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RESUMO

Este trabalho relata os resultados de um experimento realizado em duas etapas
distintas. Na primeira com duragdo de 5 meses foram operados 4 Reatores Sequenciais em
Batelada Anaerobios (RSBAN) com diferentes relagdes entre altura e didmetro. Todos eles
obedeceram a um Tempo de Detencéo Hidraulica (TDH) de 20 horas, perfazendo 2 ciclos
diarios de 12 horas cada um. Na segunda etapa, desta vez com 6 meses de operacdo, trés
RSBAN com geometrias idénticas foram operados com diferentes TDH de 7, 10 e 13 horas

perfazendo 6, 4 e 3 ciclos diarios de 4, 6, e 8 horas cada, respectivamente.

Todos os experimentos foram feitos em escala de bancada, tratando esgoto
sintético de caracteristicas domésticas. Objetivou-se avaliar primeiramente, o efeito da
configuracdo dos reatores relativamente as suas eficiéncias e depois avaliar as eficiéncias

para diferentes TDH.

Os resultados da primeira etapa demonstraram boas remocbes de DQO e
solidos suspensos, em média 80 e 85% respectivamente, no efluente de todos os quatro
reatores, com os melhores resultados ocorrendo nos que apresentaram menores relagctes
atura / didmetro. Observaram-se tempos de aclimataco da biomassa relativamente curtos

para esta tecnologia em comparagdo a tecnologias anaerobias tradicionais.

Na segunda fase foram a cangadas boas eficiéncias para os TDH mais longos
atingindo 85% de remoc¢do de DQO. Mesmo assim, os reatores com menores TDH também
se mostraram capazes de atingir em torno de 80% de eficiéncia. Observou-se que curtos
tempos de retencdo hidraulicos apresentaram maiores quantidades de &cido propidnico
podendo promover o acumulo de produtos intermediarios como acidos graxos volateis no
interior dos reatores.

Pelo comportamento dos perfis realizados nos reatores de ambas etapas, dos

parametros DQO e producdo de gas metano, confirmaram-se as vantagens tedricas



mencionadas por pesguisadores desta nova tecnologia, onde afirmam que a caracteristica
fundamental dos RSBAN € apresentar uma ata concentracdo de substratos no fim da
alimentagdo e uma baixa concentracdo antes da fase de sedimentacéo, resultando em baixas
taxas de aimento / microorganismo, levando portanto, a biofloculagdo e baixas produgdes

de gés durante a sedimentacao.



ABSTRACT

This work shows the results of an experiment carried out on two different
stages. In the first one with duration of 5 months 4 Anaerobic Sequencing Batch Reactor
(AnSBR) were operated with different relationships of height and diameter. All of them
obeyed a Hydraulic Retention Time (HRT) of 20 hours, doing 2 daily cycles of 12 hours
each one. In the second stage, at this time with 6 months of operation, three ANSBR with
identical geometries were operated with different HRT 7, 10 and 13 hours doing 6, 4 and 3
daily cyclesof 4, 6, and 8 hours each, respectively.

All experiments were bench-scale, treating synthetic domestic like sewage. The
aim was to evaluate firstly, the effect of the configuration of the reactors relatively to their

efficiencies and after this to evaluate the efficiencies for different HRT.

The results of the first stage demonstrated good removals of COD and
suspended solids in average 80 e 85% respectively, in the effluent of all four reactors, with
the best results occurring to the one that presented the smallest height / diameter relatively.
Relation short biomass acclimatization times were observed short for this technology in

comparison with traditional anaerobic technologies.

In the second stage good efficiencies were reached for the longest HRT
efficiencies reaching 85% of removal of COD of. Even so, the reactors with smaller HRT
showed also relatively good efficiencies reached 80%. It was observed that short Hydraulic
Retention Time presented larger amounts of propidnic acid what could promote the

accumulation of intermediate products as volatile fatty acids inside the reactors.

Through the profiles pattern observed in the reactors of both stages for the
parameters COD and production of gas methane, the theoretical advantages of this new
technology were confirmed as mentioned by other researchers. They afirmed that the

fundamental characteristic of AnSBR is to present a high concentration of substrat in the



end of the feeding phase and a low concentration before the settling phase, resulting in low
food / microorganism rates, allowing for biofloculatim and lower production of gas during

the settling phase.
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1. INTRODUCAO

Desde o surgimento do homem no planeta, este vem causando impactos ambientais

gue aumentaram significativamente nos Ultimos tempos.

A gquestdo ambiental surgiu de forma explosiva a alguns anos, mas apenas aguns
problemas eram abordados como poluicdo hidrica, do ar e as perturbacBes e doencas

veiculadas a estas polui¢oes.

Hoje se percebe os efeitos globais dos grandes desmatamentos, das obras de
represamentos, queima de combustivel, etc. Porém, sdo muitos que ainda acreditam que a
preservagdo do melo ambiente restringe as atividades produtivas, limitando o
desenvolvimento de seu pais e, portanto, hdo se preocupam com 0S prejuizos gerados ao

meio ambiente.

Para uma nacdo, o desenvolvimento ndo deve significar acimulo de rigquezas e Sim
harmonia entre estas riquezas e 0 bem estar de seu povo, preservando aquilo que os rodeiam,
pois 0 homem pode tornar-se vitima da natureza devido ao impacto ambiental que ele
mesmo provocou. Prova disto sofremos com o efeito estufa, El nifio, chuvas &cidas, buracos

na camada de 0z6nio, mortandade de peixes, etc.

A humanidade deve perceber que sempre dependera da natureza, de maneira global,
vegetacdo, animais, microorganismos, etc., pois ndo basta manter as espécies vivas, €
preciso manter o equilibrio entre elas porque um simples abalo neste, pode levar a perda de

todo um sistema.

Dentro deste contexto, varias formas de recuperacéo do meio ambiente estdo sendo
pesquisadas no mundo todo com a intencdo de remediar problemas ja causados e prevenir
futuros. No entanto, € forcoso levar em consideracdo fatores econdmicos, que ao final
decidirdo sobre a melhor tecnologia a ser empregada na solugdo de algum problema
especifico. Um dos campos que tem apresentado interesse geral € o do tratamento dos

esgotos domésticos.



Contudo, os sistemas tradicionais, como lodos ativados sd0 bastante onerosos,
levando a opcBes de menor custo, porém com menor eficiéncia como o0s sistemas RALF's,
UASB’s, etc. Este trabalho analisou uma nova tecnol ogia chamada Reatores Seqiienciais em
Batelada Anaerébios (RSBAN) para o tratamento de esgoto sintético com caracteristicas
domésticas. Mais especificamente foram investigados aspectos de geometria dos reatores e

do tempo de detencdo hidraulica dos mesmos.

O sistema de RSBAN baseia-se no processo de digestdo anaerdbia de alta taxa,
ocorrendo de forma periddica, ao invés do tradicional sistema continuo. Em funcdo desta
diferenca, existem potenciais vantagens econdmicas, cinéticas, na separacdo solido-liquido,
etc., que merecem ser examinadas mais de perto.



2. OBJETIVOS

O presente trabalho tem como objetivo geral, o estudo da tecnologia dos Reatores
Seqlienciais em Batelada Anaerébios (RSBAN) utilizados nos tratamentos de esgoto
domeéstico. Esta tecnologia € baseada no processo de digestdo anaerdbia de ata taxa. Ao
fina deste estudo poder-se-d4 verificar a adequacdo deste método de tratamento,
apresentando parametros de operacao.

Como objetivos especificos sao citados os seguintes:

Acompanhamento do processo de degradacdo anaerdbia, fazendo com que se possa,
sequiencialmente, observar as variagOes dos diversos parametros de controle no interior
do reator como: DQO, pH, redox, condutividade, producdo de metano, solidos,
alcalinidade, sulfetos, etc.

Monitoramento “on-line” dos pardmetros de controle do processo de digestdo como pH,
redox e condutividade, afim de analisar o comportamento destes, ao longo das etapas do
processo como: alimentacao, reacao, sedimentacao.

Estudar fatores como: ma formacéo de flocos ou granulos que possam vir a afetar a
separacdo solido-ligquido devido a uma pobre sedimentacéo, a propria configuracéo dos

RSBAnN, que interfiram naretencdo de solidos dentro do reator de pesguisa.

Verificar a melhor geometria dos reatores de pesquisa em termos da eficiéncia do

[processo.

Apbs selecdo da melhor geometria dos reatores de pesquisa, comparar diferentes

tempos de retencdo hidraulico .

- Verificar o efeito dos fatores estudados envolvidos neste experimento, como: geometria,
TDH, eficiéncia do processo em termos de remocdo de matéria organica, nutrientes,

etc., na performance dos reatores.



3. RELEVANCIA DO TRABALHO

Os sistemas de tratamento tradicionais sG0 extremamente caros para a nossa
realidade, fazendo com que aternativas sgam investigadas de modo a estabelecer a
possibilidade ou ndo da sua utilizacdo. A utilizac&o de uma tecnologia relativamente recente,
a dos Reatores Seqlienciais em Batelada Anaerébio (RSBAN), parece ser uma promissora

possibilidade a ser estudada em profundidade.

No momento em que estdo sendo estudados os diferentes processos anaerobios de
tratamento, a utilizacdo de RSBAN em escala de laboratorio, permitird um estudo detalhado

dafenomenologia envolvida, contribuindo para um entendimento melhor sobre o assunto.



4 . REVISAO BIBLIOGRAFICA

4.1 INTRODUCAO

Os sistemas de tratamento de &guas residuarias por processos anaerobios de ata
taxa sdo relativamente pouco utilizados, sendo mais empregados os sistemas aerobios,
devido a familiaridade dos engenheiros com as diversas variantes desses processos e de suas
reconhecidas performances. Porém, em geral, estes sistemas sd0 operacionalmente caros,
devido ao custo de suprimento de ar ao sistema e ao custo da estabilizacdo e disposic¢éo fina
do excesso de biomassa.

Em contraste, os sistemas anaerdbios, geramente, ndo necessitam de energia
intensiva e produzem aproximadamente 10% do excesso de biossolidos produzidos em
sistemas aerébios. Além disso, 0 metano produzido pode ser recuperado e compensado nos

custos operacionais.

Os sistemas anaerdbios, no entanto, ndo apresentam grande aceitacdo, talvez
pelo fato de necessitarem de um longo periodo para se dar partida ao processo, tipicamente
associado as altas taxas empregadas nesses sistemas de tratamerto. Isto pode ser a causa da
maior resisténcia a0 uso deste sistema, uma vez que as industrias geralmente preferem
respostas imediatas aos problemas e ndo estdo dispostas a esperar por longos periodos pela
partida dos sistemas anaerdbios como meses ou até um ano. (Randall e Dague, 1996).

Dentre as diversas configuracbes de reatores anaerébios encontra-se a dos
RSBAnN (Reatores Sequienciais em Batelada Anaerdbios). Para uma melhor compreensdo do
trabalho desenvolvido, neste capitulo sera sumarizado os aspectos mais relevantes da
digestéo anaerdbia e dos RSBAN.



4.2 DIGESTAO ANAEROBIA

4.2.1 PROCESSO DE CONVERSAO NA DIGESTAO ANAEROBIA

A transformacao em biogés das macromoléculas orgéanicas complexas presentes
no esgoto é realizada em diversas etapas requerendo a mediacdo de vérios grupos de

microorganismos. Diversos autores tém tentado sistematizar as etapas da digestdo anaerdbia.

Segundo Gujer e Zehnder (1983), seis processos distintos podem ser
identificados na digestdo anaerdébia: hidrdlise de biopolimeros (proteinas, carboidratos e
lipidios); fermentacdo de aminoécidos e acUcares; oxidacdo anaerdbia de acidos graxos e
acoois de longas cadeias, oxidacdo anaerébia de produtos intermediarios tais como acidos
volatels (com excecdo de acetatos); conversdo de acetato a metano e converséo de
hidrogénio a metano.

Kaspar e Wuhrmann (1977) propuseram um fluxograma da utilizacdo do
substrato durante a degradacéo anaerébia do material orgénico particulado, composto de 4
etapas principais.

Uma versdo modificada por Gujer e Zehnder (1983) deste fluxograma é
apresentada na figura 4.1, onde os nimeros referem-se as percentagens relativas, expressas
como DQO.

Uma descricdo mais detalhada referente as 4 etapas da digestdo anaerdbia, ou
sgja, hidrdlise, acidogénese, acetogénese e metanogénese demonstradas na figura 4.1 séo

apresentadas a seguir.



100% DQO
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Figura 4.1 — Esguema de reacdo proposta para digestéo de lodo doméstico.
Fonte: Gujer e Zehnder, 1983.

4.2.1.1. Hidrdlise

Segundo Ferguson e Eastman (1981), o processo de degradacdo de matéria
organica complexa inicia-se com a hidrdélise dos biopolimeros particulados como proteinas,
carboidratos e lipidios. As bactérias responsaveis pela hidrélise destes biopolimeros ndo
conseguem absorvé-los, valendo-se de enzimas liberadas para 0 meio externo que degradam

estas macromol écul as em seus componentes basi cos ou polimeros solavels.



Enzimas como celobiase, protease e amilase foram identificadas e quantificadas
em digestores anaerébios. Com este estudo foi comprovado que a atividade enzimatica
realizada por estas enzimas € capaz de hidrolisar uma quantidade de substrato muito maior

do que aquela existente na alimentacao dos digestores.

Diversos fatores afetam a hidrélise, como a composicdo da massa particulada
(teor de lipidios, proteinas e carboidratos) e sua relacéo superficie / volume fazendo com que
determinado substrato tenha uma taxa de degradacéo maior ou menor que outro substrato. A
taxa de hidrdlise varia também, de acordo com o microorganismo €/ou enzima envolvida. A
forma como o substrato se apresenta e todos os fatores citados determinam as caracteristicas

do ecossistema em um reator anaerébio.

4.2.1.2 . Acidogénese

Os compostos dissolvidos, gerados no processo de hidrdlise ou liquefagdo, sdo
absorvidos nas células das bactérias fermentativas e, apds a acidogénese, excretados como
substéncias orgéanicas simples como &cidos graxos volateis, acoois, acido lactico e
compostos gasosos como CO,, Hy, NH3, HJS, etc. A fermentacdo acidogénica € realizada
por um grupo diversificado de bactérias, das quais a maioria € anaerdbia obrigatéria.
Entretanto, algumas espécies sdo facultativas e podem metabolizar o material organico pela
via oxidativa. Isto € importante nos sistemas de tratamento anaerdbio de esgotos, porque o
oxigénio dissolvido eventualmente presente, poderia se tornar uma substéancia toxica, se ndo

fosse removido pela acidogénese facultativa ( Van Haandel, 1994).

A fermentacdo de aminoéacidos produzida na hidrélise de proteinas é rapida,
sendo esta Ultima, a etapa limitante da taxa de degradacéo (Pavlostathis e Gosset, 1988 apud
Pavlostathis e Giraldo-Gomez, 1991).

Os principais produtos da fermentacdo dos acUcares sdo etanol, acetato, H, e
CO; na auséncia de bactérias metanogénicas. Quando bactérias consumidoras de H
estiverem presentes € observada uma reducdo na producdo de etanol e um aumento na
producdo de acetato. Thauer et al., (1977), Wolin (1982) apud Pavlostathis e Giraldo-



Gomez (1991), explicaram esta alteracdo pela teoria da transferéncia de hidrogénio entre as
espécies, isto é, ha uma reducéo na concentracdo de hidrogénio e um aumento no potencial
redox de H*/H,. Quando o hidrogénio é removido, as bactérias fermentativas ndo produzem
compostos aceptores de elétrons (etanol), porém produzem H; a partir do NADH o qual
provoca um aumento de ATP (composto de transferéncia de alto nivel energético que ocorre
nas células sendo constituido por uma molécula de adenina (purina), uma molécula de
acucar ribose (pentose) e 3 grupos de fosfato). A fermentacdo € um processo independente
do oxigénio no qua o NADH, que é produzido durante a glicélise ou outra via de
degradacéo, é utilizado para reduzir um aceptor organico de elétrons produzido pela prépria
célula. Os aclcares sdo rapidamente e quase que completamente fermentados, variando a

velocidade de degradacéo conforme a afinidade microorgani smos-substrato.

Apesar dos lipidios serem de lenta degradacdo, sua hidrdlise ndo constitui a
etapa limitante na degradacdo de é&cidos graxos (O'Rourke,1968). O H, produzido na
degradacéo de &cidos graxos de cadeias longas, se acumulado, inibe a degradacdo. Isto torna
esta reacdo dependente do pH, pois em pH baixo ha um acimulo de hidrogénio (Chynoweth
e Mah, 1971 apud Pavlostathis e Giraldo-Gomez,1991).

4.2.1.3 . Acetogénese

De acordo com Van Haandel (1994), acetogénese € a conversdo dos produtos da
acidogénese em compostos que formam os substratos para producdo de metano: acetato,
hidrogénio e dioxido de carbono. Uma fracdo de aproximadamente 70% de DQO
originalmente presente se converte em &cido acético, enquanto o restante da capacidade de
doacdo de elétrons € concentrado no hidrogénio formado. Dependendo do estado de
oxidagdo do material organico a ser digerido, a formacdo de acido acético pode ser
acompanhada pelo surgimento de didéxido de carbono ou hidrogénio. A conversdo dos
compostos originais para acido acético tende a ser um processo oxidativo causando a
liberacdo simulténea de um produto reduzido. Por outro lado, a liberagdo de hidrogénio do
material organico original somente € possivel quando ha producdo simulténea de produtos

oxidados, como didxido de carbono, e/ou parciamente oxidado, como acido acético.
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Na oxidacdo anaerdbia de produtos intermediérios, o butirato provavelmente
degradado como os acidos superiores. Devido a producdo de H, , durante a oxidacéo destes
produtos intermedidrios, e a inibicdo deste processo pela ata concentracdo de H, ,é
necessario que 2 tipos de bactérias atuem conjuntamente, ou sgja, uma associacdo sintrofica.
O primeiro tipo de bactérias é responsavel pela oxidacdo e conseqliente producéo de H;
(Syntrophomonas wolfei e Syntrophobacter wolinii) e 0 segundo pelo consumo de H;

(bactérias homoacetogénicas ou hidrogenotroficas).

4.2.1.4 . Metanogénese

As bactérias metanogénicas pertencem ao reino Archaebactéria. As bactérias
pertencentes a este reino diferem grandemente quanto as caracteristicas celulares bésicas das

bactérias pertencentes ao reino Eubactéria (Woese, 1981 apud Novaes, 1986).

As bactérias metanogénicas s80 microorganismos anaerdbios, obrigatérios,
capazes de utilizar somente alguns determinados substratos. A afinidade pelo substrato,

producdo de biomassa e a taxa de crescimento especifico variam também conforme a

espécie.

O principal substrato utilizado pelas bactérias metanogénicas é o acetato,
responsavel por 65 a 70% da producéo de CH,4 (Jeris e McCarty, 1965, Smith e Mah, 1966
apud Pavlostathis e Giraldo-Gomez, 1991).

A metanogénese em geral € o0 passo que limita a velocidade do processo de
digestdo como um todo, embora em temperaturas abaixo dos 20° C a hidrdlise possa se
tornar limitante (Gujer e Zehnder, 1983). O metano € produzido pelas bactérias acetotroficas
a partir da reducdo de acido acético ou pelas bactérias hidrogenotréficas a partir da reducéo

de diéxido de carbono. Tém-se as seguintes reagles catabdlicas:

* metanogénese acetotr ofica: CH3COOH P  CH4+ CO;
* metanogénese hidrogenotr éfica: 4H, + CO, b CH4 + 2H0
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As bactérias que produzem metano a partir de hidrogénio crescem mais
rapidamente que aquelas que usam &cidos acéticos, de modo que as metanogénicas
acetotréficas geralmente limitam a taxa de transformag@o do material orgénico complexo,
presente no esgoto, a biogés.

Van Haandel (1994) enfatiza dois pontos importantes com respeito aos
diferentes processos que ocorrem durante a digestéo anaerébia:

A remocdo de material organico durante a fermentacéo &cida se limita a liberacéo de
hidrogénio. A DQO estequiométrica do hidrogénio é de 8g DQO/g H,, mas a formacao
de hidrogénio é limitada. Somente cerca de 30% do material orgénico afluente €
convertido em metano pela via hidrogenotrofica. Desse modo, uma condicdo necesséria
para uma remocdo eficiente de material orgdnico em um sistema de tratamento
anaerobio é que a metanogénese acetotréfica se desenvolva eficientemente;
A fermentacdo &cida tende a causar uma reducdo do valor do pH, devido a producdo de
&cidos graxos voléteis e outros produtos intermediarios. Entretanto, a metanogénese se
desenvolvera somente quando o pH tiver um valor préximo ao ponto neutro. Portanto, se
por alguma razéo a taxa de remocdo de &cidos volateis através da metanogénese nao
acompanha a taxa de produgdo dos mesmos, pode surgir uma situacdo de instabilidade: a
producdo liquida de &cido resulta numa tendéncia de diminui¢do do valor do pH, o que
podera causar uma reducdo adicional da atividade metanogénica e um aumento da
producdo liquida de acido que € a causa mais comum de falha operacional de sistemas
anaerébios. Este problema pode ser evitado mantendo-se um equilibrio entre as
fermentagBes &cidas e metanogénicas, através da manutencdo de uma capacidade
metanogénica alta e quando se tem uma boa estabilidade do valor do pH através de uma

alta capaci dade de tamponacéo.

4.2.2 MICROBIOLOGIA DA DIGESTAO ANAEROBIA

Postgate (1984) descreveu as bactérias envolvidas na digestdo anaerdbia como

colocado nos itens a seguir:
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4.2.2.1 Bactérias metanogénicas

Os estudos das bactérias metanogénicas em culturas puras, tem demonstrado que
elas sd0 compostas de vérias espécies diferentes, com diferentes formatos e estruturas
celulares, mas todas obtendo energia da formacdo de metano. Essas bactérias requerem
condicbes ambientais, sob um potencial de oxi-redugdo por volta de -500 mv. Suas
necessidades nutricionais séo bastante simples, requerendo sais minerais, CO; (fonte de C),
NH;" (fonte de N) e sulfeto / cisteina (fonte de S). O NH," € essencial e nenhuma espécie
conhecida utiliza aminoacidos ou peptideos. Utilizam substratos especificos, como acetato,
formiato, H,, CO,, CO, metanol e metilaminas. Possuem caracteristicas bioguimicas

peculiares como seus sistemas enzimaticos.

S0 conhecidas duas faixas caracteristicas de temperatura para o crescimento das
metanogénicas, a mesofilica entre 15 e 40°C e a termofilica entre 55 e 65°C. O pH ided

encontra-se nafaixaentre6,8 e 7,2.

4.2.2.2 Bactérias fermentativas

O grupo das bactérias fermentativas € composto de uma mistura complexa de
muitas espécies bacterianas. ObservacOes dessas bactérias em biodigestores de lodo de
esgotos, residuos organicos e em sedimentos de lagos mostram que muitas séo anaerdbias
obrigatérias, porém algumas sdo anaerdbias facultativas, tais como estreptococos e
enterobactérias. Espécies mesofilicas anaerdbias dos géneros Bacteroides, Clostridium,
Butyrivibrio, Eubacterium, Bifidobacterium, Lactobacillus, e muitas outras s&o
frequentemente encontradas entre os organirsmos predominantes. As espécies termofilicas
anaerdbias mais frequentemente isoladas, pertencem ao género Clostridium, que esporulam.

Como fonte de energia essas bactérias utilizam geralmente os carboidratos
presentes no meio. Além disso, requerem como fonte nutricional, sais minerais, vitaminas B,

hemina e menadiona, amdnia, mistura de &cidos voléteis, metionina, cicteina, sulfeto e CO..

Polissacarideos tais como a celulose, hemicelulose, pectina e amido podem ser

hidrolisados pela agdo das enzimas bacterianas a materiais de baixo peso molecular tais
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como acucares e oligossacarideos (por exemplo, &cidos urdnicos e metanol sdo formados a
partir da pectina), os quais sdo variedades de produtos: acetato, etanol, butirato, propionato,

etc. A viade degradac@o de agucares é a Embden-Meyrhof-Parnas.

4.2.2.3 Bactérias acetogénicas produtoras de H,

S80 essenciais para a degradacdo anaerébia devido ao fato de catabolizarem
propionato e acidos graxos de cadeia longa, dlcoois, alguns arométicos e outros acidos

organicos produzidos na primeira etapa da fermentacéo a acetato, H, e CO..

Essas bactérias foram observadas, inicialmente, através da associac8o sintréfica
com as bactérias metanogénicas. Como exemplo, através do estudo da atividade da bactéria
Desulfovibrio desulfuricans na producdo de H,, quando desenvolvidas em lactato ou etanol,
na auséncia de sulfato, constatou-se a pronta utilizacdo desse H, pelas metanobactérias.
Syntrophobacter wolinii, que degrada propionato a acetato, CO; e H,, tendo sido isolada em
co-cultura com outras espécies utilizadoras de Ha.

A regulacdo da pressdo parcial do H, € muito importante para que se mantenha o
equilibrio do ecossistema anaerdbio, pois sua presenca em excesso pode inibir passos do
metabolismo fermentativo.

4.2.2.4 Bactérias redutoras de sulfato

A producdo de sulfetos € um processo no qual o sulfato e outros compostos a
base de enxofre sdo utilizados como aceptores de elétrons durante a oxidacdo de compostos
organicos. Durante este processo, sulfato, sulfito e outros compostos sulfurados séo
reduzidos a sulfetos, através da acdo de um grande grupo de bactérias anaerdbias estritas,

denominadas bactérias redutoras de sulfato ou sulfuredutoras (Chernicharo, 1997).

As bactérias sulfuredutoras sdo consideradas um grupo muito versédtil de
microorganismos capazes de utilizar uma ampla gama de substrato, incluindo toda a cadeia

de &cidos graxos voléteis, diversos &cidos aromaticos, hidrogénio, metanol, etanol, glicerol,
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acucares, aminoécidos e varios compostos fendlicos. As bactérias sulforedutoras dividem-se

em dois grandes grupos (Visser, 1995 apud Chernicharo, 1997).

Bactérias sulforedutoras que oxidam seus substratos de forma incompleta
aé o acetato. A esse grupo pertecem os géneros Desulfobulbus,
Desulfomonas e a maioria das espécies dos géneros Desulfotomaculum e
Desulfovibrio.

Bactérias sulforedutoras que oxidam seus substratos completamente até o
gés carbbnico. A esse grupo pertencem o0s géneros Desulfobacter,

Desulfococcus, Desulfosarcina, Desulfobacterium e Desulfonema.

Na auséncia de sulfato, o processo de digestdo anaerdbia ocorre de acordo com
as sequéncias metabdlicas apresentadas na figura 4.1. Com a presenca de sulfato numa agua
residuaria, muito dos compostos intermediérios, formados através das rotas metabdlicas
passam a ser utilizados pelas bactérias sulforedutoras, provocando uma ateracdo das rotas
metabdlicas no digestor anaerébio. Dessa forma, as bactérias sulforedutoras passam a
competir com as bactérias fermentativas, acetogénicas e metanogénicas pelos substratos
disponiveis. A importancia dessa competicdo bacteriana € maior quando ocorre 0 aumento

da concentraco relativa de SO,* em relacdo & concentragdo de DQO.

Devido a esta competicéo, dois produtos finais passam a ser formados. metano
(através da metanogénese) e sulfetos (através da reducdo de sulfato). A magnitude dessa
competicdo esta relacionada a uma série de aspectos, particularmente o pH e a relacéo
DQO/SO,* na &gua residudria. A producdo de sulfetos pode provocar sérios problemas
durante o tratamento desses despejos (Chernicharo, 1997):

A reducdo de SO, resulta na formagdo de H,S, um composto inibidor para
as bactérias metanogénicas, podendo reduzir sua atividade e a capacidade do
reator anaerébio. Na prética, uma inibicio mais acentuada das
metanogénicas sd ocorre quando a relagdo DQO/SO, é inferior a 7, mas
com uma forte dependéncia do pH. Para elevadas relagdes DQO/SO,> (>10),

grande parte do H,S produzido serd removido da fase liquida, em funcdo de
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uma maior producdo de biogés, diminuindo seu efeito inibidor na massa
liquida;

Parte do sulfeto de hidrogénio produzido passa para a fase gasosa (biogas),
podendo causar problemas de corroséo e de mau cheiro. Se a utilizagcdo do
biogés é pretendida, deve-se prever um custo adicional para purificacdo do
mesmo;

A presenca de sulfetos causa uma elevada demanda de oxigénio no efluente
e também problemas de mau cheiro. Uma etapa de pOs-tratamento para
remocao de sulfetos pode ser necessaria;

Para uma mesma quantidade de material organico presente no despgo, a
reducéo de sulfatos diminui a quantidade de metano produzido. A reducéo de
1,5 g de SO4* é equivalente a utilizacdo de 1,0 g de DQO, o que significa
uma menor disponibilidade para conversdo em CHa.

4.2.3—CINETICA DA DIGESTAO ANAEROBI A

De acordo com Chernicharo (1997) o conhecimento da cinética dos processos de
conversao biolégica é importante para o projeto de reatores anaerébios e também para a
previsdo da qualidade do efluente final. Existe uma grande dificuldade em se descrever
matemati camente essas cinéticas de conversdo, devido a complexidade dos substratos e ao
envolvimento de diversas populagbes bacterianas. No entanto, ndo se desgja modelos
matematicos complexos, especialmente se eles ndo conseguem descrever adequadamente as

reacOes de processo envolvidas.

A concentragdo de substrato e de microorganismos foram as duas principais
varidveis que serviram como base de todos os modelos bioldgicos. O tratamento anaerdbio
pode ser descrito como um processo de trés estagios, envolvendo: hidrélise de organicos

complexos; producdo de acidos e producéo de metano.

Em um processo complexo e de mlltiplos estagios, a cinética do estagio mais
lento governard a cinética geral de conversdo do despejo e na maioria das situacdes a etapa

limitante encontra-se associada a formacéo de metano.
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As descri¢cdes mateméticas que se seguem foram retiradas de Chenicharo (1997).

4.2.3.1 - Cinética do crescimento de microorganismos

O crescimento de microrganismos depende de diversas condicdes ambientais.
Modelos matematicos relativamente simples podem a cinética do crescimento. A teoria do
crescimento biolégico se baseia em trés relacbes fundamentais. taxa de crescimento;
coeficiente de producdo celular; relagdo entre concentracdo de substrato e taxa de

crescimento.

a) Crescimento bruto especifico

O crescimento bacteriano em sistema de batelada pode ser descrito pela fase de
crescimento logaritmica. A taxa de crescimento nesta fase € proporcional ao incremento em

massa bacteriana, definida pela equagéo 1.

dX =m. X (equagdo 1)
dt

onde:

dX/dt = taxa de geracdo de microrganismos (mg/L.d)

m = taxade crescimento especifico (d)

X = concentracgo de microrganismos (mg/L%)

Pela equacdo de Monod (1948) pode-se expressar a relagdo entre taxa de

crescimento de microrganismos e o efeito do substrato limitante.

M= M ._S (equagdo 2)
Ks+S
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Onde
Minax = taxa de crescimento especifico maximo (d™)
S = concentragdo do substrato ou nutriente limitante (mg/L)

K's = constante de saturacdo de substrato paraa qual m= 0,5 mya. (Mg/L)

A relacéo estabelecida pela equacdo 2 descreve uma cinética de saturacdo onde
todas as substancias, exceto o substrato limitante, encontram-se presentes em abundancia.

Os produtos formados n&o se acumulam em concentracdes suficientes para inibir
areacdo e o substrato encontra-se inicialmente, em concentragdes elevadas no meio estando
ataxadereacdo em torno do seu valor maximo.

Na medida em que o substrato é consumido, a taxa de reacdo diminui
proporcionamente a concentragdo deste, chegando a um valor minimo devido a baixa
disponibilidade de substrato no meio.

A constante de saturacéo (Ks) representa o valor da concentracéo de substrato
para o qual ataxa de crescimento é a metade da taxa de crescimento maxima (M= 0,5Mnax)
e indica a ndo afinidade da biomassa por um determinado tipo de substrato. Para se obter
elevadas reducbes da concentracdo do substrato no tratamento de esgotos, € desglavel que
este substrato seja utilizado por microrganismos gque tenham baixos valores de Ks.

A combinacdo das expressfes 1 e 2 leva a equacdo geral que relaciona o

crescimento bacteriano e a utilizag&o de substrato.

dX=Mu._S .X (equacao 3)
dt Ks+ S
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b) Decaimento bacteriano

As relagdes apresentadas no crescimento bruto da biomassa ndo consideram a
reducdo de microrganismos devido ao metabolismo enddgeno. Outros fatores, como morte e
predacdo, também contribuem para 0 decréscimo da massa de microrganismos, sendo que
estes sd0 usuamente agrupados a fim de representar 0 decaimento bacteriano total. A taxa
de decréscimo bacteriano pode ser expressa como uma reacdo de primeira ordem.

dX =Kg. X (equacéo 4)
dt
onde:

K 4 = coeficiente de respiracdo enddgena (d™)

c) Crescimento liquido

Unindo-se a taxa de decaimento na equacdo 3, obtém-se a taxa de crescimento

liquido de microrganismos, de acordo com a seguinte expressao:

dX = Miax - S . X-Kg.X (equacéo 5)
dt Ks+ S

d) Producéo de sdlidos

Em reatores em batelada, € possivel saber a quantidade de substrato fornecida e
também a quantidade de metano produzida em um intervalo de tempo mais prolongado. A
diferenca entre a DQO fornecida e a DQO convertida em metano deve ser igual a quantidade
de biomassa produzida no reator. Nesse caso, a producdo de biomassa inclui também o
decaimento, uma vez que deste também resulta formacdo de metano, especialmente se 0s
experimentos sdo conduzidos a elevadas temperaturas e por longos periodos (Lettinga et al.,
1996 apud Chernicharo 1997).
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e) Producao bruta

O crescimento bacteriano pode ser expresso em funcdo da quantidade de
substrato, de acordo com a equacéo 6. Verifica-se que quanto mais substrato for assimilado,

maior sera a taxa de crescimento bacteriano.

dX =Y.dS (equacdo 6)
dt dt

Onde:
dS/dt = taxa de utilizag&o de substrato (mg/L.d)
Y = coeficiente de producdo de biomassa (mgSSV/mgDQOremov.)

f) Producdo Liquida

A equacdo 6 representa 0 crescimento bruto de microrganismos, ao se incluir a

respiracéo endogena, a producdo liguida de solidos passa a ser expressa como:

dX=Y.dS -Kg. X (equagdo 7)
dt dt

4.2.3.2 — Cinética de utilizacdo de substrato
A taxa de utilizagdo de substrato expressa a capacidade de conversdo de
substrato pela biomassa, por unidade de tempo, sendo representada através da seguinte

relacéo:

ds=1.dX (equacdo 8)
dt Y dt

A combinacdo das equactes 3 e 8 leva arelacéo geral de utilizacdo de substrato,

gue pode ser expressa da seguinte forma:
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dS=mu _S . X (equacéo 9)
dt Ks+tSY

A utilizacéo de substrato (DQO) € acompanhada da producéo de biomassa (Y) e

metano (1-Y), de acordo com a equagéo 10.

dCH, = (1-Y). dS (equacao 10)
dt dt

Onde;
dCH,/dt = variacéo da producéo de metano, por unidade de tempo (gDQOcn4/L.d)
Y = coeficiente de producéo de biomassa (gSSV/gDQOremov.)

4.3.2.3 — Determinacao dos parametros cinéticos

Segundo Templeton e Grady (1988), as técnicas de cultura em reatores de
mistura continua sdo consideradas as melhores para se alcancar resultados satisfatérios para
as taxas de crescimento especifico. Contudo, estes experimentos sdo caros devido a sua

operacao ser extremamente complicada e consumir tempo.

Além disso, se ha interesse em pardmetros cinéticos associados com uma
biomassa existente em uma cultura de reatores de mistura completa como lodos ativados, o
longo tempo necessario para determinacdo, através de culturas continuas, pode permitir as
caracteristicas da comunidade microbiana se alterar e, desse modo, aterar a cinética

observada.

Devido a estes inUmeros problemas ha interesse em técnicas rapidas para a
determinacdo da cinética de biodegradacdo, tais como aquelas usadas em reatores em
batelada. Este tipo de reator € facil de operar, contudo, a obtencdo de dados é dificil. Faz-se,
portanto, necesséria uma compreensdo do ponto 6timo da cinética microbiana e uma atencdo

para detal hes durante o experimento.
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A seguir apresentam-se alguns parametros cinéticos representativos de culturas

anaerdbias, determinados a 35°C, de acordo com Henze e Harremoes (1983):

Tabela 4.1: Parametros cinéticos de bactérias anaer 6bias

Populagio | myay (dY) Ks Y (gSSV/GDQO) | K max = Mnax!Y
bacteriana (mgDQOI/L) (gDQO/gSSV .d)
Acidogénica 2,0 200 0,15 13
M etanogénica 04 50 0,03 13
Combinada 0,4 - 0,18 2

Onde: K s = taxa especifica maxima de utilizacdo de substrato

4.2.3.4 - Tempo de detencao hidraulica e tempo de retencao celular

O pardmetro tempo de residéncia celular pode ser calculado a partir da
guantidade total de biomassa presente no reator e da quantidade de biomassa que deixa o
reator (perdida com o efluente ou descartada como lodo excedente).

Nos reatores anaerébios que possuem mecanismos de retencdo de biomassa, €
possivel controlar-se 0 tempo de residéncia celular no sistema, até certos limites,
independentemente do tempo de detencdo hidréulica. Ao contrério, nos sistemas que ndo
possuem mecanismos de retencdo de biomassa, torna-se necessario manter o tempo de
detencéo hidraulica igual ao tempo de residéncia celular, sob pena de que a biomassa sgja

removida do sistema antes que tenha tempo para crescer.

Ligero et al. (2001) realizaram estudos sobre a influéncia do Tempo de Detencéo
Hidraulica (TDH) e o Tempo de residéncia de sdlidos (TRS) em pré-tratamento hidrolitico
de esgoto doméstico. Foi utilizado um digestor que agiu como um sistema de retencéo de
solidos (sedimentacdo-filtragdo), hidrélise de sblidos retidos e acidificacdo das substancias
dissolvidas. Apoés a partida, o digestor foi operado com TDH de 4,4; 3,4 € 2,2 horas e TRS
de 24, 16 e 14 dias respectivamente. A retencdo e remocado de solidos suspensos (SS) foram
mantidas acima de 60% independentemente do TDH e TRS. Inversamente, a DQO

eliminada decresceu rapidamente sob a redugdo do TDH e TRS. A influéncia destes dois
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pardmetros sobre a geracdo de acidos graxos volateis (AGV) € mais notavel, alcancando
concentragdes destes acidos no efluente em torno de 29 mg DQO/L para TDH=4,4 h e
TRS=24 d; 96 mg DQO/L para TDH=3,4 h e TRS=16 d e 107 mg DQO/L para TDH=2,2 h
e TRS=14 d. Otimos valores de remog&o de matéria organica foram a cancados para 0 TDH

mais curto deles.

Segundo Chernicharo (1997), uma importante caracteristica dos processos
anaerobios de ata taxa € sua capacidade de reter grande quantidade de biomassa no sistema
por elevados periodos de tempo, mesmo quando estes sejam operados com baixos tempos de
detencdo hidraulica. Dessa forma, sdo proporcionados tempos de residéncia celular bastante
elevados (g usuamente superior a 30 dias), propiciando a estabilizacdo do lodo no proprio
sistema e a consequente reducdo do coeficiente de producéo de biomassa (Y). Assim, aém
da quantidade de lodo excedente descartado ser bastante inferior a que se observa nos
processos aerdbios, tem-se outra vantagem significativa uma vez que este ja se encontra
estabilizado.

a) Tempo de detencao hidraulica

O tempo de detencéo hidraulica em sistemas cujo volume de liquido que entra é

0 mesmo que sai pode ser generalizado como:

TDH=V (equagdo 11)
Q

Onde:

TDH = tempo de detencéo hidraulica (h)
V = volume do reator (m?)

Q = vaz&o deliquido (m%h)
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b) Tempo de residéncia celular
Para sistemas operando em estado estacionario, a quantidade de sdlidos retirados
do sistema € igua a quantidade de sblidos produzidos. Assim, a idade do lodo pode ser

expressa como:

Qe = massa de s6lidos no sistema (equagéo 12)

massa de solidos retirada do sistema, por unidade de tempo

ou

Qc=_V.X (equagdo 13)

onde:

Jc = tempo de residéncia celular ou idade do lodo (d)

Dependendo da existéncia ou ndo de mecanismos de retencdo de solidos, pode-
se ter as seguintes condigoes.
- Sistema sem mecanismos de retencéo de solidos : . = TDH

- Sistema com mecanismo de retencdo de sdlidos: . > TDH

O fato de a biomassa permanecer mais tempo no sistema do que o liquido
justifica a maior eficiéncia dos sistemas que dispdem de mecanismos para retencdo de
solidos.

¢) Tempo de residéncia celular minimo (g minimo)

O tempo que uma célula bacteriana permanece no sistema de tratamento (¢ )
deve ser superior ao tempo necessario para a mesma se duplicar. Caso contrario, a célula
sera varrida do sistema antes que tenha tempo de se multiplicar, conduzindo a uma
progressiva reducéo da concentracdo de biomassa no reator, até afalhatota do sistema.



24

Conforme demonstrado por Laurence e McCarty (1970) apud Von Sperling

(1996):
taupl = IN2 = 0,693 (equagdo 14)
m m
onde:

taup = tempo de duplicacéo celular (d)

m= taxa de crescimento especifico (d™)

No entanto, para sistemas que operam com elevados tempos de residéncia
celular, a exemplo dos sistemas anaerdbios, o decaimento bacteriano deve ser levado em

consideracdo. Nessas condi¢oes, (. minimo pode ser expresso como:

gc minimo = 1 (equacdo 15)
KY - Kg

ou

gc minimo = 1 (equacéo 16)
m- Ky

Onde;

gc minimo = tempo de residéncia celular minimo (d)

k = dS/(X . dt) = taxa especifica de utilizacdo de substrato (gDQO/gSSV .d)
Y = coeficiente de producdo de biomassa (gSSV/gDQOremov.)

K 4 = coeficiente de respiracdo endégena (d™)

Em sistemas de culturas mistas, como € o caso dos reatores anaerobios, deve-se
avaliar o tempo de duplicagdo celular correspondente a espécie que se multiplica mais
lentamente, em geral adotado como sendo o das bactérias metanogénicas acetocl &sticas. Para
atemperatura de 30° C, o tempo de residéncia celular minimo para um reator metanogénico
é de aproximadamente 3,3 dias e o coeficiente de respiracdo enddgena igual a 0,02 d*
(Lettingaet al., 1996 apud Chernicharo, 1997).
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Torna-se importante a andlise da influéncia do tempo de duplicacdo celular em

relagdo a sistemas com e sem mecanismos de retencdo de biomassa.

Em sistemas de biomassa suspensa, com mecanismos de retencéo de biomassa
(gc > TDH), situagdo esta verificada em reatores de ata taxa, consegue-se assegurar a
manutencdo da biomassa nos reatores através de mecanismos especificos de retencéo,
enquanto o tempo de detencdo hidraulica (TDH) pode ser mantido minimo (minimo volume
do reator).

4.24 PARAMETROS DE CONTROLE DOS PROCESSOS ANAEROBIOS

Segundo Lettinga et al. (1985), os fatores ambientais pH, alcainidade e &cidos
volatels estdo intimamente relacionados entre si, sendo iguamente importantes para o

controle e a operacéo adequada dos processos anaerébios.

4.2.4.1 Producao e composi¢cao dos gases.

A producdo de gas esta diretamente relacionada com a quantidade de matéria
organica degradada, logo um decréscimo na producdo de gas pode indicar desequilibrio no
processo. Além disso, pode também ser uma conseqliéncia de oscilagcBes na carga organica
aplicada, ou mudancas no conteldo de CO, no gés gerado. Quando se conhece a
composicao quimica do despejo, é possivel prever a quantidade e a composicdo dos gases
gue deverdo ser produzidos pela sua degradacdo anaerdbia, simplesmente através da

formulagéo estequiométrica (M cCarty, 1964) como pode ser observada na equacdo 16.

CaHyOc + XH,O ® YCH4 + ZCO, (equagio 16)

A composicdo do gas produzido (% CHj, % CO,, % H,S,...) € um reflexo do
equilibrio ecolégico do reator anaerébio. Um reator anaerdbio com alta atividade
metanogénica tera uma % de CH,; elevada (65 — 75%) e baixa % de CO,. Se a
metanogénese, por algum motivo, for parcialmente inibida, a % de CO, aumentard

sensivelmente, indicando um aumento da acidificagdo. Se na alimentagdo houver uma
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concentracdo elevada de sulfato, sulfito ou tiossulfato na forma combinada ou livre,
certamente havera uma elevada % de H,S no gés. O aumento da % de CO, pode advir
também da reacdo de acidos voléteis com a acalinidade. A relacdo entre CH, e CO, é
alterada significativamente s apds severa inibicdo ou retardo da fase metanogénica, ndo

sendo um parédmetro que indique o que esta ocorrendo, mas Sim 0 que ocorreul.

4.2.4.2 - Acidos organicos vol teis.

Segundo Chernicharo(1997) o estabelecimento de um equilibrio ecolgico entre
0s tipos e espécies de microorganismos anaerdbios é de importancia fundamental para a
eficiéncia do sistema de tratamento. Para a avaliaco desse equilibrio ecolégico utiliza-se
com freqUiéncia o parémetro &cidos graxos volateis (AGV).

Os &cidos graxos voléteis séo formados, como produtos intermedidrios, durante
a degradacdo de carboidratos, proteinas e lipideos. Os componentes mais importantes
resultantes da decomposi¢ao bioquimica da matéria organica sdo os acidos voléateis de cadeia
curta, como o férmico, acético, propidnico, butirico e, em menor quantidade o valérico e 0
isovalérico. Estes acidos graxos de baixo peso molecular sdo denominados acidos voléteis
porque podem ser destilados a pressdo atmosférica. Os é&cidos voléteis representam
compostos intermediarios, a partir dos quais a maior parte do metano é produzida, através da

conversao pelas bactérias metanogénicas.

Quando uma populacdo de bactérias metanogénicas se encontra presente em
guantidade suficiente, e as condi¢cdes ambientais no interior do sistema de tratamento séo
favoréveis, estas utilizam os é&cidos intermedidrios tdo rapidamente quanto estes séo
formados. Como resultado, os &cidos ndo se acumulam além da capacidade neutralizadora
da alcalinidade naturalmente presente no meio, o pH permanece numa faixa favorével as

bactérias metanogénicas e o sistema anaerébio permanece em equilibrio.

A situacdo ideal num digestor € que a concentracdo de &cidos voléteis sga
proxima de zero ou pelo menos se mantenha constante, pois isto indicaria que todo o &cido

produzido esta sendo imediatamente transformado em metano e gas carbénico.
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Os &cidos voléteis encontrados mais comumente em reatores anaerobios e, em
maiores concentracdes, sd0 0 &cido acético, propidnico e butirico. Em um processo operado
corretamente, sua concentracdo expressa como &acido ndo deve ser superior a 200 mg/L
(Chernicharo, 1997).

Quando a concentracdo dos acidos voléteis comega a aumentar, € sina de que
algum desequilibrio no sistema pode estar ocorrendo, como: sobrecarga organica,
sobrecarga hidraulica (lavagem das bactérias metanogénicas), sobrecarga téxica (geralmente
as bactérias mais inibidas sdo as metanogénicas) e outros fatores como variacdo de
temperatura e pH (Souza, 1984). As medidas corretivas a serem tomadas para levar o
processo a normalidade podem constar de adicdo de compostos alcalinos e/ou a diminuicéo
da carga organica aplicada e controle da temperatura.

Apesar dos acidos serem produtos intermediarios no processo anaerdbio, quando
no sistema, por algum motivo, ocorre a predominancia da acidogénese sobre a
metanogénese h4 um aumento significativo na concentragdo destes acidos. Esta elevada
concentracdo pode fazer com que ocorra uma diminui¢cdo do pH, promovendo ainda mais a

acidogénese.

Além do efeito de reducdo do pH ao atingir uma determinada concentracdo
(6000 mg/L para &cido acético e butirico e 1500 mg/L para écido propidnico) a atividade
metanogénica é grandemente diminuida. O efeito toxico é causado pela fracdo ndo ionizada
dos acidos voléteis, que penetra mais rapidamente para o interior das células bacterianas
modificando o pH interno destas. (Stainer et al., 1964 apud Kotzé et al., 1969).

A concentracdo de acidos volateis é uma informagao direta sobre a atividade das
bactérias acidogénicas e metanogénicas, porém este parametro de controle sO indica o
problema apds o mesmo ter ocorrido. Isto reforca a idéia que para processos anaerébios
devemos ter um conjunto de parametros para analisar a performance do processo, pois

isoladamente estes parametros transmitem pouca informagao.
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4.2.4.3 — Alcalinidade.

A interagdo da acalinidade com os écidos volateis durante a digestdo anaerébia
fundamenta-se na capacidade da alcalinidade do sistema em neutralizar os &cidos formados
no processo e também em tamponar o pH na eventualidade de acumulagdo de é&cidos
volatels. Tanto a alcainidade como os acidos volaeis derivam primariamente da
decomposi¢ao dos compostos organicos durante a digestéo.

A digestdo de outros compostos organicos que ndo levam a um cation como
produto final ndo produzem alcalinidade. Tal fato ocorre na degradacdo de carboidratos e
dlcoois. Isto é particularmente importante devido a elevada sintese microbiana durante a
degradacdo de carboidratos, podendo resultar na depressdo da acainidade, caso o
bicarbonato de amdnia presente sgja utilizado como fonte de nitrogénio para a sintese

biol6gica.

Como resultado da reacdo da alcalinidade com os acidos graxos volateis
produzidos no sistema, a alcalinidade de bicarbonato é convertida em alcalinidade de é&cidos
volateis, porque os acidos volateis sdo mais fortes que os bicarbonatos. Todavia, a
capacidade de tamponamento da al calinidade dos &cidos voléteis ocorre na faixa de pH entre
3,75 e 5,75 (Ripley , 1986), sendo, portanto de pouca importancia na digestdo anaerébia.
Dessa forma, deve-se prover a suplementacéo da alcalinidade bicarbonato perdida na reacéo

com os acidos voléteis.

No monitoramento de reatores anaerébios a verificagdo sistemética da
alcalinidade torna-se mais importante que a avaliacdo do pH. Isso se deve a escaa
logaritmica do pH, significando que pegquenos abaixamentos deste parametro implicam no
consumo de elevada quantidade de acalinidade, diminuindo a capacidade de tamponamento

do meio.

A acalinidade em um sistema anaerdbio indica a capacidade de tamponamento
do sistema, mantendo o pH em uma determinada faixa. A alcalinidade total de um sistema é
a soma da alcalinidade devida ao bicarbonato e da alcalinidade utilizada para neutralizar os
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acidos voléteis. Em pH elevado, acima de 8,3, aparece a alcalinidade hidréxida, porém como
0S processos anaerdbios tem seu pH 6timo entre 7,0 e 7,2 ndo ha o surgimento deste tipo de
acalinidade.

Com a degradacéo anaerdbia da matéria organica nitrogenada ha a formacéo de
amonia que combinada com H,CO3 produz bicarbonato de aménio. Na faixa de pH entre 6,0
e 7,5 a acdo de tamponamento do NH4HCO;3 € insignificante, ficando o tamponamento do
meio dependente da dissociacao do &cido carbbnico (Capri e Marais, 1975 apud Chernicharo
e Aroeira, 1994).

A dcalinidade pode ser produzida por cations associados a sabdes e sais
organicos ap6s degradacdo de anion associado. A acalinidade total do sistema pode ser

expressa como ha equacéo 17:

AT = AB + 0,85x0,833xAV (equacdo 17)
Onde:
AT éaadcainidade total;
AB é aalcainidade bicarbonato;
AV é a concentracéo de acidos voléteis expressos como mg CH3COOH/L ;
O fator 0,85 leva em conta que a titulagéo tem seu ponto final em pH 4,0 e somente 85% da
alcalinidade dos &cidos volateis é medida neste pH. O fator 0,833 converte &cido volétil
como &cido acético em CaCO;3 (Souza, 1984 ; Malina e Pohland 1992).

Para se determinar separadamente as parcelas de alcalinidade bicarbonato e de
alcalinidade dos acidos voléteis, pode-se proceder a titulagdo da amostra em dois estagios,
de acordo com a metodologia proposta por Ripley (1986):

Titulacdo até pH 5,75: o primeiro estagio de titulacdo fornece a acalinidade parcial
(AP), praticamente equivalente a a calinidade bicarbonatg
Titulagdo até pH 4,3: 0 segundo estagio de titulacdo fornece a alcalinidade intermediaria

(Al), praticamente equivalente a al calinidade dos acidos volateis.

Um aspecto importante dessa determinagdo da acalinidade em dois estégios
refere-se ao significado da relagdo AI/AP. De acordo com Ripley et al.(1986), valores de
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Al/AP superiores a 0,3 indicam a ocorréncia de distirbios no processo de digestdo

anaerdbia.

Do ponto de vista operacional, se a alcalinidade for gerada a partir do esgoto
afluente, é desgjavel a manutencdo de elevados niveis de alcalinidade no sistema porque
elevadas concentragdes de acidos volateis poderiam ser tamponadas sem ocasionar a queda
substancial do pH. A necessidade minima aceitéavel de alcalinidade depende da concentracéo
do esgoto, fator determinante do potencial de geracéo de acidos no sistema.

De acordo com Van Haandel & Lettinga (1994), a quest&o mais importante em
relacdo ao valor e a estabilidade do pH é se a alcalinidade do meio (acalinidade afluente +
alcalinidade gerada) é suficiente para manter-se em niveis considerados seguros.

Quando o pH do afluente € muito baixo e 0 sistema ndo consegue produzir
alcalinidade suficiente para neutralizar esta acidez, € necessaria a adicdo de produtos
alcalinos, para manter o pH do meio proximo a neutralidade. Os principais produtos
utilizados sdo Ca(OH),, CaO, Na&CO;, NaHCO3; NaOH, NH4HCOs;. Produtos como
NaHCO3z;, NH4HCO; fornecem alcalinidade bicarbonato diretamente, enquanto outros
reagem com o CO, paraformar HCOj3'. A utilizagdo da cal é atraente por ser de baixo custo,
porém quando o pH atinge 6,7 a 6,8 ndo é mais factivel, pois h4 um consumo de CO,,
formando o precipitado CaCOs, ndo resultando em aumento de pH até que o CO, sga
reduzido a 10% no gés gerado, quando, qualquer adicdo de cal provocara um aumento

brusco nos valores de pH.

4.2.4.4 - Temperatura

Como outros processos biologicos, a digestdo anaerdbia depende fortemente da
temperatura. Quanto a taxa de digestdo anaerdbia, ha um maximo relativo a 35°C e um
méaximo absoluto a 55°C aproximadamente. Por esta razdo distingui-se uma regido de
digestdo mesofilica abaixo dos 45°C e uma regido de digestdo termofilica acima desta

temperatura.
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Levantamento feita por Henze e Harremoes (1985) avaliando a influéncia da
temperatura com base em dados de varios pesquisadores concluiram que na faixa de 30 a
40°C obtém-se a taxa maxima da digestdo anaerdbia; a temperaturas abaixo de 30°C, ataxa
maéxima de digestdo anaerdbia decresce em 11% por °C.

A temperatura afeta os processos biolégicos de duas formas: influenciando as

taxas das reaces enziméticas e influenciando as taxas de difusdo de substrato.

Os dados encontrados na bibliografia especializada indicam que Ks e Y
decrescem com 0 aumento da temperatura, enquanto o coeficiente Ky de culturas de baixo

crescimento € pouco afetado pelatemperatura (Grady & Lim,1980).

De acordo com os dados experimentais disponivels, mns aumenta com o
aumento da temperatura, até que um valor de crescimento méximo sgja atingido. A partir
deste maximo, My, decresce rapidamente. Esse decaimento € o resultado de dois processos
competitivos: sintese bacteriana e decaimento bacteriano. Conforme a temperatura aumenta,
a inativacdo e desnaturacdo de enzimas e proteinas assume grande importancia, até que a
taxa liquida de crescimento atinge um maximo. Acima da temperatura 6tima, ocorre uma

gueda brusca da taxa de crescimento que comega a prevalecer sobre a sintese.

Segundo Van Lier et al.(2001), a DQO soluvel pode ser eficientemente
convertida a gas metano a temperaturas t&o baixas quanto 5°C. Porém, para uma eficiéncia
garantida no tratamento sob baixas condicfes de temperatura, os sélidos suspensos devem
ser separados do fluxo do esgoto antes do inicio da fase metanogénica. A remocdo dos
solidos suspensos pode ser feita por pré-tratamento como clarificacdo primaria ou uma
seguéncia de 2 reatores em série. Segundo estes autores, para baixas temperaturas, o

importante é se alcancar um eficiente contato entre liquido e biomassa.

A influéncia da temperatura ndo se limita a taxa de digestdo, sendo também
afetada a fragdo dos sblidos organicos que pode ser metabolizada no processo da digestéo
anaerdbia.

Mais importante do que manter um reator na faixa étima de temperatura € manté-lo a uma

temperatura constante.
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OscilagBes bruscas na temperatura diminuem a eficiéncia do processo. Estudos
realizados por Mosey, mostraram que ha uma grande acumulacdo de acido propidnico em
reatores que tenham sofrido choques de temperatura (Oztirk, 1993). Isto demonstra que a
andlise de acidos voléteis totais expressa como acido acético ndo € um indicador muito
sensivel para monitorar estas oscilagdes, devendo-se identificar cada &cido. Outra concluséo
€ que as espécies bacterianas envolvidas na degradacdo anaerdbia reagem diferentemente a
flutuacOes de temperatura. Kennedy e Van der Berg (1982), demonstraram que reatores de
filme fixo operando a temperatura de 35°C reagem melhor a choques de carga do que a 25°
Cou 10°C.

Porém, Elmitwalli et al. (2001) estudando o tratamento anaerébio de esgotos
domésticos a baixa temperatura, conduziram testes demonstrando alta degradabilidade a
20°C, em torno de 74%. Experimentos com processo em batelada e continuos mostraram
gue aremogao prévia de solidos suspensos para o tratamento anaerdbio de aguas residuarias
urbanas ndo somente fornece estabilidade na performance do reator como também melhora,
em ambos 0s casos, a remocao de DQOyy € DQOgissonvida - A biodegradabilidade anaerdbia
da fracéo coloidal presente no esgoto doméstico foi a maior, com 86%, seguida pela fracéo
suspensa com 77% e a fragao dissolvida com 62%.

4.2.45—pH

O efeito do pH sobre o processo se manifesta de duas formas principais:
diretamente, afetando a atividade de enzimas, como € o caso da ateracdo de suas estruturas
protéicas, que pode ocorrer de maneira drastica como resultado de mudancas no pH e,

indiretamente, afetando a toxicidade de diversos compostos.

Valores de pH abaixo de 6,0 e acima de 8,3 devem ser evitados, uma vez que
estes podem inibir por completo as bactérias formadoras de metano. O pH 6timo depende do
tipo de microrganismo envolvido no processo de digestdo, como também do tipo de
substrato. As faixas 6timas de valores de pH para a degradacdo de diferentes substratos séo

apresentadas natabela4.2.
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Tabela 4.2 Faixas 6timas de pH para a degradacéo de diferentes substratos.

Substrato PH 6timo
Formiato 6,8—-7,3
Acetato 6,5-7,1

Propionato 72-75

Fonte: Lettingaet al. (1985)

O controle do pH tem sua importancia derivada do fato que este afeta o
equilibrio entre as espécies e todo o sistema de degradacdo do processo anaerdbio. As
bactérias metanogénicas possuem um pH 6timo entre 7,0 e 7,2 e as bactérias acidogénicas
entre 5,8 e 6,2, (Zoetemeyer et al., 1982), logo, se 0 pH decrescer muito ocorre uma
diminuicdo da taxa de metanogénese e um aumento na concentracdo de acidos volaeis
indicando que a etapa acidogénica prevalece. Este fato é explorado em processos que
trabalham com separacao de fases, porém é indesgjado em processos de uma Unica fase.

Também na partida de um reator anaerébio o controle de pH é importante e
deve-se manté-lo proximo a neutralidade para reduzir o periodo de partida. Esta
neutralizagéo pode ser alcangada utilizando-se agentes alcalinos como NaOH, NaHCOs;. O
controle do pH por si s6 ndo € suficiente, pois sendo uma funcéo logaritmica, ndo é um
indicador sensivel. Isto significa que o pH ndo diminui significativamente até o digestor ser
seriamente afetado (Maia, 1981).

4.2.4.6 - Remocdo de matéria organica

Como toda a DQO removida do sistema é transferida para os gases (sem
contabilizar a DQO consumida para a sintese e producéo de energia), a DQO remanescente €
aguela correspondente ao metano, pois 0 CO, ndo exerce demanda de oxigénio visto que

este carbono esta totalmente oxidado.

Daequacdo CH;, + 20, ® CO; + 2H,0 conclui-se que cada grama de
DQO removida corresponde a 0,35 litros de CH,4 nas CNTP. Assim, conhecendo-se a DQO
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afluente e a eficiéncia provavel do sistema, qualquer desvio da producéo esperada de CH,4 é

indicacdo de condicao inadequada no reator (Chernicharo, 1997).

425 ATIVIDADE METANOGENICA ESPECIFICA

A atividade metanogénica pode ser definida como um pardmetro que mede a
taxa de conversdo de substratos a metano, por microrganisSmos metanogénicos presentes em
lodos anaerdbios. Quando esta taxa se referir a quantidade de biomassa desses lodos, 0
pardmetro denominar-se-a atividade metanogénica especifica. A quantidade de biomassa é
normalmente medida pelos sdlidos volateis em suspensdo da amostra. A atividade
metanogénica especifica pode ser obtida diretamente através de medidas das taxas de
conversdo de substrato, ou, indiretamente, através das taxas de producdo de metano. Ela é
calculada através da inclinagdo maxima da curva de producdo cumulativa de metano por
unidade de biomassa desse lodo (Penna, 1994 apud Chernicharo, 1997). Este autor mostra
gue o valor da tangente no trecho de inclinagcdo maxima de cada uma das curvas, fornece a
medida da atividade metanogénica especifica de cada lodo estudado.

Nesta expressdo, as medidas de producdo de metano sdo correlacionadas as
guantidades de DQO consumidas, através de calculos estequiométricos. Cabe salientar que é
necessario que as atividades metanogénicas medidas, sgjam as taxas especificas maximas de
conversao de substratos das bactérias presentes, isto €, representem a atividade potencial das

bactérias metanogénicas.

A atividade metanogénica de um sistema anaerébio depende da presenca de
bactérias metanogénicas e de substratos que sdo convertidos por estas bactérias a metano.
Tais substratos podem estar disponiveis em quantidades adequadas ou podem ser derivados
de outros compostos por bactérias ndo-metanogénicas que estdo na maioria das vezes
vivendo numa relacdo sintréfica com as metanogénicas. Portanto, para se obter a atividade
metanogénica especifica maxima nos ensaios, é necessario que haja substratos proprios de
todas as espécies metanogénicas presentes e em gquantidades tais que ndo afetem as taxas de
conversao, isto é, ndo sejam fatores limitantes do processo ( Penna, 1994 apud Chernicharo,
1997).
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Como o teste depende da atividade biologica de organismos vivos, a
transferéncia de uma amostra representativa do lodo anaerébio proveniente de um reator
biolégico para o equipamento de laboratério, devem levar em conta 0s seguintes aspectos
(Monteggia, 1991):

1- A garantia de um ambiente anaerdbio, o qual contém as condicOes
necessarias (temperatura, pH, potencial redox) e nutrientes (nitrogénio,
potéssio, enxofre, elementos trago) para obtencdo da atividade bioldgica
maxima;

2- A utilizagdo de uma adequada populacdo de microrganismos (SSV) e
alimento suficiente (substrato teste) acima de concentracdes limitantes, para
obtencdo da taxa méxima de remocado de substrato;

3- Uso de um equipamento de laboratério capaz de monitorar as mudancas da
atividade metabdlica (producéo de gés) ou o consumo do substrato teste com

precisdo satisfatéria durante o periodo do ensaio.

Rozzi et al.(2001) pesquisaram um novo método para a medicdo da atividade
metanogénica chamado MAIA (Methanogenic Activity and Inhibition Analyser) que
consiste em uma titulagdo biosensora através de um pHmetro onde a acalinidade produzida
pela metanogénese acetoclastica é neutralizada pela adicéo de acidos. Pelo volume titulado
pode-se calcular a atividade da metanogénese acetoclastica. Vérios testes realizados na ltdlia
(Rozzi et al. 2000 apud Rozzi et al. 2001) e Africa do Sul ( Murugen et al.1999 apud Rozzi
et al. 2001) mostraram que por este método é mais fécil e preciso medir os valores maximos
de atividade, inibicdo e cinética da metanogénese acetoclastica comparado aos métodos
volumétricos e manométricos. A principio este méodo é simples mas exige um

procedimento experimental rigoroso ao ser realizado para se obter resultados confiaveis.

426 VANTAGENSE DESVANTAGENS DO TRATAMENTO ANAEROBIO

As vantagens do tratamento anaerébio sdo bem significantes, enquanto que as
desvantagens séo relativamente poucas. As vantagens normamente prevalecem sobre as
desvantagens para esgotos mais concentrados, com valores de DBOs maiores que 10.000
mg/L. Para esgotos menos concentrados, as desvantagens tornam-se mais importantes e
podem limitar o uso deste processo.
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4.2.4.1 Vantagens

Segundo McCarty (1964), as vantagens do tratamento anaerdbio podem ser mais
bem indicadas pela comparacéo deste processo com o tratamento aerdbio. No tratamento
aerébio, o esgoto é misturado com grande quantidade de microorganismos e ar. Os
microorganismos usam a matéria organica como alimento e usam o oxigénio do ar para
gueimar uma por¢ao deste alimento em dioxido de carbono e a agua em energia. Ja que estes
organismos obtém mais energia para esta oxidacdo, seus crescimentos sao rapidos e uma
grande porcado de matéria organica é convertida em novas células. A porcdo convertida em
células ndo é estabilizada de fato, mas simplesmente transformada. Embora estas células
possam ser removidas a partir do escoamento da agua, o lodo bioldgico produzido

representa um problema na sua disposi ¢ao.

No tratamento anaerébio, o esgoto também é misturado com grande quantidade
de microorganismos, mas aqui, 0 ar é excluido. Sob estas condi¢bes, 0 crescimento
bacteriano é capaz de converter a matéria organica a diéxido de carbono e gas metano. Ao
contrario da oxidacdo aerdbia, a conversdo anaerdbia a gas metano produz relativamente
pequena energia para 0S microorganismos. Assim, sua razdo de crescimento € lenta e
somente uma baixa porcao de esgoto é convertida a novas células e amaior por¢do de esgoto
restante, convertido a gas metano. Tal conversdo a gas metano representa a estabilizacdo do
esgoto, desde que este gas sgja insolUvel e escape do esgoto escoado, onde este pode ser

coletado e consumido como diéxido de carbono e &gua, devido ao calor.

Cerca de 80 a 90% da matéria organica degradada do esgoto pode ser
estabilizada em tratamento anaerdbio pela conversdo a gas metano, sendo que apenas 50%

da matéria organica em tratamento aerobio pode ser estabilizada (Chernicharo, 1997).

Outras vantagens podem ser citadas, como: possibilidade de um relativo alto
grau de estabilizagdo do esgoto, necessidade de baixas quantidades de nutrientes, oxigénio

desnecessario e o aproveitamento do metano como produto final.
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Como somente uma pequena porcdo do esgoto € convertido em células, o
problema de excesso de lodo € grandemente minimizado. Também, a necessidade de
nutrientes, nitrogénio e fosforo sdo proporcionalmente reduzidos. Isto € especiamente
importante no tratamento de efluente industrial, o qual € carente destes materiais.

Como o tratamento anaerdbio ndo necessita de oxigénio, este ndo € limitado pela
taxa de transferéncia de oxigénio. A auséncia da necessidade de oxigénio também reduz a
demanda de energia no tratamento. Em contraste, a producéo de gas metano pelo tratamento
anaerébio € uma boa fonte de combustivel e é freqlentemente usado para operacdo de

maguinas, producdo de eletricidade, etc.

4.2.4.2 Desvantagens

McCarty (1964), ressalta que o0 processo de tratamento anaerobio tem algumas
desvantagens que podem limitar 0 uso deste, para certos efluentes industriais. A maior
desvantagem € a necessidade de uma temperatura relativamente ata para uma Gtima
operacao; temperaturas na faixa de 30° a 35° C preferenciamente. Esgotos diluidos podem
ndo produzir metano suficiente para 0 aguecimento e isto pode representar uma limitacéo

maior.

Outra desvantagem do tratamento anaerobio esta relacionado com a lenta taxa de
crescimento das bactérias produtoras de metano. Por causa disto, longos periodos sdo
necessarios para o inicio do processo. Essa lenta taxa de crescimento também limita a taxa
pela qual o processo pode se gjustar & mudanca na carga de esgoto, temperatura e outras

condigdes ambientais.

Contudo, Rodriguez et al. (2001) pesquisaram uma metodologia inovadora para
melhorar a partida em Reatores UASB tratando esgoto doméstico. O reator foi alimentado
com um inoculo de baixa qualidade, ocupando 20% do volume do reator. A metodologia da
partida cumpriu uma sequéncia de lavagem do inoculo pela aplicacdo de trés diferentes
velocidades de fluxo ascendente. Uma vez o lodo lavado, o reator foi iniciado com TDH de
24,9 horas sendo reduzido gradualmente para 6,7 horas ao final do estégio. Durante a fase

inicial houve uma evolugdo positiva em termos de quantidade, qualidade e distribuicéo
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homogénea do lodo. Consequentemente houve uma evolucdo positiva na remocdo de
matéria organica. Para TDH acima de 14 horas a remocao foi principal mente fisica enquanto

que, para TDH abaixo de 9 horas aremocéo foi mais biol dgica.

Cabe ressdtar ainda que, 0 gds metano comporta-se como um ozonicida,
podendo comprometer a camada de ozbnio devido sua liberacdo a atmosfera se ndo for

devidamente utilizado ou eliminado.

Baseado nas consideragdes acima e pelos parametros de qualidade medidos,
pode-se concluir que a partida de um reator UASB para tratamento de esgotos domeésticos,
alimentados com inoculo de baixa qualidade, pode ser feito com TDH t&o baixos quanto 15
ou 12 horas. Deste modo, € possivel reduzir o periodo de partida destes reatores para 4 a 6

semanas.

4.3 REATORES SEQUENCIAISEM BATELADA ANAEROBIOS

4.3.1 Generalidades

As tecnologias classicas de tratamento de residuos industriais e sanitarios como
lodos ativados, lagoas de estabilizagdo, filtros bioldgicos aerdbios e anaerdbios, tratamento
fisico-quimico, lagoas aeradas, tém sido utilizadas em uma gama variada de residuos

liquidos, principalmente em grandes industrias.

As peguenas e médias indUstrias normamente tém problemas de tratamento por
serem de funcionamento descontinuo (um turno diério) ou sazonais, 0 que limita o uso de
tecnologias classicas de tratamento, pois requerem grandes areas, principa mente em climas
sub-tropicais e frios. Poucas sdo, entdo, as alternativas de tratamento para pequenas
comunidades, |oteamentos e pequenas industrias.

Os Reatores Sequenciais em Batelada (RSB) apresentam-se como uma
alternativa viavel para muitos destes casos, devido a0 seu baixo custo de implantacdo e
operacao (comparando-se com outros processos biol 6gicos convencionais), bem como a sua
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capacidade de atender aos mais rigidos padrdes de emissdo de efluentes. (De Luca et al.
1989).

4.3.2 Histérico

RSB sdo sistemas periddicos de alimentacdo e descarte que estdo sendo usados
com éxito para o tratamento de efluentes domésticos e industriais. A tecnologia dos RSB
ndo € nova, e de fato precede 0 uso do processo dos lodos ativados de fluxo continuo
(Aurora et al. 1985). Entretanto, os RSB foram esquecidos por mais de cinguenta anos e

somente foram revivido nos anos 70 principalmente pelo trabalho de Irvine e Bush (1979).

A tecnologia dos RSB, € aplicada a processos bioldgicos principal mente,
aerdébios. Esta tecnologia também vem sendo utilizada em processos intermitentes, onde
condi¢des aerdbias, andxicas e anaerdbias sdo arranjadas de modo a induzir a remocéo de
nutrientes. (Cybis e Horan, 1995).

O primeiro processo anaerdbio de alta taxa foi desenvolvido como um resultado
dos estudos de Fullen (1953), Schroepfer et al. (1955) apud Sung e Dague, (1995) , Steffen
(1958) apud Sung e Dague, (1995) ,Schroepfer e Ziemke (1959). O processo foi andlogo ao
lodo ativado aerdébio e foi chamado de “processo anaerébio de contato” (Sung e Dague,
1995).

Outras alternativas também foram exploradas, va&ios outros processos
anaerdbios de ata taxa estdo sendo desenvolvidos e aplicados em toda a parte do mundo
incluindo os filtros anaerébios (McCarty, 1966, Young e McCarty,1969, Young, 1968), os
UASB (Lettinga et al. 1979; Lettinga et al., 1984, Lettinga e Hulshoff Pol, 1986) e o
processo de leito fluidizado. (Switzenbaum e Jewell, 1980).

Dague (1967) monitorou estudos de laboratorio sobre métodos de aumentar a
populacdo microbiana em reatores anaerobios. O estudo envolveu alimentacéo em batelada,
separacao interna de solidos e descarte do sobrenadante. O processo foi chamado de “Lodos
Ativados Anaerébios’ (Dague e McKinney 1966;1970).
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Este processo foi capaz de alcancar longos tempos de retencédo de solidos (TRS)
com curtos tempos de retencdo hidraulica (TDH) apresentando bons resultados de
biofloculacdo e eficiente separacdo de sdlidos dentro do reator. Embora ndo reconhecido
naquele tempo, ocorreu o que é agora chamado de granulacdo da biomassa. Dague et al.
(1966) relataram os resultados deste estudo e observaram que taxas de conversdo de
esgoto a metano equivalentes a 35°C ou 25°C, poderiam ser alcancadas a baixas

temperaturas se altas concentragdes de biomassa fossem mantidas no interior do reator.

Em suma, segundo estes autores, a performance do processo pode ser
independente da temperatura com compensacdo proporcional a reducdo da atividade
metabdlica através do aumento da populacdo microbiana. Foi notado que a concentracdo da
biomassa ativa aumentou automaticamente como resultado da reducdo da taxa de respiracéo

enddgena dos microorgani smos para baixas temperaturas.

Os autores e co-autores da Universidade do Estado de lowa (Habben, 1991,
Pidaparti, 1992; Sung e Dague,1992) monitoraram estudos sobre um novo reator atamente
eficaz na retencdo de massa microbiana. Este novo reator foi chamado de “Reator
Sequiencia em Batelada Anaerdbio” (RSBAN).

Asinari di San Marzano (1981) examinaram o efeito de carregamentos
semicontinuos sobre a performance do reator, concluindo que este tipo de carregamento
parece ser mais seguro do que carregamentos continuos. Andlises matematicas comparando
a eficiéncia de tratamento e cinética entre sistemas sequenciais em batelada e de mistura
completa foram apresentadas por Droste (1989) que concluiu que a reacdo pode ser
modelada pela cinética de segunda ordem. O desenvolvimento do modelo cinético pode
satisfatoriamente descrever a performance dos RSBAN com respeito as variagdes na DQO

soluvel e aconcentragdo de MLV SS.

Sanchez et al. (1990) estudaram o comportamento de reatores sequenciais
anaerobios no tratamento de esgoto sollvel, concluindo, entre outros, que o manto de lodo
granulado pode ser mantido submerso na operacao de reatores sequenciais. Foi observado

gue o manto de lodo granular melhorou com o tempo de operagdo nos reatores. Os RSBAN
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s80 capazes de resistir decréscimos significantes no manto de lodo granular com um minimo

de perda de biomassa, por longos periodos (maximo de dois meses).

Dague e Pidaparti (1991) pesquisaram o tratamento do efluente de uma indlstria
de produtos suinos utilizando Reatores Sequenciais em Batelada Anaerdbios, concluindo
gue é possivel acancar niveis iguais de estabilizacdo anaerébia do efluente suino, com
temperaturas variando de 25°C a 35°C. O RSBAN ¢ atamente eficaz em biofloculacdo e
separacao de solidos e é capaz de uma retencéo eficaz de solidos de biomassa resultando
em longos tempos de retencdo, necessarios para alcancar a estabilizagdo do esgoto para
25°C e 35°C.

Em 1991, Dague e Pidaparti pesquisaram os principios fundamentais do RSBAnN
gue mostrou ser um processo capaz de alcancar altas taxas de bioconversdo de matéria
organica a metano e dioxido de carbono. Com alimentacdo em batelada e descarte do
efluente, o0 processo alternou entre condi¢des de altas e baixas concentragdes de substrato.
Isto resultou em altas taxas de conversdes de substrato durante a alimentacéo e baixos niveis
de F/M (aimento/microorganismos) durante a caréncia de alimento. A baixa taxa F/IM
resultou em uma eficaz biofloculagdo e minima producdo interna de gés, resultando em uma

eficiente separacao de solidos.

Estudos readlizados por Ruiz et al.(2001) quanto a performance de RSBAN
trabalhando na fase mesofilica com ciclos de 12 horas (11 horas de reacdo e 1 hora para
sedimentacdo e descarte), tratando efluentes de industria alimenticia obtiveram resultados na
remocao de DQOy em torno de 86% e DQOg e €M torno de 91%, com concentracéo de

SAlidos Suspensos no efluente final de 670 mg/L.

4.3.3. DESCRICAO DO PROCESSO.

4.3.3.1 Principio de Operacao

A descricdo a seguir foi baseada no trabalho de Sung e Dague, 1993. Os reatores
seqiienciais sdo operados atendendo a quatro etapas. alimentacdo, reacdo, sedimentacdo e



42

descarte. A aimentacdo envolve a adicdo do substrato ao reator. Com mistura continua
durante a alimentac&o, a concentracdo do substrato aumenta rapidamente e a taxa metabdlica
cresce para valores mais altos. O volume do aimento é determinado com base em inlmeros
fatores, incluindo o TDH desgjado, carga organica e caracteristicas de sedimentacéo do lodo

observado.

A reacdo mais importante € a conversdo do substrato organico a biogés. O tempo
requerido para a reacd0 depende de alguns parametros, incluindo a caracteristica do

substrato, qualidade do efluente desgado, concentracdo da biomassa e temperatura do

esgoto.

Durante a sedimentacdo, a mistura € interrompida para permitir a separacéo da
biomassa. O reator age por s sO como um clarificador. O tempo requerido para a
clarificacdo podera variar, dependendo da sedimentabilidade da biomassa, abrangendo
normamente entre 10 a 30 minutos. A concentracéo do licor de solidos suspensos (ML SS)
no reator é uma variavel importante afetando a capacidade de se obter um sobrenadante
clarificado para ser descarregado como efluente. Outra importante variavel a ser observada é

a taxa especifica do processo de carregamento (F/M).

O descarte do esgoto tratado é feito depois que a separacdo de sdlidos tenha
ocorrido. O volume do descarte é normalmente igual ao volume adicionado durante a
alimentacdo. O tempo requerido para o descarte € comandado pelo volume total a ser
descartado durante cada ciclo e a razéo de descarte. Uma vez que o descarte sga
completado, o reator est& pronto para ser alimentado outra vez.

4.3.3.2 Biofloculacdo Anaerobia

Dague e co-autores (1992) observaram microorganismos anaerdbios flocularem
como a biomassa dos lodos ativados aerdébios e que a eficiéncia da floculacdo foi afetada
pela carga organica, particularmente pela razdo alimento / microorganismo (F/M). Para
baixas razbes F/M, a biomassa floculou bem e sedimentou rapidamente, promovendo um
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efluente com baixa concentracdo de sblidos suspensos. O RSBAnN alcancou uma
biofloculacéo eficaz como um resultado da baixa taxa F/M que foi acancada durante as

condicdes de caréncia de alimento.

Pode-se alcancar uma baixa taxa F/M através de uma baixa concentracdo de
aimento (F) €/ou do aumento da massa de microorganismos (M). Este limite para a
densidade dos microrganismos pode ser obtido no reator através da separacéo dos sdlidos e
retencdo interna. A outra variavel é a concentracdo de alimento. Em uma alimentacdo
continua, com o reator operando em regime completamente misturado, a concentragdo de
alimento envolvendo os microorganismos € constante. Em contraste, na alimentacdo em um
reator em batelada, a concentracdo de alimento é alta imediatamente apds a alimentacdo e

declina até que o reator € alimentado novamente, como pode ser observado nafigura4.2.

No sistema em batelada, a concentracdo do substrato antes da alimentacdo €
baixa, ao contrério do sistema continuo de alimentagdo. Assim, um sistema de alimentacéo
em batelada é capaz de acancar mais €ficientemente floculagdo — granulacéo da biomassa e
separacdo de sblidos do que no caso de alimentacdo continua para processos anaerdbios de

contato. Este fendbmeno é somente uma das caracteristicas chave do processo dos RSBAN.

Como pode ser visto na figura 4.2 a seguir, para uma dada concentragdo de
MLSS no reator, a taxa F/M é certamente alta depois que o ciclo de aimentacdo é
completado. Isto propicia uma alta atividade metabdlica e altas taxas de conversao global do
esgoto a biogés, de acordo com a cinética de Monod. Proximo ao final do ciclo da reagdo, a
concentracdo do substrato encontra-se a niveis baixissimos, provendo condicBes ideais
(baixa taxa F/M e baixa producéo interna de gas) para floculagéo da biomassa e separacéo

durante a fase de sedimentacéo.
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Razdo méxima deF /M

Concentracéo Razdo média
de alimento mg/L deF/M

Razdo minimadeF /M

Tempo (dias)
Figura 4.2 — llustracdo do efeito da alimentacdo em batelada sobre a concentracao
de alimento erazéo F/M.
Fonte: Sung e Dague (1995)

4.3.3.3 Granulagdo

Segundo Hulshoff Pol et al (1983), as condicdes basicas para o tratamento de
esgotos de alta taxa sdo: alta retencdo de lodo, ata atividade especifica do lodo e um bom
contato entre o lodo e o esgoto.

A este respeito a concepcdo UASB (Lettinga et al, 1980), parece ser bem
sucedida. Recentemente muitos resultados satisfatérios de tratamento tém sido relatados a
respeito do uso dos reatores UASB para pequenas e grandes escalas de planta piloto, bem
como para escala real. Altas eficiéncias de tratamento tém sido acancadas para altas taxas

de carregamento.
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Estes bons resultados podem ser primeiramente atribuidos a formacdo de um
lodo altamente sedimentavel e ativo nos reatores UASB. Em muitos casos é formado um
tipo de lodo granular.

Segundo Wirtz e Dague (1996) o fendmeno de granulacéo € o processo no qual
uma biomassa floculenta ndo discreta, forma grénulos discretos e bem definidos. A
biomassa granular tem importantes vantagens sobre a biomassa floculenta. Primeiramente, a
biomassa granular apresentando grandes particulas de uma dada densidade, obtém altas
velocidades de sedimentacéo comparadas a pequenas particulas floculentas, 0 que capacita
a retencdo mais eficaz dentro da unidade de tratamento, portanto, menos solidos sdo
perdidos e um ato grau de tratamento pode ser obtido. Além disso, a biomassa granular
possui uma alta atividade especifica comparada a biomassa floculenta, o que permite taxas
mais atas de degradacéo do esgoto (Dubourguier et al., 1988; Hulshoff Pol et al., 1983;
Lettinga et al. 1980).

Como ja visto anteriormente, a degradacéo anaerdbia de compostos complexos
organicos a metano e dioxido de carbono, nas formas mais basicas, € um processo de trés
passos envolvendo pelo menos quatro grupos de bactérias anaerdbias. A interacdo destes
quatro grupos de bactérias é essencial para a eficiéncia da digestdo anaerébia. Especial

importancia é dada a conservacao de baixa pressao parcia de Hy,

Termodinamicamente, a oxidacdo de longas cadeias de é&cidos voléeis em
acetato pelas bactérias acetogénicas € impossivel, exceto para pressdes parciais de H;
abaixo de aproximadamente 10 atm. Isto implica que a metanogénese de CO, e H, é um
requerimento necessario para uma acetogénese eficiente. Entretanto, uma associacéo
fechada entre as bactérias acetogénicas e metanogénicas pode aparentemente beneficiar
uma digestdo global do processo, no qual o H, e outros intermedidrios podem ser
eficientemente transferidos entre os respectivos grupos de bactérias. Este €, teoricamente, o

beneficio que a biomassa granular proporciona.

Embora a transferéncia de H, e outros intermedidrios também ocorra em
sistemas de hiomassa floculenta, a distancia que cada produto intermediario deve percorrer €
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minimizada num sistema no qual a bactéria € fixada em uma posicéo fechada para outra
bactéria, tal como ocorre dentro de cada granulo individual (Guiot et al., 1990; Pauss et al.,
1990; Schink e Thauer, 1988).

Séo varios os fatores que afetam o processo de granulacdo no tratamento
anaerdbio, ja que este pode ser primeiramente comandado pelo crescimento bacteriano. O

processo de granulacdo podera ser afetado pel os seguintes fatores:

1. Condig¢bes ambientas:
A disponibilidade de nutrientes essenciais, para que as condigdes de crescimento fossem
otimas,
A temperatura, jA que a atividade especifica do lodo metanogénico é atamente
dependente da temperatura;
O pH, o qual deve estar nafaixa 6tima (6,5 —7,8);
A composicdo do esgoto, a biodegradabilidade da matéria organica, a presenca de
matéria organica e inorganica ndo biodegradavel dispersa, a composicdo ibnica e a

presenca de compostos inibitorios.

2. Tipo delodo:
Com respeito a atividade especifica sedimentabilidade e natureza da fracéo inerte.

3. Condicdes do processo aplicadas durante a partida do reator, tais como:
O procedimento de aumento da taxa de carregamento, ou sgja, 0 grau de sobrecarga e a
consequente lavagem dos solidos suspensos para fora do reator;

A amostra de lodo usada como indculo.

Zoetemeijer at al (1981) apud Hulshoff Pol at al (1983) observaram granulacéo
na acidificagdo de glicose em um reator UASB para curtos tempos de residéncia. Para 1 hora
de tempo de residéncia, com uma concentracéo de glicose de 10 Kg/m® e 6 horas para 50 Kg
de glicose/m® também foi observado granulagdo. Os granulos formados tinham 1mm de

didmetro e apresentaram-se instaveis sob condi¢des de falta de alimento.
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Segundo Sung e Dague (1995) uma importante caracteristica do processo dos
RSBAN é a gradual conversdo da biomassa floculenta em biomassa granular altamente
ativa. No processo chamado granulagédo pode ser notado que 0s microorganismos anaerébios
tendem a aderir uns aos outros bem como as particulas suporte inorganicas e / ou organicas

de formafirme, densa e granular.

Dague e Sung (1995) operaram seus RSBAN sob condicfes estaveis e
gradualmente aumentaram a taxa de carregamento de DQO por longos periodos de tempo,
enquanto que Randall e Dague operaram os RSBAN aumentando as taxas de carregamento
de DQO, téo rapido quanto possivel, o que efetivamente produziu grandes porcdes de

biomassa e pareceu ter sido selecionada uma biomassa granular.

Randall e Dague (1996), obtiveram granulos com didmetros maximos em cada
reator de aproximadamente 2mm, 2,25mm, 1,85mm e 2,3mm. Consideraram ainda,

particulas com diéametro por volta de 0,25 a 0,8 mm, de biomassa floculenta.

Tay e Yan, (1996), operando reatores UASB com concentragdes de DQO de
1000, 2000, 5000 e 10000mg/L, acancaram granulos com tamanhos de 2,75mm, 2,30mm,
2,40mm e 0,75mm, respectivamente. Estes autores consideraram que 0 inicio da granulacéo
apresentou granulos com tamanhos de 0,25mm. Cabe salientar que estes valores maximos de
granulos foram obtidos para 120 dias de experimento e os reatores apresentaram diferentes

formasentres.

Sung e Dague (1992) observaram, depois do granulo desenvolvido nos RSBAN,
a eficiéncia do tratamento nos mesmos foi mais estavel e os autores foram capazes de tratar
dtas taxas de carregamento de DQO comparado aos outros sistemas RSBANn nédo

granulados.

A vantagem da formagdo de granulos, segundo Randall e Dague (1996), esta na
formacdo de uma colénia granular de bactérias quando comparada com um sistema
bacteriano floculento, no qual bactérias individuais sdo dispersas a eatoriamente por todo o

volume do reator.
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Como as bactérias que utilizam carboidratos, produzem &cidos voléateis de
cadeia longa, didxido de carbono e ions de hidrogénio, as bactérias que utilizam os acidos
volatels de cadeia longa estéo presentes para remover os acidos do sistema e acentuar
rapidamente acentuando a degradacdo de carboidratos. Da mesma forma, como os acidos
volateis de cadeia longa sdo convertidos a acetato, dioxido de carbono e ions de hidrogénio,
as bactérias acetoclasticas metanogénicas estdo presentes para imediatamente converter

acetato a metano e diéxido de carbono.

Os ions de hidrogénio e dioxido de carbono sdo rapidamente convertidos a
metano pela utilizacdo de hidrogénio na metanogénese. A termodinamica para 0 uso do
substrato é melhorada em uma biomassa granular comparada com a biomassa floculenta, por
causa da relativa posicao fisica de varios grupos de bactérias em relaco a outros grupos
bacterianos. (Doubourguier et al., 1988; Guiot et al, 1990)

Com o granulo desenvolvido, a termodinamica continua a melhorar por causa de
um crescente nimero de bactérias presentes dentro do mesmo. Porém, como a popul agcdo
metanogénica aumenta, € a por¢do de metano produzido também aumenta, as bolhas de
biogas podem comecar a quebrar partes da estrutura dos granulos. Isto leva ao aumento da
concentracdo de produtos intermediarios de degradagdo, tais como acidos voléteis, didxido
de carbono e hidrogénio. Se este processo continuar, o sistema de pH decresce até a

metanogénese ser efetivamente inibida e a estabilizacgo do substrato ser minima.

Randall e Dague (1996), relataram que durante a realizacéo do experimento em
RSBAN, baixos TRS (Tempo de Retencdo de Solidos), de 3 ou 4 dias, pareceram ter um
efeito benéfico sobre a taxa de granulacdo nos reatores. Uma vez que a granulagcdo foi
alcancada em seus experimentos, 0 TRS néo pareceu afetar a capacidade de carregamento de

DQO para uma dada concentragéo significante.

Os RSBAN tendem a promover um processo de granulagéo pela intensa pressao
durante o ciclo de descarte. O processo de descarte tende a carregar para fora os flocos
pobremente sedimentados e organismos dispersos, selecionando os agregados mais
rapidamente sedimentados. Assim, com 0 passar do tempo, a biomassa granular torna-se
dominante e conduz a uma rgpida sedimentacéo do lodo e um sistema atamente estével.
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4.3.3.4 Mistura

O objetivo de aguns dos primeiros estudos sobre digestdo anaerdbia foi avaliar
os efeitos da mistura na cinética do processo (Streeter, 1973; ASCE Report,1938 apud Sung
e Dague, 1995). Inicialmente o trabalho conclui que a mistura é importante e, sendo
continua, podera garantir condi¢des uniformes, tais como temperatura, pH e concentracéo do

substrato no interior do reator.

Dague e McKinney (1970) relataram que a mistura sendo intensa podera quebrar
os frégeis bioflocos anaerdbios e resultar em uma pobre separacéo de sdlidos. Foi também
relatado que a mistura ndo necessita ser continua. De fato, a pesquisa indicou que mistura
intermitente (2 min/hora) melhorou a separacdo biomassa — solidos e acima de tudo a
performance do reator, baseado na eficiéncia de remocéo de DQO.

4.3.4 Vantagens e desvantagens do RSBAN.

A seguir sdo apresentadas algumas vantagens e desvantagens dos RSBAN. Nota-
se que a maioria delas dizem respeito a tecnologia dos RSB, sgam eles aerébios ou

anaerobios.

4.3.4.1 Vantagens

Efluente pode ser mantido no interior do reator pelo tempo que for necessario para
alcancar os padroes de emissdo exigidos (Aroraet al., 1985);

RSBAN comporta-se como uma bacia equalizadora durante a fase de enchimento,
podendo tolerar mais facilmente cargas de choque e vazbes de pico (Silvertine e
Schroeder, 1983);

Apresenta maior flexibilidade no processo, ja que o nivel do liquido dentro do reator
pode ser fixado a niveis mais baixos logo apds a implantacdo do sistema quando a vazéo

€ menor gque avazado de projeto (Aroraet al. , 1985);
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Sistema pode ser operado como fluxo de pistdo ou mistura completa, sem custos
adicionais (Irvine e Bush, 1979);

Devido as condicoes quase ideais de sedimentacdo, durante a fase de sedimentacéo seréo
evitados problemas como curto-circuito, comuns aos decantadores dos sistemas de fluxo
continuo (Irvine e Bush, 1979);

N&o h& necessidade de decantador, ja que o proprio RSBAn comporta-se como um

decantador;

N&o ha necessidade de recirculagdo nem de liquido, nem de solidos ja que ndo ha

descarte de lodo e o efluente € descartado ap0s ocorrer a sedimentacdo dos solidos;

Alternancia de ata e baixa concentracdo de DQO: num RSBAN a concentracdo de
aimento é ata logo apds a aimentacdo, declinando com o tempo da reacdo. A
concentracdo de substrato, antes da nova fase de aimentacéo, é mais baixa num RSBAN
do que num sistema continuo. Desse modo, pode-se obter bioflocul agdo/biogranulacéo e
sedimentacdes melhores que em sistemas continuos. Terda também nivels baixos de
produtos orgénicos solUveis intermedidrios, fornecendo vantagens competitivas as
bactérias formadoras de metano, pois tera uma baixa concentracdo de écidos graxos
volateis (Dague et al.,1992);

Apresenta vantagens na cinética, pois para qualquer concentracdo de biomassa no reator,
a razéo alimento/microrganismo € alta logo no inicio da fase de reacdo, 0 que permite
gue atas taxas metabdlicas sgjam atingidas, com a conseqiiente melhoria na producéo de
gas (Dague et al., 1992);

4.3.4.2 Desvantagens

RSBAN tem por caracteristica basica uma descarga concentrada do efluente tratado, em

batel ada aos corpos d’ dgua.
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Nos sistemas de tanques multiplos ha necessidade de mais equipamento, como vavulas
de controle, misturadores, controladores de niveis e de tempo com microprocessadores
(Arden e Lockett, 1914).
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5. METODOLOGIA

5.1 INTRODUCAO

Para a redlizacéo deste trabalho foi montado um sistema de Reatores Sequienciais
em Batelada Anaerébios (RSBAN) em escala de bancada, no Laboratério de Tecnologias
Ambientais, do Instituto de Pesquisas Hidraulicas (IPH) da Universidade Federa do Rio
Grande do Sul.

O trabaho experimental foi dividido em duas etapas. Na primeira etapa,
realizada de 29/10/1997 a 05/02/1998, analisou-se 0 desempenho dos reatores segundo suas
geometrias. Uma vez determinada qual a melhor geometria de reator, verificou-se, o
desempenho dessa tecnologia variando-se os tempos de retencdo hidraulica (TDH). Esta
segunda etapa foi realizada entre 22/09/1998 e 09/03/1999.

5.2 ESGOTO SINTETICO UTILIZADO

O esgoto doméstico pode ser considerado como um complexo de baixas
concentragdes caracterizado por apresentar: baixa concentragcéo de DQO,; dta fragdo de
solidos suspensos (geramente 50% da DQO € proveniente dos SS); temperatura
relativamente baixa; grande flutuagcdo nas taxas de carregamento hidréulico e orgéanico. Estas
caracteristicas sdo particularmente relevantes no processo de tratamento anaerébio, pois
geralmente ocasionam um impacto negativo na performance do processo €/ou nos Custos.
(Van Lier et al. 2001).

Pelo fato do experimento ter sido realizado em escala de laboratério e ser
necessario um volume consideravel de esgoto diariamente, optou-se por utilizar um
substrato sintético com composicao organica e inorganica similares a uma agua residuéria

doméstica, tomando por base 0 esgoto sintético utilizado por Torres e Rodriguez. (1996)
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A composicdo organica da dgua residudria sintética apresentou: 50 % da DQO

como proteina; 40 % de DQO como carboidrato e os restantes 10% como lipidios.

Na producdo semanal do esgoto sintético, quantidades pré-estabelecidas dos
componentes organicos como proteina (extrato de carne), carboidrato (sacarose, amido
comercial e celulose) e lipidios (azeite comestivel) foram diluidas em agua potavel da rede
de abastecimento e armazenadas em frascos de 1 litro, sendo autoclavados. A sacarose foi
adicionada no composto apds a autoclavagem, ja que o aglcar, geralmente é consumido cru.
Apos o resfriamento dos frascos, estes foram colocados em geladeira a uma temperatura de
4°C.

Foi necess&rio, também, adicionar componentes inorganicos, em termos de
macro e micronutrientes. Como macronutrientes (sais minerais) foi utilizada uma solucéo de
CaCO3 numa concentracdo de 12 g/L. No momento da diluicdo do esgoto, no reservatorio,

era adicionado um volume de 10 ml desta solucdo para cada litro de esgoto.

Para fazer a solucdo de micronutrientes foram utilizados compostos nas
seguintes concentracdes: acido nitrilotriacético (NTA) com 12,8 g/L; CoCl.6H,O com 0,024
g/L; CaCl.2H,0 com 0,1 g/L; H3BO3; com 0,01 g/L ; molibdato de sddio.H,O com 0,024 g/L;
NaCl com 1 g/L; N&SeO3.5H,0 com 0,026 g/L; NiCl,.6H,O com 0,12 g/L. Desta solucéo,

tirava-se 1ml para cadalitro de esgoto.

Estas solugdes foram refrigeradas a 4° C e adicionadas ao esgoto sintético,
como ja mencionado, no momento da diluicdo feita no reservatério para alimentacéo,
juntamente com o concentrado de 1 litro dos compostos organicos. O esgoto foi misturado
mecanicamente até completa homogeneizacdo para o abastecimento dos reatores. A tabela

5.1 apresenta a composi ¢cdo média deste esgoto.



Tabela 5.1: Composicdo média do esgoto sintético

Parametro Valor
Nitrogénio Total 42,6 mg/L
Nitrogénio Organico 16,5 mg/L

Amonia

25,1 mg/L como Nitrogénio

Nitrogénio Oxidado

0,5 mg/L como Nitrogénio

Ortofosfato

6,4 mg/L como Fosforo

Alcalinidade Total

200 mg/L como CaCOs

pH

7,5

DQO

400 mg/L

5.3 PRIMEIRA ETAPA DO EXPERIMENTO

5.3.1 — Descricao

Nessa etapa foram utilizados quatro RSBAnN cilindricos com diferentes relactes

entre altura e didmetro, volume de 12 litros e tempos de retencdo hidraulica (TDH) iguais

paratodos os reatores, como mostra a tabela5.2.

Tabela 5.2- Dados dos RSBAN na primeira etapa

RSBAn | Diametro | Altura Volume | Quantidadede | Duragdode | TDH
(cm) (cm) (litros) ciclosdiarios | cadaciclo(h) | (horas)
R1.1 15 72,5 12,81 2 12 20
R2.1 20 40 12,57 2 12 20
R3.1 25 25 12,27 2 12 20
R4.1 30 17,5 12,37 2 12 20

Cada reator formou um sistema independente, a prova de ar, sendo composto

pelo préprio reator em acrilico; canalizagbes para alimentacdo do afluente e descarte do

efluente tratado;

reservatorio para a aimentacdo feita por gravidade, sistema de

aquecimento, utilizando um termostato agitador para aquecer a &gua destinada a passar
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pelas mangueiras enroladas nos reatores, mantendo, assm, a temperatura interna dos
mesmos, constante em 35°C; trés portas para sondas de pH, redox e condutividade (no corpo

do reator) e transmissores/ calibradores para o pH, redox e condutividade.

Na tampa de cada reator foi colocado um septo para ser possivel a coleta de
gases. Esta coleta foi feita por meio de uma seringa, para analise da composi¢céo do mesmo,

via cromatografia.

O conteldo dos reatores foi mantido em mistura por um sistema mecanico
acionado por temporizadores programados para ligarem e desligarem a partir de tempos pré-

fixados de reagdo, sedimentacéo e descarte do efluente.

Os parametros redox, pH e condutividade foram monitorados continuamente
com os dados correspondentes sendo recebidos diretamente no computador como descrito
mais adiante no item 5.5. Este monitoramento foi incorporado aos reatores, somente no final

desta primeira etapa.

5.3.2 Condicdes Operacionais

Os reatores foram operados com Tempo de Detencdo Hidréaulica (TDH) igual a
20 horas, resultantes de dois ciclos diérios de 12 horas cada um. Cada ciclo teve um tempo
de descarte de 30 minutos e enchimento de 15 minutos seguido por um periodo de reacdo de

9 horas e uma sedimentacdo de 2 horas.

Os RSBAnN foram aimentados a partir de um reservatério com um volume de
trabalho de 24 litros, por gravidade, onde era feita a diluicdo do esgoto concentrado. No
interior do reservatorio 0 esgoto era agitado mecanicamente através de um conjunto
composto por misturador e controlador de velocidade, para garantir a homogeneidade do

afluente durante a alimentagéo.

Cada reator foi operado com volume Util de 10 litros sendo abastecido com 6

litros, j& que 4 litros eram conservados no interior do reator proveniente do ciclo anterior.
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Como o objetivo era o de manter o maximo de sblidos no interior dos reatores, ndo houve

nenhuma rotina de descarte de lodo.

Para fins de inoculagdo, em cada reator foram colocados 500 mL de lodo
proveniente de um UASB tratando o efluente de uma fabrica de gelatina, localizada préximo
a Porto Alegre. Tudo foi feito de modo a obter uma concentragdo de solidos voléteis totais
dentro do reator aproximadamente igual a 2500 mg/L, quando atingido o volume de
trabal ho.

A figura 5.1 representa esquemati camente as fases distintas para cada ciclo

independente de sua geometria ou tempo de retencdo hidréulico (TDH).

LODO

Enchimento Reacao Sedimentacéo Descarte

Figura5.1: Fasesde um ciclo doreator sequiencial em batelada.

A figura 5.2 mostra o experimento montado em escala de bancada.
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Figura5.2 —ReatoresR1.1, R2.1, R3.1 e R4.1 (posicionados da esquer da para a dir eita,

respectivamente) em pleno estado de reagdo, com sistema de aguecimento externo aos

mesmos, com alimentacao por gravidade e descarte manual.
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Figura 5.3: Complexo da 1* etapa do experimento composto por: tanque de
aquecimento (abaixo da bancada); bomba para circulacdo da agua quente pelas
mangueir as (abaixo da bancada e ao redor dos reatores); controladores de velocidade
da agitacdo interna dos reatores (a cima da bancada, abaixo de cada reator);

reservatorio de alimentagdo por gravidade (direita, a cima da bancada).
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Y (Y S

Figura 5.4: Sistema de medicdo de gas por deslocamento de coluna d’ &gua.

5.4 SEGUNDA ETAPA DO EXPERIMENTO

5.4.1 — Descricao

Para a segunda etapa foram construidos mais dois reatores de mesma geometria
do reator R4.1 da etapa anterior, uma vez que geometria revelou-se a melhor como sera
visto no préximo capitulo. Portanto, essa etapa foi composta por trés reatores, com relacdo
altura/diametro idénticas entre si, volume de 12 litros e com diferentes tempos de retencéo

hidraulica como mostrado natabela 5.3.

Foram escolhidos TDH menores comparados ao da primeira etapa, para verificar
aviabilidade de se tratar maiores volumes de efluente diariamente.

Nesta fase os reatores foram operados de forma idéntica a primeira,

diferenciando apenas o sistema de alimentacdo onde foram utilizadas bombas peristalticas.



Tabela 5.3- Dados dos RSBAN na segunda etapa

Duracéo de
RSBANn |Diametro |Altura |Volume |Quantidade de|cada ciclo TDH
(cm) (cm) | (litros) |ciclosdiarios |(horas) (horas)
R1.2 30 17.5 12 6 4 7 horas
R2.2 30 175 12 4 10 horas
R3.2 30 17.5 12 3 8 13 horas
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O conteldo do reator foi misturado por um sistema mecéanico acionado
automaticamente por um sistema de controle que serd descrito no item 5.5, ligando e
dedligando a partir de tempos pré-fixados de reacdo e sedimentacdo . Nesta segunda etapa
do experimento foram utilizadas 6 bombas peristélticas, sendo 3 para abastecer os reatores

com o afluente e 3 para descartar o efluente dos mesmos.

Todos os RSBANn foram conectados a um sistema de aquisicdo de dados e
controle (AD & C) composto por um computador, uma interface anal6gica digital, terminais
para conexao e cabos coaxiais blindados, sendo este sistema comandado por um software de
controle. Os parametros redox, pH e condutividade foram monitorados continuamente com

os dados correspondentes sendo recebidos diretamente no computador.

5.4.2 Condigdes Operacionais.

Como ja mencionado anteriormente, os RSBAN foram operados com TDH de 7,

10 e 13 horas, respectivamente para os reatores R1.2, R2.2 e R3.2.

Nesta etapa os reatores foram completamente automatizados. O sistema de
controle utilizado baseou-se na utilizacdo de controladores programaveis interligados por

umarede Profibus.

Os controladores possuiam 4 entradas analégicas e 4 saidas digitais, estas
Ultimas capazes de acionar as bombas e os agitadores, conforme a programacdo do

experimento.
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Os €letrodos utilizados (pH, redox, condutividade) apresentavam como
caracteristica a alta impedancia, ou sgja, facilmente sofriam influéncia ou interferéncia de
outros sensores ou equipamentos, sendo necessario a utilizagdo de amplificadores isoladores

para garantir aintegridade dos sinais medidos.

Cada reator possuia um controlador associado, que realizava as medidas
correspondentes e acionava os diversos dispositivos. Estas medidas, por sua vez, eram
transmitidas, através da rede, a um microcomputador, onde foram armazenadas e
visualizadas. O microcomputador rodava um programa aplicativo onde se podia configurar
oS tipos de sensores conectados, a taxa de gravagdo, o tempo e a freguéncia dos

acionamentos.

Desta forma a aimentacdo, o periodo de reacdo, a sedimentaco e o descarte
foram comandados pelo sistema de controle e o monitoramento de pH, redox e
condutividade foi realizado pelo sistema de aquisi¢éao de dados.

Cada reator foi abastecido em 17 minutos e o efluente descartado em 10. O
esgoto afluente foi estocado em reservatorio com capacidade de armazenar os 70 L
necessarios para um dia de abastecimento, pois nesta etapa, havia mais alimentacdes diédrias
a serem feitas. O esgoto foi mantido em agitacdo constante, como na primeira etapa, através

de um conjunto composto por misturador e controlador de vel ocidade.

O afluente foi adicionado aos reatores por meio de bombas peristalticas sendo o
efluente descartado da mesma forma. Cada reator foi operado com volume (til de 7 litros
sendo que 2,8 litros permaneciam no interior dos reatores e 4,2 litros eram abastecidos e

retirados apés reacdo e sedimentacéo, ndo havendo descarte de lodo.
Cada reator foi inoculado com 1000 mL de lodo de mesma origem que a
primeira etapa, obtendo-se assim, uma concentracdo de solidos volétels totais de

aproximadamente 5000 mg/L .

Natabela 5.4 sGo apresentados os tempos de cada etapa dos ciclos dos reatores.



Tabela 5.4 — Relacdo temporal das etapas dos ciclos

Quantidade Tempo de Tempo de Tempode | Tempode

RSBANn | deciclos | abastecimento | agitacio/reacdo | sedimentacdo | descarte

diarios por ciclo por ciclo por ciclo por ciclo
10

R1.2 6 17 minutos | 3he30 minutos| 30 minutos | minutos
10

R2.2 4 17 minutos | 5he30minutos| 30 minutos | minutos
10

R3.2 3 17 minutos | 7he30 minutos| 30 minutos | minutos

A figuras 5.5 e 5.6 mostram a segunda etapa do experimento em escala de

bancada.

Figura 5.5 — Reatores R1.2 (esquerda) e R3.2 (direita) em fase de reacéo e reator R2.2
(centro) em fase de sedimentacéo.
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Figura 5.6 — Trés bombas peristalticas para alimentacdo (direita) e trés bombas
peristalticas para descarte (esquerda); reservatorio com sistema de agitacdo para
evitar sedimentacdo de macro e micro nutrientes, termostato para controle da
temperatura da agua de circulacdo para o aquecimento dos reatores (abaixo da
bancada).

Nesta etapa houve modificagbes, referentes a técnica operacional apenas na
alimentacdo que passou a ser feita, ndo mais por gravidade, mas ssm por meio de bombas
peristélticas para a aimentacdo e descarte do efluente tratado como ja mencionado
anteriormente, podendo ser observado na figura 5.6 e referente a automacgao da operacéo que

deixou de ser manual.



5.5 AMOSTRAGEM E ANALISESFiSICO-QUIMICAS

As coletas de amostras de todos os reatores, tanto na primeira etapa quanto na

segunda, foram feitas duas vezes por semana, sempre nas tercas-feiras e quintas-feiras.

As amostras do afluente e do efluente destinadas a determinacdo de DQO, NTK
e amdnia, foram preservadas com 2 mL/L de &cido sulfurico concentrado e apOs estocadas
em geladeira a 4°C. Na redlizacdo da anadlise de DQO foram usadas amostras filtradas e ndo
filtradas.

As amostras para a cromatografia ibnica foram filtradas e preservadas em
geladeira a 4°C. Para a cromatografia gasosa, as amostras destinadas a analises de acidos
volateis eram também preservadas em geladeira a 4°C, sendo que as andlises de gases eram

feitas imediatamente apds suas coletas.

Para as demais andlises fisico-quimicas, as amostras eram apenas mantidas em
geladeira a 4°C ou redlizadas logo apds a coleta como no caso da acalinidade e acidez. Nas

demais andlises, as amostras eram estocadas no maximo por 7 dias.

As medicdes de pH foram realizadas por eletrodo combinado de vidro, pelo
sistema AgCl com barreira idnica, marca Digimed modelo DMC-V1, com a seguinte
descricdo técnica: faixa de temperatura de 0 a 100°C; faixa de medicdo de O a 14 pH;

referéncia de escoamento por difusdo; conector BNC; aplicagdo em meio aquoso.

As medidas de redox foram realizadas por eletrodo combinado de pH, tipo anel
de platina, escoamento ou difusdo com ceramica pontual ou anular. Aplicagdo em potencial
redox para processo ou laboratério marca Digimed, modelo DMR-CPL.

As medidas de condutividade foram realizadas por célula de condutividade
marca Digimed, modelo DMC-010, em platina com corpo de vidro, constante em célula

K=1cm™ para aplicacbes gerais.
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As andlises da composicdo dos gases foram feitas no cromatdgrafo gasoso
Varian 3700, coluna 80/100 Chromosorb 102 MR 70938, com detector de condutividade

térmica, gas de arraste Hélio, a partir de amostras coletadas manual mente.

As andlises de &cidos voléteis foram realizadas no cromatografo gasoso Varian
3700, coluna 60/80 Carbowax 20M/0,1% H3PO,, detector FID, gés de arraste Hélio.

As andlises de ions foram realizadas no cromatégrafo idnico Dionex DX-120,
integrador 4400, coluna Dionex ionpac AS 4A-SC4mm, vazdo do e uente 2mL/min., eluente
utilizado: 1,8 mM NaxCOs, 1,7 mM NaHCOs.

As andlises de acidos graxos volateis (AGV) foram feitas com referéncia a
Supelco, INC. GC Bulletin 751G e ade gases 760D.

As amostragens redlizadas durante o perfil de um ciclo no fina dos dois
experimentos, foram realizadas em tempos pré-determinados. Como em Reatores
Sequenciais em Batelada Anaerdbios ocorrem altas taxas de degradagdo no inicio da reacéo,

foram feitas coletas mais frequientes nesta fase, sendo espacadas mais ao final do ciclo.

Os parémetros que exigiam andlises imediatas, assim eram feitas. Para os que
N0 necessitavam tanta rapidez, as amostras eram preservadas e refrigeradas para posterior

andlise.

Todas as andlises fisico-quimicas das amostras coletadas na entrada e na saida
dos reatores foram feitas seguindo as recomendacdes do Standard Methods for Examination
of Water and Wastewater, 19° edicdo. Os métodos especificos sdo apresentados na tabela
5.5.

Além dessas andlises duas determinagdes especiais foram realizadas. Séo elas.

atividade metanogénica especifica (AME) e determinacéo do tamanho do granulo do licor.
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Tabela 5.5 : Andlise segundo o Standard Methods for Examination of Water and
Wastewater, 19° edicéao.

ANALISES REFERENCIA
Alcainidade Total 2320B
Acidez 2310B
Demanda Quimicade
Oxigénio 5220 C
Fosfato 4110 A
pH 4500-H" B
Nitrito 4500 -NO, C
Nitrato 4500 -NOs; C
Nitrogénio Amoniacal 4500 —NH; B/E
Nitrogénio Total Kjedahl 4500 — Norg B
S6lidos Suspensos Totais 2540D
Salidos Suspensos Volateis 2540 E
Redox 2580-B
Condutividade 2510-B

55.1 DESCRICAO DO TESTE DE ATIVIDADE METANOGENICA ESPECIFICA
(AME)

Os procedimentos para a determinacdo da atividade metanogénica especifica
para cada amostra de lodo retirada dos reatores seguiram as recomendacdes encontradas em

Monteggia (1991). A seguir sdo apresentados 0s principais parametros e condi¢oes do teste:

Substrato: acetato de sodio com concentracdo inicial de 2g Hac/L.
Biomassa: 2 -5 g SSV/L
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Agua de diluicdo + nutrientes:
KH,PO,: 1,5 g/L

K,HPO,: 1,5 g/L

NH4Cl: 05 g/L

N&S.7H,0 : 0,05g/L

Extrato de levedura: 0,2 g/L
pH inicia: 6,8

Temperatura : 35°C

O teste de AME consiste em se avaliar a capacidade das bactérias metanogénicas
em converter substrato organico em metano e gas carbdnico. Dessa forma, a partir de
guantidades conhecidas de biomassa (g SVT) e de substrato (g DQO), e sob condic¢bes
estabelecidas, pode-se avaliar a producdo de metano ao longo do periodo de teste. A AME é
entdo calculada a partir das taxas de produtividade maxima de metano (mLCH4/g SVT.h ou

g DQOch4/g SVT.d) como descrito a seguir.

A partir das analises feitas via cromatografia gasosa dos gases col etados durante
a atividade metanogénica nos momentos em gue foram registrados os picos de producdo de

gas, escolhe-se a equacdo de melhor se gjuste para a curva do percentual de CH, .

Estas curvas e equactes estdo presentes no capitulo dos resultados e discussoes.

A incognita da referida equacéo diz respeito ao tempo em horas, que cada pico
de producdo de gés foi registrado. Com isto tem-se o0 valor de % CH, que serd multiplicado

pelo volume descarregado de gas em cada pico.

Desta forma tem-se 0 volume de CH, em cada pico, obtendo-se a producdo de
gas acumulada. Pelo intervalo de maior declividade do gréfico da producdo de gés é
possivel o calculo da AME da seguinte forma:

AME =V CH,
SVTt
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Onde:

V CH,: volume de gés metano.

t: intervalo de tempo da maior declividade.
SVT: Sdlidos Volateis Totais do lodo (g/L).

Para o desenvolvimento do teste foi utilizada a seguinte metodologia:

1. Determinar a quantidade de solidos voléteis presentes no lodo a ser analisado
(gSVTIL);

2. Colocar as quantidades pré-estabelecidas de lodo nos frascos de reacéo,
preferencialmente de 12 a 24 horas antes do inicio do teste, visando a adaptacéo
do mesmo as condicBes do teste. Utilizaram-se frascos de reacdo de 500 mL e
temperatura de 35°C para o desenvolvimento do teste;

3. Adicionar aos frascos de reacéo quantidades determinadas da solucdo tampéo e
de nutrientes, a fim de se obter concentragdes finais da mistura (lodo + solucgéo +
substrato) em torno de 2,0 g SVT/L. O volume final da mistura devera ocupar
90% do volume do frasco de reacdo (450 mL).

4. Antes de se adicionar o substrato, deve-se proceder a purga do oxigénio presente
no frasco, utilizando-se nitrogénio gasoso durante 5 minutos aproximadamente;

5. Adicionar o substrato aos frascos de reacdo, nas concentracbes desejadas
(2,0gDQOIL);

6. Ligar o dispositivo de mistura dos frascos de reacdo;

7. Registrar os volumes de biogés produzido, em cada intervalo de tempo, ao longo
do periodo de teste (mL/h). A determinacéo da concentracdo de metano no biogas
foi feita por cromatografia.

A determinacdo da AME foi redizada em um respirdmetro anaerébio
monitorando-se continuamente a taxa de producdo de biogés por meio de uma interface
digital acoplada a um computador o qual continha um software para 0 processamento e

visualizagao dos resultados.
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5.5.2 METODO PARA MEDICAO DO TAMANHO DO GRANULO DO LICOR

A granulacdo do lodo pode ser medida pela determinagédo da média do tamanho
das particulas de lodo ao longo do tempo. A média do tamanho das particulas é calculada
pela equacdo seguinte, em que é medida a distribuicdo da biomassa sobre uma base
volumétrica (Randall e Dague, 1996):

avg = (& (di®)/n )™

Onde:
n = nimero de particul as analisadas

di = didmetro da particulaindividual

Como di é uma medida do volume da particula, entdo da,g € uma média do

diametro da particula baseado na distribui¢do do volume da mesma.

A andlise foi feita em microscépio invertido da marca Olympus IX70 com
ocular de escala micrométrica. Colocou-se 5mL de amostra de lodo de cada reator da 2°
etapa do experimento (R1.2, R2.2, R3.2) em uma camara de sedimentacdo podendo-se,

assim, analisar a quantidade e tamanho dos granul os da biomassa.
5.6 MANUTENCAO DO EXPERIMENTO.
5.6.1 Limpeza e calibracéo das sondas de pH, condutividade e redox.

A manutencdo preventiva das sondas resume-se a limpeza dos eletrodos e

calibracéo periddica com as solucdes tampéo.

A limpeza dos eletrodos foi feita com égua destilada. Como a membrana do
eletrodo de pH é extremamente sensivel, a limpeza foi feita de modo a evitar qualquer tipo
de atrito com particulas abrasivas. Este procedimento foi seguido para os eletrodos de

condutividade e redox.
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Quanto a calibracéo periddica, visto ser a degradacéo dos eletrodos uma funcéo
das variaveis do processo, tentou-se determinar intervalos em funcéo da precisdo exigida e
de forma a ndo prejudicar o andamento do experimento, ja que a retirada das sondas dos
reatores impossibilitava a operacdo dos mesmos até que as mesmas fossem recolocadas e
devidamente vedado o orificio onde estas eram inseridas, pois os orificios localizavam-se a

um nivel bem abaixo do volume de trabalho dos reatores.
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6.RESUL TADOSE DISCUSSAO

6.1 —INTRODUCAO

Para melhor identificac@o e definic&o dos reatores e da etapa experimental a que
pertencem, os mesmos foram nomeados para a 1° etapa como R1.1, R2.1, R3.1 e R4.1 e para
a 2° etapa como reatores R1.2, R2.2 e R3.2. Os resultados e particularidades de cada etapa
serdo vistos separadamente. A andlise de aguns resultados e discussdes serdo feitas

conjuntamente para as duas etapas.

6.2—-12ETAPA

6.2.1 — Generalidades

Nesta etapa os reatores foram operados manualmente. Isto foi possivel por
apresentarem apenas 2 ciclos diarios dando condicBes da presenca de alguém a cada
alimentacdo e descarte. Desta maneira, 0 maior problema encontrado foi a falta de energia
elétrica que poderia prejudicar a eficiéncia dos reatores devido a falta de aguecimento dos

Mesmos.

Porém, pode-se dizer que nesta etapa ndo ocorreram problemas significativos
gue pudessem causar danos graves a estabilizacdo da biomassa e, por conseguinte, a
degradacdo da matéria organica. Desta forma, qualquer deficiéncia que ocorreu no
experimento foi amortecida

6.2.2 — Resultados diarios
A tabela 6.1 apresenta os resultados em termos de valores médios da primeira

etapa do experimento, bem como valores de desvio padréo, minimos, maximos e nimero de

determinagoes.
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Tabela 6.1: Estatistica basica da primeira etapa do experimento

Média | Desvio Padrdo | Minimo | M&ximo | N

Afluente DQO Total (mg/L) 436,08 42,30 372,00 | 524,13 | 26
SS (mg/L) 94,42 27,57 26,00 118,00 | 12

NTK Total (mg/L) 34,45 2,74 30,00 40,80 | 23

pH 6,93 0,44 6,20 7,65 26

Alcal. (mg CaCO4/L) 109,06 12,36 79,65 129,40 | 26

R1.1 DQOe Total (mg/L) 111,29 50,50 35,43 257,50 | 26
DQOe Filtrada (mg/L) 64,49 19,40 32,00 116,60 | 25

SSe (mg/L) 28,50 31,13 2,00 94,00 | 12

NTKe Total (mg/L) 33,27 8,18 27,24 68,70 | 23

pHe 6,97 0,17 6,74 7,27 26

Alcal. e (mg CaCO4/L) 242,38 21,66 219,75 333,00 | 26

ST licor (mg/L) 4612,12 1889,72 1522,00 | 6648,00 | 17

SVT licor (mg/L) 3747,88 1724,40 1040,00 | 5706,00 | 17

R2.1 DQOe Total (mg/L) 83,74 31,20 38,65 184,30 | 26
DQOe Filtrada (mg/L) 53,29 18,50 22,25 84,50 | 26

SSe (mg/L) 24,64 20,29 3,00 61,00 | 11

NTKe Total (mg/L) 31,50 8,94 24,40 68,90 | 23

pHe 6,94 0,15 6,70 7,25 26

Alcal. e (mg CaCO4/L) 246,99 22,07 219,00 | 318,00 | 26

ST licor (mg/L) 3755,76 854,20 2498,00 | 5368,00 | 17

SVT licor (mg/L) 2980,71 833,41 1882,00 | 4634,00 | 17

R3.1 DQOe Total (mg/L) 74,10 26,56 29,00 126,00 | 26
DQOe Filtrada (mg/L) 53,35 16,80 22,25 8340 | 25

SSe (mg/L) 18,75 15,26 N.D. 4700 |12

NTKe Total (mg/L) 30,47 8,18 24,34 63,00 | 23

pHe 6,89 0,19 6,70 7,42 26

Alcdl. e (mg CaCO4/L) 241,62 20,33 207,00 | 290,60 | 26

ST licor (mg/L) 5198,12 1037,58 2024,00 | 6444,00 | 17

SVT licor (mg/L) 428459 938,43 1500,00 | 5610,00 | 17

R4.1 DQOe Total (mg/L) 71,04 22,70 39,56 13350 | 25
DQOe Filtrada (mg/L) 51,92 18,43 25,50 88,00 | 25

SSe (mg/L) 16,67 12,91 1,00 40,00 | 12

NTKe Total (mg/L) 31,45 8,58 24,63 67,90 | 23

pHe 6,96 0,24 6,63 7,63 26

Alcal. e (mg CaCO4/L) 241,92 22,50 204,11 284,57 | 26

ST licor (mg/L) 4905,40 742,53 2864,00 | 5784,00 | 17

SVT licor (mg/L) 4043,53 691,91 2110,00 | 5136,00 | 17

OBS: e — efluente

Os vaores de alguns pardmetros na composicdo média do esgoto sintético
pretendido diferiram um pouco do esgoto sintético obtido no laboratério devido a
precipitacdo de algumas substéncias como o carbonato de calcio, ocasionando, assm, no

momento da coleta, uma amostragem com concentragao menor destes nutrientes.
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A partir de um exame dos valores de DQO e de Sdlidos Suspensos (SS), afluente

e efluente, constantes da Tabela 6.1, em conjunto com as Figuras 6.1 e 6.2, constata-se que
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ap6s um periodo inicial de aclimatacdo, obtiveram-se boas remocbes para ambos 0s
pardmetros. Além disso, € Obvia a predominancia dos reatores com uma menor relacéo
altura/diametro, sobressaindo-se 0 RSBAN R4.1, sobre os demais. Foram obtidas remocoes
de DQO e de SS maiores que 85% e 80%, respectivamente. Estas remocOes propiciaram
efluentes com valores téo baixos quanto 40 e 1 mg/L, respectivamente. Sung e Dague (1995)

obtiveram resultados similares em seus experimentos.

Nas figuras 6.3 e 6.4 sdo apresentados os dados relativos a ambnia e a0 NTK.
Como eram esperadas para ambientes anaerdbios, as formas reduzidas de nitrogénio poucas
alteracdes sofreram. As pequenas alteragdes ocorridas podem ser explicadas pelo fenémeno

de sintese bacteriana.
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Cabe sdientar que as concentracBes do afluente sintético para ambnia e

nitrogénio sdo aproximadamente de 25 mg/L e 43 mg/L, respectivamente. A amodnia

presente no efluente dos reatores encontra-se principal mente na formade ion (NH4"), pois na

faixa usual de pH, proximo a neutralidade, a ambnia apresenta-se naforma ionizada.

Analisando-se os resultados obtidos nos reatores da 12 etapa (ver figura 6.5),

verificase que o pH manteve-se na faixa de 6,6 a 7,5, ou sgja, na faixa toleravel para o

processo anaerdbio. Como as bactérias produtoras de metano tém um crescimento 6timo na

faixa de pH entre 6,6 e 7,4, embora consiga-se estabilidade na formagéo de metano numa

faixa mais ampla de pH, entre 6,0 e 8,0, pode-se, a principio, supor que €las tiveram plenas

condi¢des de se desenvolverem.
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Pelos valores apresentados na Tabela 4.2 onde constam as faixas étimas de pH

para a degradacdo de diferentes substratos, vé-se que os valores de pH no processo de

tratamento dos reatores abrangeram todas as faixas necessdrias para a degradacdo dos
substratos em estudo.
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Efetuando-se as determinacdes das parcelas da alcalinidade bicarbonato e da
alcalinidade dos écidos voléteis separadamente, de acordo com Ripley et al. (1986),
constata-se que todos os quatro reatores obtiveram uma relagcdo AlI/AP £ 0,3, provando

condicles estaveis de operacdo dos mesmos.

Ainda vinculou-se a maior eficiéncia do reator R4.1 a uma maior viabilidade do
seu lodo, como pode ser comprovado pelo exame da Figura 6.7, onde sdo apresentados 0s

solidos voléteis do lodo, expressos como percentagem dos solidos totais.

Verificou-se que 0s tempos necessarios para a estabilizacdo do processo
anaerébio, em reatores sequienciais em batelada, s80 menores do que 0S necessarios para
outras tecnologias, talvez devido a sobrecarga a cada batelada, acelerando o processo de

estabilizacdo da biomassa.
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Figura 6.7: Solidos voléateis do lodo (% dos sdlidos totais)

6.2.3 — Resultados dos perfis horéarios

Como os produtos gerados pelas bactérias acetogénicas sdo o hidrogénio, o

diéxido de carbono e o0 acetato, pode-se analisar nas figuras 6.8, 6.9, 6.10 e 6.11 dos perfis
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realizados nos quatro reatores, que ocorreu um acréscimo pontual de acido acético

acompanhado de um ligeiro decréscimo também pontual no valor do pH.

Segundo Chernicharo (1997), isto pode ser explicado porque durante a formagéo
dos é&cidos acéticos e propibnico, uma grande quantidade de hidrogénio é formada, fazendo
com que o valor do pH no meio aquoso decresca. Ha, porém duas maneiras pelas quais o
hidrogénio é consumido no meio: através das bactérias metanogénicas, que utilizam
hidrogénio e diéxido de carbono para produzir metano e através da formacédo de acidos
organicos, tais como propionico e butirico, acidos estes formados através da reacdo do
hidrogénio com diéxido de carbono e acido acético. Este fato € comprovado pela elevacéo
do pH no decorrer do processo em todos os reatores (12 e 22 etapas) independente do seu
TDH.
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Os gréficos das figuras 6.12, 6.13, 6.14 e 6.15 mostram 0 comportamento dos
Acidos Graxos Voléteis no decorrer do perfil de 12 horas. Os &cidos voléteis intermediérios
mais importantes, precursores da formacéo do metano, sdo 0 acético e o propidnico. O acido
propidnico resulta principalmente da fermentacdo dos carboidratos e proteinas presentes,
sendo que cerca de 30% do composto organico € convertido neste &cido antes que possa ser
convertido a acetato, formiato e finalmente a metano. O &cido acético é o é&cido
intermediédrio mais abundante, sendo formado praticamente a partir de todos os compostos
organicos (Van Haandel, Lettinga, 1994).

De todos os produtos metabolizados pelas bactérias acidogénicas, apenas o
hidrogénio e o acetato podem ser utilizados diretamente pelas metanogénicas. Porém, pelo
menos 50% da DQO biodegradavel é convertida em propionato e butirato, os quais sdo
posteriormente decompostos em acetato e hidrogénio pela acdo das bactérias acetogénicas.
(Van Haandel, Lettinga, 1994).

Num digestor metanogénico operando de forma apropriada, a pressdo parcial de
H, ndo excede a 10 atm, sendo que usua mente esta se encontra proxima a 10° atm. Nestas

condic¢des de baixa pressao de hidrogénio, passa a ocorrer entdo a degradacéo de propionato,
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butirato e etanol, liberando energia livre para 0 meio. Estas baixas pressdes parciais sO
podem ser mantidas se o hidrogénio for rapidamente e efetivamente removido pelas

bactérias consumidoras de hidrogénio (Chernicharo, 1997 apud L ettinga et al.,1996).

Pela determinacdo da concentracdo dos &cidos volateis para os 4 RSBAnN da 12
etapa, verifica-se que 0 R4.1, dentre os 4 reatores, foi 0 que menos quantidade de acido
propidnico apresentou. Este pode ser um fator que comprove uma maior eficiéncia deste
RSBAN, pois o fato tem sido vinculado a possiveis efeitos inibitorios deste acido volatil

relativamente asbactérias acidogénicas e metanogénicas (Bitton, 1994).

30

25 /\

AN

\\ \ —

\ ‘/0————4—/"’"\\(

M&-@?‘N & « e —

;
08:00 09:12 10:24 11:36 12:48 14:00 15:12 16:24 17:36 18:48 20:00
tempo (horas)

N
o

concentragéo (ppm)
=
ol
| —

B
\\
}
/

=
o

1

‘—O—écido acético —#— acido propidnico acido isobutirico acido butirico —%— 4cido isovalérico —e— 4cido valérico

Figura 6.12: Perfil das concentracesde AGV noreator R1.1.




oL

HCAT

: & A

O i\///\('i : b‘i:—“' o

08:00 09:12 10:24 11:36 12:48 14:00 15:12 16:24 17:36 18:48 20:00
tempo (horas)

‘—O—acido acético —#— 4cido propidnico &cido isobutirico 4cido butirico —¥— 4cido isovalérico —e— 4cido valérico

Figura 6.13: Perfil das concentracdes dos AGV noreator R2.1.

25

. /

-
3

concentracdo (ppm)

=
o

\/~/ /\\
M
/ b\

08:00 09:12 10:24 11:36 12:48 14:00 15:12 16:24 17:36 18:48 20:00
tempo (horas)

‘—O—acido acético —#— 4cido propidnico &cido isobutirico 4cido butirico —¥— 4cido isovalérico —e— 4cido valérico

Figura 6.14: Perfil das concentracdes dos AGV noreator R3.1.



83

25

20

&
|

I

[N
o

concentragéo (ppm)

N
N
AL 2

i

| —a

—9

08:00 09:12 10:24 11:36 12:48 14:00 15:12 16:24 17:36 18:48 20:00
tempo (horas)

‘—O—acido acético —#— 4cido propidnico &cido isobutirico 4cido butirico —%— 4cido isovalérico —e— 4cido valérico

Figura 6.15: Perfil das concentracdes dos AGV noreator R4.1.

Os é&cidos graxos volateis (AGV) sdo formados como produtos intermedidrios
durante a degradacdo de carboidratos, proteinas e lipideos, e 0s componentes mais
importantes resultantes da decomposicdo bioguimica da matéria organica sdo os acidos
volateis de cadeia curta, como o acético, propidnico, butirico e em menor quantidade, o
valérico e o isovalérico. Estes acidos volateis representam compostos intermediarios, a partir
dos quais a maior parte do metano é produzida, através da conversdo realizada pelas

bactérias metanogénicas (Van Haandel, Lettinga, 1994).

Deste modo, pode-se concluir que houve uma populacdo de bactérias
metanogénicas em guantidade suficiente dentro dos reatores e que as condicdes ambientais
no interior dos mesmos foram favoraveis, pois se pode observar no perfil que os acidos
intermediérios foram utilizados t&o rapidamente quanto foram formados.

Conseguentemente, ndo houve acumulo de AGV dém da capacidade
neutralizadora da alcalinidade naturalmente presente no meio e o pH permaneceu na faixa
toleravel as bactérias metanogénicas, ficando o sistema anaerdbio em equilibrio.

As Figuras 6.16 , 6.17.a, 6.17.b, 6.17.c e 6.17.d mostram os resultados obtidos

para producéo de metano e remocao de DQO, respectivamente.
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Em termos de producédo de metano, verifica-se que ndo ha uma predominancia
dos reatores mais baixos, o que poderia ser esperado. Provavelmente isto deva ser atribuido
aerro experimental, umavez que a estanqueidade do sistema néo pode ser garantida durante
a realizacdo do perfil temporal. No entanto, um padréo fica claro a partir da observacéo da
Figura 6.16. Ocorre um répido crescimento na producdo de gas metano no inicio do ciclo,
para entdo diminuir na direcdo do final do ciclo. Estatendénciafoi a mesma paratodos os 4

reatores.

Quanto a DQO, verificou-se um consumo rdpido no inicio do ciclo,
permanecendo estavel até o final do ciclo para todos os reatores. Quanto maior a relagéo

altura/ didmetro maior foi o tempo requerido para atingir estes valores estaveis.

Pela verificacdo da cinética dos quatro reatores em termos de taxa de remocéo

de substrato durante o perfil, chegou-se aos seguintes resultados para cada reator:
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R 1.1=> dYdt=0,4gDQO/L/dia
R 2.1=> dSdt=0,7gDQO/L/dia
R 3.1=> dSdt=0,8 g DQO/L/dia
R 4.1=> dSdt=1,2gDQOCO/L/dia

Constata=se que 0 R4.1 foi 0 que apresentou maior taxa de remocdo de
substrato, ou sgja, uma melhor cinética de degradacdo durante o processo, refor¢ando a
maior eficiéncia deste reator.

As duas Ultimas observactes relativas ao  comportamento da DQO e do metano
dentro de um ciclo, confirmam as vantagens “tedricas’ mencionadas por Sung e Dague
(1995). Neste artigo eles afirmaram que a caracteristica fundamenta dos RSBANn é
apresentar uma alta concentracdo de substrato no fim da aimentacdo e uma baixa
concentracdo antes da fase de sedimentacdo, resultando em baixas taxas de aimento/
microorganismos, levando portanto, a biofloculacéo e baixas produgdes de gas durante a
sedimentagéo.

E importante notar que a DQO solivel é alta no inicio do ciclo decaindo

rapi damente, obtendo-se uma producgdo de gés alta no inicio do ciclo e baixa perto do fim.

A baixa remocdo de DQO remanescente e a baixa producéo de gas no final do
ciclo sdo os fatores responsaveis pela dta eficiéncia na separacéo de solidos nos Reatores
Seqlienciais em Batelada Anaerébios ( RSBAN), pois desta forma reduz-se a um minimo a
turbuléncia melhorando a sedimentagéo.

Como a reducdo de sulfato leva a formacdo de H,S, que se dissocia em agua e
esta dissociacdo esta relacionada a temperatura e ao pH do meio, a forma néo-dissociada

(H2S) téxica é o principal componente dissolvido paravalores de pH inferioresa 7.

E importante verificar que a maior ou menor presenca de sulfetos na fase gasosa
dependera fortemente da producéo de gases no sistema, de maneira que, quanto maior for a
producdo de CH4 no reator, maior sera a quantidade de sulfetos na forma gasosa retirada da
fase liquida.
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Pel os resultados dos perfis de cromatografia iénica das figuras 6.18, 6.19, 6.20 e

6.21 percebe-se que a concentracdo de sulfato decai durante o ciclo proporcionando um

efluente com baixas concentracOes deste ion.
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cromatografia idnica do perfil do reator R3,1
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Figura 6.21: Perfil da concentracao ibnica ao longo de 12 horasdo R4.1

A incorporacdo microbiana de fosforo na digestdo anaerébia tem sido reportada
como sendo de aproximadamente 1/5 a 1/7 daquela estabelecida para o nitrogénio
(Chernicharo, 1997). Pode-se perceber que a concentracdo de fosfato é bem pequena ja que
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0 esgoto sintético apresenta 6,4 mg/L de ortofosfato como fosforo. A maioria dos
microorganismos € capaz de utilizar o ortofosfato inorganico, que pode ser incorporado

pelas células em crescimento, através da mediacdo de enzimas denominadas fosfatases.
6.2.4 — Andlise Edtatistica da 12 Etapa

Analisando estatisticamente a variancia e empregando-se a Tabela Anova com
um nivel de significanciaigua a 5%, verifica-se a maior eficiéncia geométrica do reator 4,

como mostra atabela 6.2:

Tabela 6.2: Resultado da tabela Anova analisando eficiéncia das geometrias.

1°ETAPA F Fcritico I nter pretacéo do resultado
R4.1X R1.1 |11,67 4,07 Ha diferenca significativa entre as geometrias
R41X R21 |28 4,07 N&o ha diferenca significativa entre as geometrias
R4.1 X R3.1 |0,308 4,07 N&o ha diferenca significativa entre as geometrias

Para a 12 etapa, houve diferenca significativa entre a relacéo altura/diametro do
R1.1 comparado ao R4.1 que apresentou maior eficiéncia de remocdo. Porém, esta diferenca
ndo foi constatada para os reatores com menor relacdo atura/didametro como o caso do R3.1
e R2.1. Ou sga, parece haver uma tendéncia em se alcancar melhores eficiéncias para

geometrias com relacdo altura/didmetro menores.

6.3—-22ETAPA

6.3.1 — Generalidades

Durante a segunda etapa do experimento os reatores foram completamente
automatizados. Devido a operacdo com diferentes TDH ficou invidvel a presenca de alguém
em cada alimentacdo e descarte durante o ciclo de 24 horas. Ocorreram aguns problemas
técnicos, dentre eles, eventuais falta de aquecimento por alguns dias durante esta etapa (no
maximo 2 dias corridos em cada falha) até que este problema fosse sanado, que certamente
afetaram o andamento do processo de estabilizacdo e de degradacéo da matéria organica.
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Esta falta de aguecimento, com a consequiente diminuicdo de temperaturas
aumentou a viscosidade do fluido do reator, diminuindo a velocidade de sedimentacéo,
provocando assim perdas de biomassa durante o descarte do efluente e consequientemente de
microorganismos dispersos. Cabe salientar que a temperatura ambiente média no local onde

foi realizado o experimento permaneceu em 27°C.

A temperaturas inferiores a 20°C, a solubilizacdo de gorduras, do material
particulado e de polimeros organicos € lenta, podendo se constituir na etapa limitante do
processo. Caso esses constituintes ndo sgfam solubilizados, poder&o ser arrastados do reator
ou ficar acumulados junto a superficie, ou nos gstemas de separacéo solido/gas/liquido. Por
outro lado, uma vez que aproximadamente 40% a 50% da matéria organica presente nos
esgotos sanitarios € constituida por material particulado, aém de lipidios, a ndo
disponibilidade desse substrato para promover o crescimento bacteriano poderd causar a
instabilidade do reator (Campos et al., 1999).

6.3.2 — Resultados diarios

Pode-se notar nitidamente, apés o periodo de aclimatacdo, a tendéncia de
estabilizacdo do processo de degradacdo anaerébia nos trés reatores, como mostram 0s
gréficos das figuras 6.22 € 6.23.

Sung e Dague (1993), trabalhando com esgoto doméstico com concentractes de
DQO de 400 mg/L, reportaram eficiéncias de 62% de remocéo de DQO para TDH de 8
horas sob temperatura de 35°C ap0s 2 meses de operacdo ja com lodo estabilizado.

Dague et al.(1996) observaram taxas equivalentes de conversdo de esgoto a
metano para temperaturas de 35° e 25°C, se atas concentracbes de biomassa fossem
mantidas no interior do reator. Ou sgja, a performance do processo pode ser independente da
temperatura devido a compensacdo proporcional a reducdo da atividade metanogénica
através do aumento da populagdo microbiana. Dessa forma, a falta de aguecimento nos
reatores pode ndo ter afetado de maneira significativa a biomassa dos mesmos devido a sua

alta concentracéo.
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Pelos valores de alcalinidade, na figura 6.23 pode-se notar nitidamente, apos o
periodo de aclimatacéo, a tendéncia de estabilizacdo do processo de degradacédo em todos os
3 reatores da 22 etapa. A acalinidade cresce a valores estaveis a medida que passa o periodo
de aclimatacdo, o que esta ligado a ocorréncia dadegradacdo anaerdbia da matéria organica

como mostra o gréfico dafigura 6.22.

Observa-se que a medida que a DQO decresce e se estabiliza, a acalinidade
mantém-se em valores proximos a 250 mg CaCOs/L, devido a metanogénese provocada pela
degradacéo da matéria organica. O pH, conseglientemente acompanhou 0 comportamento da

alcalinidade mantendo-se dentro da faixa étima para o tratamento anaerébio, entre 6,9 e 7,1.

A dcainidade de interesse é a alcalinidade devido ao bicarbonato, pois € a
principal fonte de capacidade tampdo na faixa de pH neutro. Nesta etapa, 0s reatores
também apresentaram relacdo Al/AP inferior a 0,3 comprovando condi¢fes estaveis de

operacéao.

Na tabela 6.2 foram colocados os resultados obtidos na primeira etapa do
experimento para 0 R4.1 (o mais eficiente) juntamente com os resultados da segunda. Isto
foi feito de modo a permitir a comparagdo do TDH de 20 horas com os praticados nesta
etapa.

Analisando os valores da Tabela 6.3 juntamente com o grafico da figura 6.24,
pode-se verificar que para 0 TDH de 20 horas, a eficiéncia de remocéo de matéria organica
foi maior do que paraos TDH de 13, 10 e 7 horas.



Tabela 6.3: Estatistica basica da segunda etapa do experimento.

Média | Desvio Padr@do | Minimo | M&imo | N
Afluente DQO Tota (mg/L) 453 23 405 498 38
SS (mg/L) 94,42 27,57 26,00 118,00 | 40
NTK Total (mg/L) 34 2 30 38 39
pH 6,6 0,44 6,20 7,65 41
Alcal. (mg CaCOs/L) 123 12,36 79,65 129,40 | 41
R1.2 DQOe Total (mg/L) 195 66 88 337 38
TDH 7h DQOe Filtrada (mg/L) 151 67 64 301 38
pHe 7 0,16 6,68 7,4 41
Alcal.e (mg CaCOg4/L) 239 26 169 275 41
NTKe (mg/L) 30 4 22 38 39
Amobniae (mg/L) 22 3 17 27 39
SSe (mg/L) 24 4 18 37 40
Eficiénciaremocdo DQO 67% 50,8% 81,3% | 22
R2.2 DQOe Total (mg/L) 167 60 127 453 38
TDH 10h DQOe Filtrada (mg/L) 129 57 67 326 38
pHe 7,1 0,17 6,5 7,3 41
Alcal.e (mg CaCOg3/L) 246 26 178 337 41
NTKe (mg/L) 31 4 24 42 39
Amobniae (mg/L) 22 3 17 28 39
SSe (mg/L) 23 6 13 42 40
Eficiénciaremocdo DQO 70% 56,1% 79,9% | 22
R3.2 DQOe Total (mg/L) 127 48 68 305 38
TDH 13h DQOe Filtrada (mg/L) 103 48 51 286 38
pHe 7 0,15 6,6 7.4 41
Alcal.e (mg CaCO3/L) 245 25 177 280 41
NTKe (mg/L) 30 5 21 39 39
Amdniae (mg/L) 24 3 19 29 39
SSe (mg/L) 22 4 17 32 40
Eficiénciaremo¢do DQO 74,5% 63,1% 855% | 22
R4.1 DQOe Total (mg/L) 71,04 22,70 39,56 1335 | 25
12 exper. DQOe Filtrada (mg/L) 51,92 18,43 25,50 88,00 | 25
TDH 20h pHe 6,96 0,24 6,63 7,63 26
Alcal.e (mg CaCOg4/L) 241,92 22,5 204,11 | 284,57 | 26
NTKe Total (mg/L) 31,45 8,58 24,63 67,90 | 23
Amobniae (mg/L) * * * * *
SSe (mg/L) 16,67 12,91 1,00 40,00 | 12
Eficiénciaremocdo DQO 83,3% 71% 94% 22

Obs.: e—efluente

* - nao foi redlizada
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Figura 6.24: Eficiéncia de remocdo de DQO para os diferentes TDH.

Na 22 etapa, todos os reatores mostraram a mesma tendéncia de manter o pH na
faixatolerdvel para atratabilidade como mostra o gréfico 6.25.
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Figura 6.25: Valoresdo pH paraosreatoresR1.2, R2.2 e R3.2.
Com relagdo a estabilidade do processo, o fato das bactérias produtoras de

acidos serem muito menos sensiveis a0 pH que as metanogénicas € particularmente
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importante que o pH tenha se mantido na faixa entre 6,6 a 7,5 pois, as bactérias acidogénicas

podem ainda se mostrar bastante ativas, mesmo para valores de pH t&o baixos quanto 4,5.

Analisando-se os resultados de acidos graxos voléteis dos reatores de ambas
etapas (12 e 2% do experimento, pode -se deduzir que ocorreu a digestdo anaerdbia de
compostos organicos complexos onde um grupo de bactérias facultativas e anaerdbias pode
converter 0s organicos complexos em organicos compostos via hidrélise, fermentacéo e
conversao biolégica, em materiais organicos mais simples, principalmente acidos volateis.

Pela determinacdo dos écidos voléteis contidos no efluente dos reatores via
cromatografia gasosa, constatou-se que os reatores R1.2 (TDH 7h) e R2.2 (TDH 10h),
apresentaram maiores quantidades de écido propiénico comparadas ao reator R3.2 (TDH
13h). Segundo Ndon e Dague (1997) curtos TDHs promovem o acUmulo de produtos
intermedidrios tais como os &cidos volatels. Observou-se, porém, uma tendéncia de
diminuicdo das concentragdes de &cido propidnico com o desenrolar do experimento como
pode ser observado nos graficos das figuras 6.26, 6.27 e 28..
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Cromatografia idnica R1,2
40

. |
. | .
ol el / A /\ /]
N A N A
LW TN

S wy/_V K \\ /f \\

concentracdo (mg/L)

22/09/98 12/10/98 01/11/98 21/11/98 11/12/98 31/12/98 20/01/99 09/02/99 01/03/99 21/03/99
tempo (dias)

‘ —&— nitrito nitrato —*—fosfato —e— sulfato ‘
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Figura 6.31: Concentracao idnica no efluente do reator R3.2 durante a 2%etapa.

Nesta 22 etapa, observa-se nas figuras 6.29, 6.30 e 6.31 correspondente a
cromatografia iénica, que a concentracdo do ion sulfato no efluente dos reatores foi maior
gue na 1%tapa. Provavelmente devido a baixa producdo de gas consequente da baixa
concentracdo de DQO do afluente utilizado, caracteristico de esgotos domésticos combinado

com os curtos TDH nesta etapa.

De acordo com Chernicharo (1997), para reatores com elevada capacidade de

retencéo de biomassa podem tolerar niveis mais elevados de sulfetos.

Mesmo o efluente dos reatores da 22 etapa aparentemente ter apresentado maior
concentragdo de sulfato comparado aos da 12 etapa, ndo parece apresentar riscos para o
experimento pela concentracdo de sulfetos devido a reducdo dos sulfatos, ultrapassarem a

concentracdo de 200 mg/L que é o valor limite para ndo ocorrer toxicidade.
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6.3.3 — Resultados dos perfis horéarios

Novamente, os tempos de estabilizacdo do processo anaerdbio foram pegquenos

(1 més aproximadamente), confirmando os resultados da primeira etapa.

Como na primeira etapa do experimento, determinou-se também o perfil
temporal de diversos parametros, durante um ciclo de trabalho dos reatores R1.2 e R3.2. Por
motivos técnicos ndo foi possivel a determinacéo do perfil do reator R2.2. As figuras 6.32.a

e 6.32.b mostram o desenvolvimento da DQO do inicio ao final do ciclo.
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Figura 6.32.a: Desenvolvimento da DQO soluvel no perfil temporal do R1.2.
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Figura 6.32. b: Desenvolvimento da DQO soltuvel no perfil temporal do R3.2.

Os perfis desta segunda etapa confirmam novamente as observacoes de Sung e
Dague (1995). Eles também mostraram a tendéncia ja observada na primeira fase do
experimento relativamente a um rebaixamento precoce da DQO, agora parao maior TDH da

segunda etapa (R3.2).

Também pela verificacdo da cinética dos reatores da segunda etapa, em relacdo
ataxa de remocé&o de substrato durante o perfil, chegou-se aos seguintes resultados para cada
reator:

R 1.2=> dSdt=1,1gDQOC/L/dia
R 3.2=> dS/dt = 1,0 g DQO/L/dia

Constata-se que para o reator R1.2 com TDH = 7 horas, a taxa de remoc¢do de
substrato foi ligeiramente maior que a do reator R3.2 com TDH = 13 horas contrariando o

esperado. Como durante o perfil podem ocorrer falhas operacionais, oferecendo também,
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poucas chances de repetir as andlises, pode-se concluir que, o R3.2, no geral, apresentou
melhor eficiéncia, ou sga, uma melhor cinética de degradacdo durante 0 processo,

reforcando amaior eficiéncia para este TDH.

Para a segunda etapa, houve diferencas significativas entre todos os TDH em
termos de eficiéncia comparados ao maior tempo (R4.1), comprovando que quanto maior o

Tempo de Detencdo Hidraulica melhor a qualidade do efluente.

6.3.3.1 — Monitoramento “on line” dos parametros pH, condutividade e redox

Na 22 etapa, os reatores foram monitorados “on lineg” onde foram medidos os
valores de pH, condutividade e redox, durante 24 horas, sendo que o reator R1.2 com 6
ciclos, 0 R2.2 com 4 ciclose o R3.2 com 3 ciclos.

No entanto, este monitoramento demonstrou varios problemas tanto de
procedimento experimental como falhas no préprio software utilizado. Asfiguras 6.33, 6.34,
6.35 mostram a seguir alguns aspectos destes problemas.

Perfil de 24 horas dos valores de pH para o reator R1.2 com 6 ciclos
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Figura 6.33: Perfil de 6 ciclos para o parémetro pH do R1.2
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Perfil de 24 horas para os valores de condutividade para o reator R2.2 com 4 ciclos
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Figura 6.34: Perfil de 4 ciclos para o parametro condutividade do R2.2.

Perfil de 24 horas dos valores de redox para o reator R1.2 com 6 ciclos
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Figura 6.35: Perfil de 6 ciclos para o parametro redox do R1.2

Na figura 6.33 os valores de pH estdo em uma faixa abaixo dos valores
encontrados nas medicOes feitas no efluente depois de realizadas as coleta semanais, 0s
quais apresentaram valores médios de pH proximos ou iguais a 7. Este fato demonstra falhas
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na leitura do software que registrava valores numa faixa um pouco abaixo dos reais devido

afalta de guste da temperatura no momento da calibracéo.

Outro fator que certamente ocasionou problemas na leitura dos valores do
pardmetro pH foi o frequente recobrimento por solidos e/ou liquidos misciveis na solucéo do
processo afetando os eletrodos de medicdo. Esta foi uma das causas da diminui¢do do pH
no ultimo ciclo do reator R1.2 como pode ser observado na figura 6.33, pois como €le
apresenta maior quantidade de ciclos durante as 24 horas, mais freqlentes foram as vezes
em que, devido a sedimentacdo, a membrana do e etrodo ficou incrustada de sélidos, devido

a deposi¢ao destes sobre a mesma.

Outro fator problematico é o caso dos sensores serem submetidos a choques
térmicos e variagdbes mais ou menos abruptas de temperatura, jA que 0s reatores eram
envolvidos por mangueiras onde a agua por dentro das mesmas, apresentava-se a uma
temperatura de 35°C e o afluente, a uma temperatura bem abaixo desta, ou sgja, no fina de
cada ciclo, o liquido no interior dos reatores apresentava-se a 35°C e logo apls a
alimentacdo, o novo afluente apresentava uma temperatura de aproximadamente 15°C. Este

chogue pode ter ocasionado a descalibracdo dos el etrodos.

Segundo Passos et al. (1985), para solucbes onde ha presenca de proteinas, estas
podem ser adsorvidas pela camada hidratada da membrana dos eletrodos de medicéo de pH,
isolando-o progressivamente do processo, podendo ocasionar elevado tempo de resposta ou

inoperancia do sistema.

Na figura 6.34 observase uma variacdo ao longo de 24 horas onde a
condutividade diminui. Este fato se deve a obstrucdo das sondas, ja que em liquidos que

contenham solidos em suspensao este fato pode ocorrer facilmente.

Para o caso das medicoes de redox, estes problemas se repetem impossibilitando

aandlise dareal situacdo interna dos reatores como mostra afigura 6.35.

Para sanar estes problemas, as sondas deveriam ser acopladas ao reator de forma

gue estas podessem ser retiradas, fregientemente, para a realizacdo das calibracOes e



105

limpeza (desobstrucdo devido aos solidos) sem que isto interrompesse 0 processo. Quanto ao
sistema de aquisicdo de dados, este deveria ser menos vulneravel a sinais externos
provenientes da rede elétrica, por exemplo, devido aos inversores de freqiiéncia de corrente
alternada estarem ligadas a esta e pela proximidade de campos magnéticos. Outro fator que
se deve levar em conta € o cuidado em evitar contato dos amplificadores/condicionadores de

sina com umidade.

Neste experimento, as sondas foram localizadas na dtura da interface
solido/liquido, no corpo do reator. Por causa disso, a calibracdo foi feita uma vez por
semana devido a necessidade de parar todo o processo, calibrar e limpar as sondas, recolocar
as sondas vedando os orificios no corpo do reator para que as mesmas fossem acopladas sem
vazamentos do esgoto para fora do reator. Este procedimento durava no minimo 12 horas,

devido a este ser o tempo necessario para a secagem do material vedante.

Devido as vérias dimentagdes diarias e conseqlientemente, esvaziamentos e
enchimentos constantes, as sondas ficavam recobertas por sblidos logo no inicio das

batel adas ocasionando imprecisio nas leituras.

Novos sensores estdo sendo desenvolvidos (Hawkes et al. (1993) apud Van Leir
et al. (2001), Rozzi et al. (1997) apud Van Leir et al. (2001) de forma a possibilitar o
monitoramento on-line de vérios parametros de processo tais como: alcainidade a

bicarbonato e &cidos graxos voléteis, dando condi¢des extras de controle do processo.
6.3.4 Granulacéo da Biomassa dos Reatores

Devido ao fato de que os RSBANn contam com separacdo interna de solidos por
retencdo de biomassa, a granulacéo eficiente da mesma é essencia para acancar altas taxas

de conversdo de DQO a metano.

No final da 22 etapa deste experimento, ou sgja, apis cinco meses de operacéo

dos reatores, foram retiradas amostras do licor dos trés reatores.
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Por meio destas amostras foram obtidos os seguintes valores de diametro médio

das particulas pela utilizagdo do método citado no item 5.5.2:

Tabela 6.4: Resultados das analises do tamanho das particulas dos granulos

REATORES R1.2 R2.2 R3.2

davg (didmetro médio das particulas) 0.24 mm 0.7mm | 1.12mm

Pode-se observar pela tabela 6.4, que o reator R3.2 chegou a maiores tamanhos
de particulas comparado aos outros dois. Dague e Sung (1992) observaram granulacéo da
biomassa, depois de, aproximadamente, 10 meses de operacdo, o qual € consideravelmente
um tempo bem maior comparado ao que os autores Randall e Dague (1996) acancaram,
gue foi de 4 a5 meses atingindo tamanhos de 2 mm, em média. A diferencade 5 a 6 meses
entre os dois experimentos destes autores no acance da granulagéo pode ter sido a diferenca

do grau de pressdo do carregamento organico e hidraulico aplicado durante os dois estudos.

Como no presente trabalho foi utilizado um substrato sintético com uma
concentracd de DQO relativamente baixa (400mg/L), tendo ainda este carregamento
permanecido constante ao longo do experimento, ou sgja, ndo houve aumento na taxa de
carregamento, pode-se dizer que ndo houve condigbes plenas para a transformacdo da

biomassa floculenta alcancar a granulagcdo, como é o caso dos reatores R1.2 e R2.2.

Para podermos afirmar algo a este respeito, esta andlise deveriater sido realizada
com varias repeticdes desde o inicio do experimento, portanto ela cabe como curiosidade

apenas.

No reator R3.2 pode-se observar o inicio da granulacéo da biomassa, porém,
para um tempo de 5 meses, ndo foi possivel acancar os tamanhos ideais para uma biomassa

granular ativa como obtiveram Randall e Dague (1996).
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6.3.5 — Andlise Edtatistica da 22 Etapa
Analisando estatisticamente a variancia e empregando-se a Tabela Anova com

um nivel de significancia igua a 5%, verifica-se a maior eficiéncia em termos de TDH do
reator R4.1, como mostra atabela 6.5:

Tabela 6.5: Resultado da tabela Anova analisando eficiéncia dos TDH.

22 ETAPA F Fcritico Inter pretacéo do resultado
R4.1X R1.2 |82,6 4,07 Ha diferenca significativa entre os TDH.
R4.1X R2.2 (67,19 4,07 Ha diferenca significativa entre os TDH.
R4.1 X R3.2 | 25,38 4,07 Ha diferenca significativa entre os TDH.

6.4 —EVOLUCAO DA BIOMASSA NA 12E 22ET APAS

Analisando-se conjuntamente as 12 e 22 etapas do experimento, a evolucéo da
concentracdo de solidos no interior dos reatores, pode-se observar alguns pontos que podem
estar ligados a granulacéo da biomassa.

O aumento na concentracdo de ML SS no tempo € indicativo de granulacéo, pois
em uma biomassa granular, as caracteristicas de sedimentacdo melhoram, resultando em
pouca perda de sdlidos no efluente. Isto, acoplado com alta producéo de biomassa devido a
altas taxas de remocdo de DQO, resulta em uma significativa taxa de producéo de biomassa

e altas concentragbes de MLV SS.

Este fato ocorreu em todos os reatores de ambas etapas. A sedimentabilidade do
lodo na 12 etapa foi té&o eficaz que foi completamente desnecessario o periodo de 2 horas
para esta, sendo reduzido para 30 minutos na 22 Pode-se observar 0 crescimento da

concentracdo de ML SS pelos gréficos das figuras 6.36 e 6.37 a seguir:
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O répido decréscimo inicial na concentracdo de MLV SS foi devido alavagem de

solidos pobremente sedimentaveis. Em efeito, os RSBAN selecionaram os biossolidos com

superior caracteristica de sedimentacéo nas duas etapas.
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Randall e Dague (1996) observaram o tamanho das particulas dos granulos
diminuir quando a concentragdo de AGV aumentava. No entanto, uma precisa relacéo entre
producéo de AGV e tamanho de particula ndo é Gbvia, tendéncia esta, indicada no RSBAnN
estudado por estes autores, onde relativamente altas concentrages de AGV teriam resultado
no rompimento dos granulos. O aumento de acidos volateis também geralmente coincide

com a perda de biomassa dos RSBAN.

A biofloculagdo e biogranulacéo podem ter sido significativamente influenciadas
pela geometria dos reatores, pois diferentes formas de reatores impdem diferentes niveis de
pressdo sobre a biomassa. Durante a sedimentacéo e periodo de decantacdo, a pressao pode
ser incrementada pelo aumento da carga hidraulica (baixando TDH), bem como pelo

aumento da carga organica.

Sung e Dague, (1995), relataram que os RSBANn com menor relacéo altura /
diametro foram capazes de acumular concentragdes maiores de lodo granular. No entanto, os
mesmos pesquisadores obtiveram eficiéncias maiores com 0S reatores maiores,

relativamente ao desenvolvimento de lodo granular.

Na operacdo dos reatores, apos a etapa de sedimentacdo, o processo de descarte
levava para fora destes, os flocos pobremente sedimentados e organismos dispersos, retendo
0s mais pesados e agregados mais rapidamente sedimentéveis dentro do reator. Este fato
ocorreu no inicio dos experimentos tanto na 12 como na 22 etapa, pois aém da biomassa
estar ainda se aclimatando, acontecia a sele¢do natural dentro dos reatores, e também quando

algum problema ocasionava a parada do processo por algum tempo.

Na segunda etapa do experimento, péde-se observar nitidamente a influéncia da
temperatura sob as condicfes de sedimentacdo. Na figura 6.37, observa-se um decréscimo

na concentragdo dos solidos do licor dos trés reatores devido a falta de aquecimento.

Os efeitos destas falhas de aguecimento foram menores nas concentragoes de

solidos suspensos no efluente, como se pode observar nos gréficos das figuras 6.38 e 6.39.
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6.5 - ATIVIDADE METANOGENICA ESPECIFICA DO LODO DOS REATORES

Apobs cinco meses de operacdo, foi feita a andlise da Atividade Metanogénica

Especifica do lodo dos trés reatores da 22 etapa.
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A seguir s8o mostrados os graficos da percentagem de metano e didxido de
carbono encontrados na andlise das coletas dos gases do respirébmetro anaerébio e os
gréficos da producdo acumulada de gas metano.
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Figura 6.40: Percentagem de CH,4 e CO; na coleta de gasda AME do R1.2
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Figura 6.41: Producao de gas CH,4 acumulada para o reator R1.2
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Figura 6.43: Producéo de gas CH, acumulada do reator R2.2
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Na tabela 6.6 sdo apresentados os resultados da AME para os reatores R1.2,
R2.2eR3.2.
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Tabela 6.6 : Valores para Atividade M etanogénica Especifica para cada reator.

Equacdo dalinha de Volume % de conversdo do
Reatores tendénciada % CH, produzido de CH, substrato a gas AME
R1.2 | %=8,1682Ln(x) + 42,543 121,58 mL 38,6 % 1 mLCH,4/gSVT.h
R2.2 | %=5556Ln(x) + 51,645 1233 mL 39,14 % 1,3mLCH,/gSVT.h
R3.2 | %=4,7568Ln(x) + 57,395 136,95 mL 435% 1,5mLCH,/gSVT.h

O valor da AME do lodo antes de ser inoculado foi de 4,04 mLCH4/gSVT.h. Os
valores da AME para todos os reatores apresentaram-se baixos talvez pelo fato de que, no
lodo tenha uma maior predominancia de bactérias hidrogenotroficas e ndo acetoclasticas.
Como o alimento utilizado foi acetato, houve consumo apenas pelas bactérias consumidoras
deste substrato.

Segundo Monteggia e Bea (1994), a capacidade metanogénica mostra-se
fortemente relacionada com a fonte de matéria organica aplicada aos reatores nao
apresentando influéncia significativa das caracteristicas fisicas ou tipo de reator anaerébio
nos quais estes lodos foram cultivados. Portanto, pode-se deduzir que para lodos sob
carregamento de substratos com concentragdes de 400 mg/L, como € o0 caso do presente
experimento, ocorreriam valores menores para AME do que para lodos submetidos a

carregamentos mais concentrados.

Monteggia e Bea (1994), estudaram a AME da biomassa do tratamento de
efluentes de fébrica de papel e celulose, cujo lodo granular analisado apresentava granulos
nafaixa de 4 a5 mm. Baseados em estudos de Dolfing (1985) referentes a possibilidade de
limitagdo de transferéncia de massa na medi¢céo de AME de grandes granulos, estes autores
utilizaram trés valores iniciais de alimento (Hac), 1,0, 2,0 e 3,0 g Hac/L para medicéo da
AME.

No mesmo trabalho, os autores, observaram que a concentracdo inicia de
aimento (Hac) de 1gHAC/L causou limitacdo na méxima atividade das bactérias
metanogénicas, o que confirma as recomendacdes feitas por Monteggia (1991), no uso de

2gHAC/L como concentracdo inicial de alimento. Também ndo detectaram efeito benéfico
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pelo uso de 3gHAC/L como concentracdo inicial de alimento, indicando que n&o ocorreu
limitacdo de transferéncia de massa sobre a AME, para o lodo testado por eles. Segundo os
autores, uma possivel explicacdo para a ndo limitacdo de alimento nas camadas internas dos
granulos, pode estar relacionada ao baixo valor de AME obtido para o referido lodo
granular, requerendo um reduzido fluxo de alimento para as camadas interiores dos

granulos.

Torna-se dificil a avaliacdo correta da atividade metanogénica do lodo para
esgotos sanitarios, devido ao fato de que apenas cerca de 25% a 35% da DQO removida em
reatores anaerdbios tem sido recuperada como metano no efluente gasoso (Chernicharo,
1997).

Um aspecto importante a ser destacado € que cerca de 70% ou mais do metano
produzido nos reatores anaerdbios provém do acetato e o restante do H,/CO,. Desse modo, é
importante que o lodo apresente atividade metanogénica acetocléstica. Caso contrério,
mesmo sendo anaerdbio dificilmente sua atividade metanogénica sera compativel com as
necessidades de desempenho dos reatores. Consequientemente, 0 conhecimento ao longo do
tempo, da atividade metanogénica especifica do lodo para o acetato, pode dar informacdes
importantes sobre a evolugdo da populacdo bacteriana de um dado reator (Foresti et al,
1999).

6.6 — CARACTERI STICAS DOS GASES PRODUZIDOS NOS REATORES

Segundo Chernicharo (1997), a composicdo global do biogés produzido durante
a digestéo anaerdbia varia de acordo com as condi¢cdes ambientais presentes no reator. Esta
composicdo muda rapidamente durante o periodo inicial de partida do sistema e também

guando o processo de digestéo é inibido.

Para reatores operando de maneira estével, a composicéo do biogés produzido é
razoavelmente uniforme. Entretanto, a proporcdo de gas carbdnico em relacdo ao metano
pode variar substancialmente, dependendo das caracteristicas do composto organico a ser
degradado. No processo de digestdo de esgotos domésticos as proporgdes tipicas de metano
e didxido de carbono no biogéas sdo: CH,4: 70 a80%; CO,: 20 a 30% (Chernicharo, 1997).
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O metano produzido no processo de digestédo anaerdbia € rapidamente separado
da fase liquida, devido a sua baixa solubilidade em &gua, resultando num elevado grau de
degradacéo dos despejos liquidos, uma vez que este gas deixa o reator na fase gasosa. O
diéxido de carbono, ao contrario, € bem mais soluvel em &gua que o metano, saindo do

reator parcia mente como gas e parcialmente dissolvido no efluente liquido.
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Figura 6.46: Producado de gas metano nosreatoresR1.1, R2.1, R3.1 eR4.1.
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Figura 6.47: Producado de gas metano nosreatoresR1.2, R2.2 e R3.2.

Pode-se observar nos gréficos das figuras 6.46 e 6.47 que a producdo de gas
metano foi maior na 12 etapa do experimento, talvez devido aos problemas que a segunda
etapa sofreu como falta de aguecimento e conseqlientemente necessitando de periodo maior
para a estabilizacdo do lodo.
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Figura 6.48: Composicdo dos gases no R1.1 durante perfil de 12 horas.
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Figura 6.49: Composicdo dos gases no R2.1 durante perfil de 12 horas.
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Figura 6.51: Composicdo dos gases no R4.1 durante perfil de 12 horas.

Nota-se a predominancia do RSBAn R4.1 sob os demais em termos de maior

percentagem de metano encontrado no gés coletado durante o perfil.
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Figura 6.52: Composicdo dos gasesno reator R1.2 durante 24 horas
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R1.2 é menor que nos demais e que no reator R3.2 foi predominante.
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Observarse que a percentagem de metano na composicdo dos gases no reator



121

Em todos os reatores, de ambas etapas experimentais, pode-se perceber que ndo
ocorreu 0 esperado em termos de digestdo anaerdbia de esgotos domésticos, no que se refere

acomposicéo do gés.

Talvez a baixa percentagem de metano encontrada nos reatores deva-se a uma
deficiéncia na fase da metanogénese acetotréfica. Porém, se tal fato ocorreu, deveria ter

ocasionado a acidificagéo nos reatores, o que ndo houve em nenhum deles.

Como comentado na revisdo bibliografica, 0 aumento da percentagem de CO,

pode advir de reacdes de acidos voléteis com a alcalinidade.

Por outro lado, segundo Foresti et al. (1999), deve-se considerar que 0s esgotos
sanitérios apresentam, em geral, baixa concentragdo de matéria organica, resultando em
baixa producdo de metano. Nessas condicoes, a fragcdo de metano que permanece dissolvida
no meio liquido pode ser significativa em comparagdo com a fracdo presente nos efluentes
gasosos (biogas).
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7. CONCLUSOES E RECOMENDACOES

7.1 — CONCLUSOES

Pela andlise dos resultados pode-se concluir que os Reatores Seqguienciais em
Batelada Anaerébios apresentaram condigdes satisfatorias em desenvolver um ambiente
adequado para a degradacdo anaerébia. Para ambas etapas experimentais ndo ocorreram

problemas que levassem o sistema anaerdbio ao colapso.

Na primeira etapa do experimento obtiveram-se boas remogdes de DQO e SS
para todos os RSBANn. A variagdo da alcalinidade comprovou o funcionamento do
metabolismo anaerdbio até a metanogénese. O RSBAN R4.1 foi 0 que apresentou maior
eficiéncia com valores de remocdo maiores que 85% e 80% respectivamente para DQO e
SS, comprovando o conceito de que reatores com menor relacdo altura/diametro prevalecem
sobre os demais.

Observou-se amaior eficiéncia do reator com TDH de 20 horas sobre os demais
da segunda etapa do experimento. No entanto, mesmo para os menores TDH, foram obtidas
boas eficiéncias na remocdo de matéria organica. O minimo percentual médio encontrado
para a remocao de matéria organica alcancada em todo o experimento foi de 67% (para a 2°
etapa com TDH de 7 horas). Na 1° etapa, o0 minimo foi para o reator com maior relacéo

atura/didmetro com 74% de eficiéncia

Pode-se dizer que, em termos de geometria, embora a menor relacdo
altura/diametro tenha apresentado melhores performances, as outras relacbes também
apresentaram eficiéncias aceitaveis e poderiam ser empregadas visando menor ocupaces

em termos de area garantindo um efluente com baixas concentraces de matéria organica.

Os perfis temporais parecem comprovar as vantagens tedricas da configuracéo
dos RSBAnN sobre os reatores anaerdbios continuos para as duas etapas do experimento,

tanto em termos do funcionamento em regime de fluxo de pistédo, quanto relativamente a
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menor producdo de gés ao final do ciclo, favorecendo vantagens, respectivamente cinéticas e
de sedimentabilidade, deste tipo de reator.

Os resultados mostraram ser possivel e bastante vidvel o tratamento de esgoto
doméstico por meio de RSBAN, podendo-se alcangar eficiéncias iguais ou acima do
esperado em outros tipos de tratamento anaerdbio. Além disso, os tempos de aclimatacéo
necessarios no caso dos RSBAN sd0 menores que 0S requeridos por outros pProcessos
anaerdbios.

Por todas as caracteristicas e resultados alcangados com este tipo de tratamento,
constata-se a eficacia do emprego deste processo e vantagens econémicas para pequenas e
médias comunidades, como forma de tratamento primario, necessitando-se um tratamento
secundario para a remocdo de nutrientes, caso necessario. Com isto, a simplicidade e
tamanho reduzido das unidades de tratamento favorecem a locacdo do sistema em locais

com pouca area Util.

7.2 —-RECOMENDACOES

Recomenda-se realizar um estudo em escala real a fim de verificar o
comportamento do RSBAN tratando agua residuéria urbana, de modo a avaliar as vantagens

cinéticas, econdmicas e operacionais desta tecnologia.

Utilizar esta mesma tecnologia em escala piloto, tratando efluente industrial, de
modo a analisar a eficiéncia deste processo em aguas residuérias com altas concentracdes de
carga organica verificando-se mais detalhadamente a cinética paraiguais TDH.

Em sequiéncia ao RSBAN, aplicar um sistema anaerdbio/aerdbio utilizando-se de
Reatores Sequienciais em Batelada (RSB), a fim de minimizar as concentracbes de
nitrogénio e fosforo, caracteristicas do efluente de tratamento anaerdbio, através dos

processos biol gicos de nitrificagdo, desnitrificacdo e remocéo de fosforo.

Recomendarse também, estudar uma técnica de controle de automacdo do
sistema de tratamento que permita a avaliagcdo continua do processo, detectando problemas
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nos parametros basicos como: pH, redox, temperatura, etc., de forma que se consiga sanar
deficiéncias operacionais, tdo logo estas aparecam, e reconhecer as mudancas de fases

dentro do processo de tratamento objetivando total dominio do processo biol 6gico.
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