a remoção da matéria orgânica na forma de sólidos foi 

de 39,68% para ST e de 51,42% para SVT. A remoção de matéria orgânica em 

termos de DQO nos reatores acidogênico e metanogênico foram de 38,50% e 48%, 

respectivamente. A redução em termos de COT foi de 52,64% no reator acidogênico 

e 42,50% no reator metanogênico.  

 A redução da matéria orgânica e sua conversão em biogás permite a geração de um 

efluente com baixa carga orgânica e rico em nutrientes que pode ser utilizado como 

fertilizante em solos.  

7 SUGESTÕES PARA TRABALHOS FUTUROS 

 Recomenda-se padronizar o tamanho das partículas do resíduo alimentar, utilizando 

peneiras  padronizadas da série Tyler para evitar as oscilações dos parâmetros físico-

químicos que foram observadas neste estudo. 

 Adquirir um agitador que permita agitação do sistema 24h por dia e automatizar o 

reator metanogênico; 

 Estudar a influência do pH na produção de biogás, a maioria dos relatos na literatura 

apontam pH ideal para produção de H2 5-6,5, porém neste trabalho foi observado 

produção de H2 em pH de 7,0 ou até mesmo superior. 

 Otimizar a relação C/N e medi-la ao longo do experimento. 

 Fazer uma análise econômica do processo a fim de verificar sua viabilidade. 
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9 APÊNDICE 

APÊNDICE A – Análise de ST, SFT, SVT, nitrogênio amoniacal, alcalinidade e DQO do reator de armazenamento de inóculo durante a 

fase de estabilização. 

Dias pH ST  
(g/kg) 

SFT 
(g/kg) 

SVT 
 (g/kg) 

Nitrogênio 
amoniacal  

(mgN-NH3/L) 

Alcalinidade 
 (mg CaCO3/L) 

DQO  
(g/L) 

1 7,88 26,61 ±0,22 9,72 ±0,05 16,89 ±0,22 308,00 ±3,60 660,53 ±3,72 10,68 ±0,25 
3 7,56 23,49 ±0,29 8,31 ±0,13 15,18 ±0,19 406,00 ±9,80 353,64 ±1,29 10,34 ±0,63 
5 7,37 28,32 ±0,23 8,99 ±0,11 19,32 ±0,33 394,80 ±3,96 341,87 ±0,05 15,76 ±1,01 
7 6,67 18,98 ±0,10 7,50 ±0,08 11,49 ±0,05 266,00 ±9,80 292,73 ±2,57 17,43 ±1,98 
9 6,63 21,15 ±0,70 7,24 ±0,45 13,91 ±1,10 364,00 ±3,60 283,64 ±10,29 15,40 ±1,80 

11 6,87 20,27 ±0,43 5,51 ±0,96 14,76 ±1,39 224,28 ±0,40 285,30 ±2,79 13,76 ±1,26 
13 6,60 20,10 ±0,20 4,31 ±0,66 15,79 ±0,72 280,28 ±0,40 251,82 ±1,29 18,26 ±0,72 
15 6,37 19,87 ±0,32 7,06 ±0,12 12,81 ±0,36 168,84 ±1,19 260,91 ±14,14 27,18 ±1,39 
17 6,24 18,78 ±0,37 6,44 ±0,26 12,34 ±0,57 84,00 ±9,60 196,36 ±2,57 22,43 ±5,57 
19 5,84 18,14 ±0,10 5,80 ±0,42 12,34 ±0,49 84,00 ±9,60 236,36 ±12,86 18,43 ±1,32 
21 7,62 17,83 ±0,13 6,25 ±0,16 11,58 ±0,16 112,00 ±1,00 209,10 ±1,23 19,43 ±1,64 
23 8,26 16,72 ±0,16 6,15 ±0,18 10,57 ±0,34 168,56 ±0,79 194,55 ±7,71 15,18 ±0,66 
25 7,02 18,60 ±0,21 7,38 ±0,25 11,22 ±0,04 140,00 ±9,60 311,82 ±3,86 17,09 ±0,63 
29 7,20 18,26 ±0,19 7,66 ±0,17 10,60 ±0,33 168,00 ±7,20 262,73 ±11,57 17,26 ±2,31 
32 7,00 17,98 ±0,20 7,27 ±0,07 10,71 ±0,15 56,56 ±0,79 317,27 ±14,14 18,84 ±0,63 
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APÊNDICE B – Análise de ST, SFT, SVT, nitrogênio amoniacal, alcalinidade e DQO do reator acidogênico durante a fase de 

estabilização. 

Dias pH ST  
(g/kg) 

SFT 
(g/kg) 

SVT 
 (g/kg) 

Nitrogênio 
amoniacal  

(mgN-NH3/L) 

Alcalinidade 
 (mg CaCO3/L) 

DQO  
(g/L) 

1 6,74 150,60 ±14,89 31,25 ±0,41 119,35 ±14,48 1092,00 39,60 1099,09 ±6,43 119,68 ±1,42 
3 8,87 134,05 ±1,79 31,67 ±0,57 102,38 ±1,68 1148,00 39,60 1312,73 ±18 110,18 ±1,38 
5 6,90 137,15 ±1,02 34,38 ±0,13 102,77 ±1,09 1414,00 98,99 1263,68 ±0,06 110,52 ±1,63 
7 7,54 121,18 ±0,65 37,76 ±0,32 83,42 ±0,67 1540,00 39,60 1430,00 ±68,14 111,68 ±1,04 
9 6,59 115,55 ±1,01 30,00 ±0,03 85,54 ±1,05 1946,00 59,40 1473,64 ±1,29 110,99- ±1,03 

11 6,51 139,04 ±18,78 100,18 ±16,98 38,85 ±35,75 1876,00 39,60 1700,91 ±1,29 110,18 ±0,52 
13 6,71 105,59 ±1,93 28,00 ±0,37 77,60 ±2,15 1974,00 98,99 1584,55 ±3,86 126,85 ±1,52 
15 6,59 104,81 ±0,77 35,61 ±0,71 69,20 ±0,43 2072,56 0,79 1600,18 ±0,26 117,18 ±1,13 
17 6,53 103,13 ±1,38 34,06 ±0,20 69,08 ±1,57 2128,00 79,20 1547,27 ±2,57 110,68 ±1,61 
19 6,53 98,24 ±0,79 33,11 ±1,55 65,13 ±2,20 2100,00 39,60 1598,18 ±23,14 148,52 ±1,63 
21 6,36 92,63 ±0,79 33,15 ±1,55 59,48 ±2,20 2380,00 39,60 1601,82 ±2,57 149,35 ±0,50 
23 6,20 88,37 ±0,38 30,77 ±0,83 57,60 ±1,02 2352,28 0,40 1637,27 ±1,29 132,35 ±0,87 
25 6,36 85,22 ±0,72 31,22 ±0,66 54,01 ±0,49 2380,00 39,60 1563,64 ±25,71 92,18 ±1,77 
29 6,30 84,81 ±1,13 31,45 ±0,91 53,36 ±0,72 2352,28 0,40 1559,09 ±19,28 99,52 ±0,72 
32 6,30 82,68 ±1,38 29,93 ±0,84 52,75 ±2,22 2380,00 39,60 1568,18 ±6,43 104,18 ±0,80 
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APÊNDICE C – Análise de ST, SFT, SVT, nitrogênio amoniacal, alcalinidade e DQO do reator metanogênico durante a fase de 

estabilização. 

Dias pH ST  
(g/kg) 

SFT 
(g/kg) 

SVT 
 (g/kg) 

Nitrogênio 
amoniacal  

(mgN-NH3/L) 

Alcalinidade 
 (mg CaCO3/L) 

DQO  
(g/L) 

1 4,41 203,80 ±1,23 24,53 ±3,23 179,27 ±2,75 450,80 ±3,96 41,67 ±2,36 115,68 ±1,42 
3 6,70 165,27 ±1,50 29,27 ±0,37 136,00 ±1,71 563,36 ±4,75 271,82 ±1,29 115,18 ±1,38 
5 6,53 160,65 ±3,14 39,78 ±0,26 120,87 ±3,17 574,00 ±19,80 894,55 ±56,57 119,68 ±1,66 
7 8,22 158,04 ±0,65 44,34 ±1,65 113,70 ±2,12 548,80 ±15,84 960,91 ±14,14 111,85 ±2,65 
9 7,35 294,04 ±0,76 181,14 ±2,45 112,90 ±3,21 985,60 ±31,68 1456,36 ±2,57 110,43- ±2,13 

11 7,49 111,64 ±9,49 29,15 ±6,86 82,49 ±2,62 1377,60 ±31,68 1662,73 ±3,86 126,85 ±1,00 
13 7,41 137,28 ±1,32 33,59 ±1,19 103,69 ±2,51 1708,00 ±39,60 1999,09 ±1,29 129,02 ±0,58 
15 7,53 130,95 ±0,14 39,13 ±0,76 91,82 ±0,88 2212,00 ±39,60 2182,00 ±0,26 167,68 ±1,38 
17 7,80 123,67 ±0,14 39,74 ±0,43 83,93 ±0,31 2394,00 ±19,80 2347,27 ±2,57 127,68 ±1,61 
19 7,02 117,28 ±0,40 117,28 ±0,47 80,49 ±0,07 2506,00 ±19,80 2186,36 ±6,43 157,18 ±0,88 
21 6,93 109,07 ±0,40 109,07 ±0,47 70,96 ±0,07 3007,20 ±23,76 2200,91 ±1,29 141,68 ±0,60 
23 6,89 103,20 ±1,22 103,20 ±1,85 64,86 ±0,63 2996,00 ±39,60 2344,55 ±1,29 149,02 ±1,59 
25 7,01 96,82 ±0,76 96,82 ±0,49 62,57 ±1,02 3094,00 ±19,80 2290,91 ±25,71 137,35 ±0,25 
29 6,91 94,22 ±0,79 94,22 ±0,32 59,64 ±1,02 3309,60 ±7,92 2170,91 ±10,29 132,68 ±2,13 
32 9,90 83,11 ±0,12 83,11 ±1,62 49,39 ±1,71 3332,00 ±39,60 1810,42 ±10,97 116,18 ±0,14 

 



110 
 

 
 

 

APÊNDICE D – Análise de pH dos reatores de armazenamento, acidogênico e 

metanogênico. 

Dias 
pH 

Reator armazenamento Reator acidogênico Reator metanogênico 

1 8,88 6,08 6,63 

3 8,59 6,12 6,36 

4 8,52 6,08 6,56 

5 8,41 6,03 6,48 

7 7,97 5,96 6,50 

8 7,68 5,96 6,35 

9 7,80 5,85 8,44 

10 7,45 5,94 7,22 

13 8,06 5,98 6,90 

14 7,51 5,67 6,77 

15 7,86 5,70 8,56 

16 7,45 5,68 8,08 

17 7,56 5,66 7,70 

20 7,78 5,36 7,68 

21 7,38 5,3 7,03 

22 7,80 5,64 7,20 

23 7,27 5,25 6,64 

24 7,44 5,42 7,42 

25 7,55 5,30 7,00 

27 7,77 5,34 6,99 

28 7,23 5,34 6,81 

29 7,31 5,33 7,13 

30 7,18 5,33 6,91 

31 7,61 5,43 6,82 

32 7,28 5,36 6,65 

34 7,65 5,13 7,14 

35 7,24 5,35 6,79 

36 7,42 6,53 7,11 

37 7,11 6,44 7,08 

38 7,15 6,33 7,17 

41 7,55 6,49 6,88 

43 7,02 6,39 6,72 

44 6,71 6,36 6,74 

45 7,95 6,26 6,95 

48 7,23 6,09 6,73 

49 7,57 6,13 7,07 

50 7,31 5,77 6,92 

55 7,42 6,0 7,25 
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Continuação 

Dias 
pH 

Reator armazenamento Reator acidogênico Reator armazenamento 

56 6,53 5,80 7,05 

59 7,00 5,79 6,90 

65 7,02 5,93 7,20 

67 7,35 5,90 6,98 

68 7,29 5,73 6,87 

69 7,19 5,68 6,79 

70 7,14 5,65 6,82 

72 7,15 5,55 6,90 

73 7,09 5,56 6,93 

75 7,05 5,70 6,92 

76 7,07 5,74 7,03 

77 7,02 5,80 7,00 
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APÊNDICE E – Análise de ST SFT e SVT dos reatores de armazenamento, acidogênico e metanogênico. 

Reator armazenamento Reator acidogênico Reator metanogênico 
Dia ST (g/kg) SFT (g/kg) SVT (g/kg) ST (g/kg) SFT (g/kg) SVT (g/kg) ST (g/kg) SFT (g/kg) SVT (g/kg) 

1 13,38 ±0,17 6,30 ±0,45 7,08 ±0,59 137,16 ±0,55 32,02 ±0,69 105,13 ±0,69 155,76 ±1,9 34,27 ±0,04 121,49 ±1,87 
7 13,29 ±0,21 7,03 ±0,56 6,26 ±0,74 119,60 ±0,55 31,39 ±0,67 88,21 ±0,67 148,28 ±0,6 41,30 ±1,42 106,98 ±0,83 
9 14,08 ±0,28 6,60 ±0,34 7,48 ±0,60 112,77 ±0,16 28,70 ±0,57 84,08 ±0,57 151,95 ±0,06 47,94 ±0,39 102,93 ±0,32 
13 12,21 ±0,15 6,76 ±0,14 5,45 ±0,07 105,75 ±0,59 28,71 ±0,37 77,04 ±0,37 147,98 ±0,18 46,01 ±0,11 101,97 ±0,29 
15 14,54 ±0,07 6,86 ±0,34 7,68 ±0,40 110,90 ±0,27 29,21 ±0,77 81,69 ±0,51 152,89 ±1,68 51,84 ±0,21 101,05 ±1,78 
17 12,36 ±0,84 5,49 ±0,28 6,87 ±0,90 109,23 ±0,59 27,20 ±1,7 82,03 ±1,25 145,68 ±0,63 52,51 ±0,44 93,17 ±0,19 
20 13,53 ±0,41 5,95 ±0,96 7,58 ±0,79 102,74 ±0,1 25,81 ±0,99 76,93 ±1,18 144,99 ±0,38 51,14 ±1,50 93,85 ±1,12 
22 15,27 ±0,84 5,97 ±0,87 9,30 ±0,48 100,44 ±0,09 27,68 ±0,86 72,76 ±0,4 143,94 ±0,38 48,82 ±0,12 95,12 ±0,26 
27 12,29 ±0,22 6,24 ±0,65 6,05 ±0,81 100,67 ±1,27 35,63 ±0,87 65,04 ±0,77 141,04 ±1,39 48,30 ±1,11 91,88 ±2,51 
29 12,23 ±0,17 5,79 ±0,24 6,43 ±0,12 109,79 ±0,17 23,78 ±2,34 86,02 ±1,75 135,44 ±1,87 49,36 ±1,80 86,08 ±0,07 
31 12,54 ±0,11 5,98 ±0,08 6,56 ±0,19 96,13 ±0,95 26,98 ±0,27 69,15 ±0,68 138,77 ±0,61 49,09 ±1,30 89,68 ±1,91 
34 11,00 ±0,29 5,24 ±0,13 5,76 ±0,74 80,30 ±0,7 30,41 ±0,03 49,90 ±0,66 108,17 ±0,98 35,52 ±0,44 72,65 ±1,39 
36 6,09 ±0,01 3,16 ±0,03 2,93 ±0,04 87,33 ±0,77 25,51 ±1,76 61,82 ±0,99 108,32 ±1,04 40,88 ±1,81 67,44 ±1,77 
38 4,63 ±0,12 2,38 ±0,03 2,25 ±0,09 70,25 ±0,28 29,01 ±1,26 41,24 ±1,26 116,09 ±0,55 39,58 ±2,07 76,51 ±2,62 
41 7,74 ±0,02 3,21 ±0,17 4,53 ±0,19 72,25 ±0,45 20,51 ±0,55 51,75 ±0,1 115,40 ±0,22 40,30 ±1,68 75,10 ±1,79 
43 12,53 ±0,30 5,84 ±0,46 6,69 ±0,72 67,33 ±0,63 21,48 ±0,43 45,85 ±0,12 114,73 ±1,11 41,88 ±2,28 72,85 ±1,16 
45 14,07 ±0,36 4,95 ±0,65 9,12 ±0,34 68,73 ±0,21 25,47 ±2,1 43,26 ±3,41 115,42 ±1,09 42,42 ±1,58 73,00 ±1,17 
48 13,90 ±0,46 4,87 ±0,55 9,03 ±0,18 67,30 ±0,31 30,11 ±1,9 37,18 ±2,53 101,83 ±1,07 36,52 ±1,11 65,31 ±1,85 
50 11,23 ±0,29 4,74 ±0,99 6,50 ±1,28 66,92 ±0,04 30,39 ±0,42 37,19 ±0,38 123,16 ±1,11 41,51 ±1,11 81,65 ±1,85 
55 14,74 ±2,96 4,00 ±5,92 10,75 ±4,24 62,48 ±1,66 25,10 ±0,38 37,37 ±2,03 105,88 ±0,96 42,14 ±2,37 63,73 ±1,43 
77 8,91 ±0,09 4,80 ±0,58 4,11 ±0,49 65,71 ±0,38 28,08 ±0,13 37,63 ±0,52 93,94 ±0,6 34,92 ±0,52 59,02 ±1,12 

 



113 
 

 
 

APÊNDICE F – Análise de DQO dos reatores de armazenamento, acidogênico e 

metanogênico. 

Dias 
Reator 

armazenamento Reator acidogênico 
Reator 

metanogênico 
DQO (g/L) DQO (g/L) DQO (g/L) 

1 13,25 ±0,18 137,25 ±7,63 185,65 ±5,62 
7 13,25 ±1,43 132,04 ±1,75 181,95 ±2,67 
9 14,93 ±1,89 131,71 ±0,77 182,29 ±1,05 

13 12,16 ±1,14 130,70 ±1,91 166,66 ±1,27 
15 11,82 ±1,43 130,70 ±0,58 173,05 ±3,54 
17 11,66 ±0,15 130,70 ±3,54 173,72 ±0,58 
20 9,22 ±1,14 134,23 ±9,02 172,54 ±2,91 
22 11,57 ±1,76 111,20 ±8,91 173,72 ±0,77 
27 11,24 ±0,73 110,53 ±2,04 166,33 ±2,02 
29 11,91 ±1,14 106,67 ±2,1 164,81 ±2,2 
31 10,82 ±0,87 109,02 ±4,55 160,95 ±9,25 
34 10,23 ±0,77 121,62 ±5,1 145,82 ±5,1 
36 10,65 ±0,58 114,73 ±1,62 139,94 ±1,16 
38 10,23 ±0,52 109,69 ±1,27 148,68 ±6,42 
41 9,22 ±0,71 96,75 ±0,5 144,98 ±1,05 
43 8,04 ±0,67 96,41 ±2,59 135,24 ±3,58 
45 7,79 ±1,76 96,44 ±1,02 99,04 ±0,67 
48 7,12 ±0,52 97,36 ±2,87 98,54 ±2,15 
50 6,87 ±1,77 96,02 ±1,01 96,44 ±0,52 
55 5,52 ±0,71 96,77 ±1,07 97,62 ±0,81 
77 4,64 ±0,18 84,42 ±2,24 95,77 ±2,85 
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APÊNDICE G – Análise de alcalinidade dos reatores de armazenamento, acidogênico e 

metanogênico. 

Dias 
Reator armazenamento Reator acidogênico Reator metanogênico 

Alcalinidade (mg 
CaCO3/L) 

Alcalinidade (mg 
CaCO3/L) 

Alcalinidade (mg 
CaCO3/L) 

1 610,10 ±1,43 1474,93 ±5,11 2223,15 ±1,31 
7 390,81 ±2,71 1537,96 ±1,31 2780,56 ±3,93 
9 532,50 ±7,40 1537,04 ±0 3391,47 ±6,62 

13 434,78 ±3,07 1400,96 ±1,36 1000,17 ±5,90 
15 410,33 ±8,96 1315,00 ±7,07 3804,00 ±5,66 
17 428,61 ±9,04 1403,60 ±1,64 3801,28 ±1,81 
20 360,16 ±17,45 993,75 ±8,84 3378,10 ±2,69 
22 365,60 ±9,76 901,25 ±1,77 3570,19 ±63,91 
27 349,28 ±2,52 860,57 ±4,34 3253,86 ±8,68 
29 390,87 ±4,76 876,39 ±1,96 3330,83 ±5,89 
31 302,17 ±3,07 816,25 ±5,30 3227,64 ±13,95 
34 329,17 ±5,89 616,12 ±5,48 2701,25 ±1,77 
36 394,44 ±7,86 1339,17 ±8,25 2805,56 ±7,86 
38 301,16 ±1,64 1501,25 ±1,77 2918,38 ±9,36 
41 308,42 ±1,56 1654,79 ±6,77 2785,23 ±14,46 
43 255,68 ±8,04 1621,13 ±4,82 2696,59 ±16,08 
45 358,33 ±5,89 1673,89 ±5,50 2891,31 ±8,92 
48 268,15 ±8,00 1540,31 ±13,71 2621,91 ±7,90 
50 299,96 ±0,05 1402,38 ±3,37 2691,46 ±12,07 
55 248,81 ±1,68 1400,42 ±18,27 2683,33 ±23,57 
77 238,41 ±9,32 1396,25 ±1,77 2644,51 ±7,00 
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APÊNDICE H – Dados para a montagem das curvas para análise dos AGV. 

Ácido Acético             
Concentração (mg/L) Área 1 Área 2 Área 3 Média Desvio Padrão CV % 

50 229937 258474 213669 234026,67 22680,74 9,69 
100 436107 416620 461477 438068,00 22492,70 5,13 
200 1239762 1234922 1355028 1276570,67 67989,13 5,33 
400 2763250 2410457 2444637 2539448,00 194570,22 7,66 
800 6666570 6012531 7591379 6756826,67 793284,28 11,74 
1000 9740329 9649569 10414435 9934777,67 417866,86 4,21 

Ácido Acético             
Concentração (mg/L) Altura 1 Altura 2 Altura 3 Média Desvio Padrão CV% 

50 84124 91470 70479 82024,33 10651,85 12,99 
100 137185 135929 142416 138510,00 3440,50 2,48 
200 361326 357127 386227 368226,67 15729,49 4,27 
400 708571 643639 653055 668421,67 35087,63 5,25 
800 1573326 1431955 1744948 1583409,67 156739,96 9,90 
1000 2106866 2102869 2275827 2161854,00 98723,74 4,57 

 

Ácido Propiônico             
Concentração (mg/L) Área 1 Área 2 Área 3 Média Desvio Padrão CV % 

50 718683 663697 545802 642727,33 88327,55 13,74 
100 1203148 1179939 1297296 1226794,33 62149,24 5,07 
200 3077484 2980635 3096027 3051382,00 61966,23 2,03 
400 6405873 5718586 5830248 5984902,33 368821,54 6,16 
800 14971678 13369239 16806649 15049188,67 1720015,35 11,43 

1000 17264479 17307012 18509536 17693675,67 706875,75 4,00 

Ácido Propiônico             
Concentração (mg/L) Altura 1 Altura 2 Altura 3 Média Desvio Padrão CV% 

50 256574 249111 223736 243140,33 17213,95 7,08 
100 434947 431050 473409 446468,67 23412,24 5,24 
200 1028937 1007554 1053791 1030094,00 23140,20 2,25 
400 1968225 1802949 1884870 1885348,00 82639,04 4,38 
800 4049148 3715322 4496419 4086963,00 391919,14 9,59 

1000 4613557 4531386 4836273 4660405,33 157750,10 3,38 
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APÊNDICE H – Dados para a montagem das curvas para análise dos AGV 

(continuação). 

Ácido Butirico      
Concentração 

(mg/L) 
Área 1 Área 2 Área 3 Média Desvio Padrão CV % 

50 1155735 950351 1103746 1069944,00 106782,86 9,98 
100 1880241 1969412 1831969 1893874,00 69728,32 3,68 
200 4072201 4184977 4027256 4094811,33 81255,15 1,98 
400 8842267 7918181 7830071 8196839,67 560689,91 6,84 
800 19601579 21497996 17539095 19546223,33 1980030,93 10,13 

1000 21799479 21755664 23211878 22255673,67 828386,98 3,72 

Ácido Butirico            
Concentração 

(mg/L) 
Altura 1 Altura 2 Altura 3 Média Desvio Padrão CV% 

50 462912 423378 378174 421488,00 42400,60 10,06 
100 736647 731470 770678 746265,00 21300,15 2,85 
200 1560790 1517301 1532313 1536801,33 22089,19 1,44 
400 2991622 2775396 2806789 2857935,67 116834,96 4,09 
800 6284225 5569820 6755165 6203070,00 596825,18 9,62 

1000 6862864 6835752 7214015 6970877,00 210999,60 3,03 

 

Ácido Valérico            
Concentração 

(mg/L) Área 1 Área 2 Área 3 Média 
Desvio 
Padrão CV % 

50 1410442 1197806 1344458 1317568,67 108838,39 8,26 
100 2388066 2489434 2353752 2410417,33 70548,48 2,93 
200 5054491 5343415 5003999 5133968,33 183134,62 3,57 
400 11078376 10132087 9967904 10392789,00 599383,99 5,77 
800 24293213 25873545 22022417 24063058,33 1935852,55 8,04 

1000 26802146 28364727 26875807 27347560,00 881662,08 3,22 
Ácido Valérico            

Concentração 
(mg/L) 

Altura 1 Altura 2 Altura 3 Média 
Desvio 
Padrão 

CV% 

50 609077 572490 523921 568496,00 42718,26 7,51 
100 974223 977984 1053530 1001912,33 44741,75 4,47 
200 2022941 2093635 2134213 2083596,33 56311,15 2,70 
400 4226017 3810104 3998576 4011565,67 208260,54 5,19 
800 9009240 8330598 9792392 9044076,67 731519,39 8,09 

1000 10180069 10057669 10530972 10256236,67 245672,68 2,40 
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APÊNDICE I – Tabela das áreas e concentrações obtidas na análise de AGV das 

amostras do reator acidogênico. 

Dias 

Áreas  Concentrações (mg/L) 

Acido 
Acético 

Ácido 
Propiônico  

 Acido 
Butírico  

Ácido 
Valérico  

 Ácido 
Acético  

Ácido 
Propiônico  

Ácido 
Butírico  

Ácido 
Valérico  

1 2387650 2804672  36382519 956752  383,46 185,39 1573,73 47,85 

7 1657387 1942450  28736972 506969  288,97 139,17 1246,91 32,17 

9 2271621 2820120  45532689 629612  369,35 186,21 1964,87 36,45 

13 1802797 2692439  50123989 596450  308,97 179,37 2161,13 35,29 

15 1242754 1938916  39398417 487213  227,74 138,98 1702,65 31,48 

17 1202682 1873515  37596094 427110  221,44 135,47 1625,61 29,39 

20 1249465 1912100  39066854 460650  228,79 137,54 1688,48 30,56 

22 2016300 3150885  57804865 713415  337,19 203,94 2489,46 39,37 

27 1218271 2040227  40814260 522009  223,90 144,41 1763,17 32,69 

29 801743 1299072  26933463 353507  153,50 104,68 1169,81 26,82 

31 1262822 2015213  38154154 467083  230,87 143,07 1649,46 30,78 

34 873152 1465307  28936593 344485  166,34 113,59 1255,44 26,51 

36 915413 1552183  30688602 377237  173,77 118,25 1330,33 27,65 

38 406942 2028595  52182022 693861  74,54 143,79 2249,11 38,68 

41 806754 4974762  52534395 723740  154,42 301,71 2264,17 39,73 

45 1174276 6170032  64553921 930052  216,93 365,78 2777,96 46,92 

48 729778 3676678  42416959 647860  140,18 232,13 1831,68 37,08 

50 864962 441767  49604980 691965  164,89 58,73 2138,95 38,62 

55 606792 3682554  44684132 692180  116,42 232,44 1928,60 38,63 

77 553557 3778802  45174202 763260  105,69 237,60 1949,55 41,10 
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APÊNDICE J – Tabela das áreas e concentrações obtidas na análise de AGV das 

amostras do reator metanogênico. 

Dias 

Áreas  Concentrações ( mg/L) 

Acido 
Acético 

Ácido 
Propiônico  

 Acido 
Butírico  

 Ácido 
Valérico  

 Ácido 
Acético  

Ácido 
Propiônico  

Ácido 
Butírico  

Ácido 
Valérico  

1 1880824 4197207  28448999  676106  319,43 260,03 1234,60 38,07 
7 2357869 5428052  52062833  899164  379,87 326,01 2244,01 45,84 
9 2845788 6153580  61479193  962560  436,53 364,90 2646,53 48,05 
13 3075133 5621877  56901499  835950  461,69 336,40 2450,85 43,64 
15 3367353 6058009  61257031  965893  492,58 359,78 2637,03 48,17 
17 3911257 6786116  69538016  1043899  547,07 398,81 2991,02 50,89 
20 2923059 4677489  51338374  769315  445,10 285,78 2213,04 41,31 
22 3342567 5238464  57154307  853772  490,01 315,85 2461,65 44,26 
27 3371419 4962440  53602343  786443  493,01 301,05 2309,82 41,91 
29 3267242 4744613  52503586  792024  482,14 289,37 2262,85 42,11 
31 5228642 7044179  71837198  1031454  666,30 412,64 3089,30 50,45 
34 3198166 4231460  49171466  729121  474,85 261,87 2120,41 39,91 
36 3026946 4400640  47293897  770297  456,47 270,94 2040,15 41,35 
38 2873646 5528638  45742792  651099  439,63 331,40 1973,85 37,19 
41 4136277 7870143  62629770  911163  568,60 456,91 2695,71 46,26 
43 3497712 6587586  52776124  754801  505,98 388,16 2274,50 40,81 
45 3188430 6078024  48667208  698352  473,82 360,85 2098,86 38,84 
48 3341723 6474771  52464012  766998  489,92 382,12 2261,16 41,23 
50 3253059 6317669  51347892  758117  480,65 373,70 2213,45 40,92 
55 3399876 6448484  52159055  775813  495,95 380,71 2248,12 41,54 
77 3037572 5742385  47269943  719561  457,63 342,86 2039,13 39,58 
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APÊNDICE K – Tabela do volume acumulado e rendimento do biogás nos reatores 

acidogênico e metanogênico. 

Dias 

Reator acidogênico Reator metanogênico 

Vol. 
(mL) 

Vol. 
Acumul. 

(mL) 

SVT 
add  

(g/Kg) 

Rendimento  
(mL/gSVad

d) 

Vol. 
 (mL) 

Vol. 
Acumul. 

(mL) 

SVT 
add  

(g/Kg) 

Rendimento  
(mL/gSVad

d) 

1 100 100 670,84 5,32 0 0 121,49 0 
2 360 460 670,84 24,49 0 0 106,98 0 
3 400 860 670,84 45,78 0 0 106,98 0 
4 150 1010 670,84 53,77 0 0 102,93 0 
5 180 1190 670,84 63,35 0 0 102,93 0 
6 60 1250 670,84 66,55 0 0 102,93 0 
7 70 1320 670,84 70,27 0 0 102,93 0 
8 70 1390 670,84 74,00 180 180 101,97 15,09 
9 50 1440 670,84 76,66 180 360 101,97 30,17 

10 70 1510 670,84 80,39 0 360 101,05 30,45 
11 70 1580 670,84 84,12 0 360 101,05 30,45 
12 15 1595 670,84 84,91 0 360 93,17 33,02 
13 42 1637 670,84 87,15 0 360 93,17 33,02 
14 74 1711 670,84 91,09 0 360 93,17 33,02 
15 60 1771 670,84 94,28 0 360 93,85 32,79 
17 63 1834 670,84 97,64 0 360 95,12 32,35 
18 0 1834 670,84 97,64 0 360 95,12 32,35 
19 0 1834 670,84 97,64 0 360 95,12 32,35 
20 0 1834 670,84 97,64 0 360 95,12 32,35 
21 0 1834 670,84 97,64 0 360 95,12 32,35 
22 70 1904 670,84 101,37 26 206 91,88 19,16 
23 86 1990 670,84 105,94 34 240 91,88 22,33 
24 50 2040 670,84 108,61 0 240 86,08 23,83 
25 114 2154 670,84 114,67 0 240 86,08 23,83 
26 0 2154 670,84 114,67 0 240 89,68 22,87 
27 0 2154 670,84 114,67 0 240 89,68 22,87 
28 0 2154 670,84 114,67 30 270 89,68 25,73 
29 0 2154 670,84 114,67 110 380 72,65 44,70 
30 50 2204 670,84 117,34 100 480 72,65 56,47 
31 70 2274 670,84 121,06 320 800 67,44 101,39 
32 500 2774 670,84 147,68 250 1050 67,44 133,07 
33 750 3524 670,84 187,61 230 1280 76,51 142,99 
34 120 3644 670,84 194,00 230 1510 76,51 168,68 
35 125 3769 670,84 200,65 96 1606 76,51 179,41 
36 125 3894 670,84 207,31 82 1688 75,10 192,11 
37 25 3919 670,84 208,64 80 1768 75,10 201,21 
38 52 3971 670,84 211,41 250 2018 72,85 236,76 
39 80 4051 670,84 215,67 250 2268 72,85 266,09 
40 150 4201 670,84 223,65 54 2322 73,00 271,87 



120 
 

 
 

 

  

        continuação 

Dias 

Reator Acidogênico Reator metanogênico 

Volum
e (mL) 

Volume 
Acumulad

o (mL) 

SVTad
d 

(g/Kg) 

Rendimento 
(mL/gSVTa

dd 
Volume 

(mL) 

Volume 
Acumulad

o (mL) 

SVTad
d 

(g/Kg) 

Rendimento 
(mL/gSVTa

dd 

41 0 4201 670,84 223,65 0 2322 73,00 271,87 
42 0 4201 670,84 223,65 0 2322 73,00 271,87 
43 350 4551 670,84 242,29 0 2322 65,31 303,88 
44 300 4851 670,84 258,26 0 2322 65,31 303,88 
45 74 4925 670,84 288,62 0 2322 81,65 243,06 
46 500 5425 670,84 294,78 0 2322 81,65 243,06 
47 112 5537 670,84 294,78 0 2322 81,65 243,06 
48 0 5537 670,84 294,78 0 2322 81,65 243,06 
49 0 5537 670,84 294,78 0 2322 81,65 243,06 
50 0 5537 670,84 294,78 0 2322 81,65 243,06 
51 0 5537 670,84 294,78 0 2322 63,73 311,41 
52 0 5537 670,84 294,78 0 2322 63,73 311,41 
53 0 5537 670,84 294,78 0 2322 63,73 311,41 
54 0 5537 670,84 300,64 0 2322 63,73 311,41 
55 110 5647 670,84 300,64 0 2322 63,73 311,41 
56 0 5647 670,84 300,64 0 2322 63,73 311,41 
57 0 5647 670,84 300,64 0 2322 63,73 311,41 
58 0 5647 670,84 300,64 0 2322 63,73 311,41 
59 0 5647 670,84 300,64 0 2322 63,73 311,41 
60 0 5647 670,84 300,64 0 2322 63,73 311,41 
61 0 5647 670,84 300,64 0 2322 63,73 311,41 
62 0 5647 670,84 300,64 0 2322 63,73 311,41 
63 0 5647 670,84 300,64 0 2322 63,73 311,41 
64 0 5647 670,84 300,64 0 2322 63,73 311,41 
65 0 5647 670,84 300,64 0 2322 63,73 311,41 
66 0 5647 670,84 300,64 0 2322 63,73 311,41 
67 0 5647 670,84 300,64 0 2322 63,73 311,41 
68 0 5647 670,84 300,64 0 2322 63,73 311,41 
69 0 5647 670,84 300,64 0 2322 63,73 311,41 
70 0 5647 670,84 300,64 0 2322 63,73 311,41 
71 0 5647 670,84 300,64 0 2322 63,73 311,41 
72 0 5647 670,84 300,64 0 2322 63,73 311,41 
73 0 5647 670,84 300,64 0 2322 63,73 311,41 
74 0 5647 670,84 300,64 0 2322 63,73 311,41 
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APÊNDICE L – Análise da composição do biogás produzido no reator acidogênico. 

Dias H2 (%) CO2 (%) 

7 72,43 ±0,22 27,57 ±0,22 
8 76,54 ±0,59 23,46 ±0,59 
9 71,49 ±0,16 28,51 ±0,16 

10 62,13 ±0,74 37,87 ±0,74 
11 69,47 ±0,78 30,53 ±0,78 
14 63,88 ±1,66 36,12 ±1,66 
15 67,02 ±1,54 32,98 ±1,54 
16 54,62 ±1,56 45,38 ±1,56 
17 52,42 ±1,11 47,58 ±1,11 
18 53,89 ±0,22 46,11 ±0,22 
21 59,42 ±3,25 40,58 ±3,25 
22 45,82 ±3,92 54,18 ±3,92 
23 24,51 ±1,48 75,49 ±1,48 
25 21,77 ±0,16 78,23 ±0,16 
29 15,69 ±0,14 84,31 ±0,14 
37 12,14 ±0,18 87,86 ±0,18 
38 13,47 ±0,78 86,53 ±0,78 
39 13,74 ±1,18 86,26 ±1,18 
41 13,42 ±0,18 86,58 ±0,18 
42 11,77 ±0,62 88,23 ±0,62 
43 5,34 ±0,36 94,66 ±0,36 
64 3,57 ±0,41 96,43 ±0,41 
65 1,36 ±0,02 98,64 ±0,02 
66 0,56 ±0,02 99,44 ±0,02 
67 0,33 ±0,03 99,67 ±0,03 
70 1,00 ±0,01 99,00 ±0,01 
73 4,46 ±0,04 95,54 ±0,04 
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APÊNDICE M – Análise da composição do biogás produzido no reator metanogênico. 

Dias %H2 %CO2 %CH4 
8 19,40 ±0,38 80,60 ±0,38 0,00 - 
9 8,32 ±0,59 91,68 ±0,59 0,00 - 

10 17,49 ±1,40 82,51 ±1,40 0,00 - 
11 37,74 ±1,37 62,26 ±1,37 0,00 - 
14 5,22 ±1,01 94,78 ±1,01 0,00 - 
15 16,30 ±0,18 83,70 ±0,18 0,00 - 
16 23,65 ±0,24 76,35 ±0,24 0,00 - 
17 25,87 ±0,69 74,13 ±0,69 0,00 - 
18 30,04 ±0,56 69,96 ±0,56 0,00 - 
21 7,42 ±0,02 92,58 ±0,02 0,00 - 
22 0,51 ±0,04 99,49 ±0,04 0,00 - 
23 5,34 ±0,15 94,66 ±0,15 0,00 - 
25 2,70 ±0,28 97,30 ±0,28 0,00 - 
29 7,81 ±0,32 92,19 ±0,32 0,00 - 
32 5,12 ±0,36 94,88 ±0,36 0,00 - 
35 7,69 ±0,23 92,31 ±0,23 0,00 - 
36 6,20 ±0,61 93,80 ±0,61 0,00 - 
37 4,37 ±1,11 95,63 ±1,11 0,00 - 
38 1,68 ±0,10 95,97 ±0,25 0,00 - 
39 2,66 ±0,44 86,47 ±0,78 0,00 - 
41 0,00 - 70,19 ±0,73 29,81 ±0,73 
42 0,00 - 60,73 ±1,08 39,27 ±1,08 
43 0,00 - 50,37 ±2,88 49,63 ±2,88 
44 0,00 - 49,51 ±10,62 50,49 ±10,62 
49 0,00 - 40,51 ±1,58 59,49 ±1,58 
51 0,00 - 45,78 ±0,52 54,22 ±0,52 
56 0,00 - 40,12 ±1,53 59,88 ±1,53 
58 0,00 - 39,55 ±1,00 60,45 ±1,00 
60 0,00 - 41,52 ±0,66 58,48 ±0,66 
64 0,00 - 39,10 ±0,29 60,90 ±0,29 
65 0,00 - 38,04 ±1,09 61,96 ±1,09 
66 0,00 - 36,19 ±1,17 63,81 ±1,17 
67 0,00 - 28,29 ±0,71 69,80 ±0,71 
70 0,00 - 27,30 ±1,87 72,70 ±1,87 
73 0,00 - 32,98 ±0,10 67,02 ±0,10 
74 0,00  - 35,25 ±0,06 64,75 ±0,06 

 
 


