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RESUMO

Este trabalho traz uma simulagdo de um sistema hibrido de tratamento de esgoto sanitéario, com o
objetivo de elucidar a possibilidade do suprimento carbondceo da desnitrificacdo a partir do
metano produzido em um reator anaerobio e, efetivamente, transferido para a massa liquida de
um reator que, por conjectura, estaria atuando na remoc¢édo de nitrogénio na forma de N-NOs.
Para tanto, utilizou-se o biogas produzido em um reator UASB, o qual era submetido a um
processo de armazenamento e depuracdo com vistas a tornar sua qualidade apta aos ensaios que
sucederam. Tendo sido alcancada uma qualidade satisfatoria (reducdo de 88% de CO, e
eliminacdo total do H,S), partiu-se para 0s ensaios de transferéncia de massa no sentido gas-
liquido, os quais tiveram por objetivo primordial avaliar o aporte de metano para a fase liquida
do reator desnitrificante. Constatou-se que o aumento da taxa de aplicacdo de biogas acarretou
no aumento dos valores do coeficiente volumétrico de transferéncia - K.a (12,63h™, 18,16h™ e
22,9 para taxas de aplicagdo de 10,7, 15,3 e 22,4 m*/m?.h respectivamente) e da capacidade
global de transferéncia — STR (1,33g/h, 1,87g/h e 2,56g/h para taxas de aplicacdo de 10,7, 15,3 e
22,4 m*/m.h respectivamente), reduzindo, no entanto, a eficiéncia de transferéncia de massa -
STE (13,83%, 13,63% e 11,63% para taxas de aplicacdo de 10,7, 15,3 e 22,4 m*/m2h
respectivamente). Verificou-se, também, que a altura de coluna d’agua (mais especificamente, a
posicdo do ponto de amostragem na coluna do reator) tem influéncia na resposta dos parametros
cinéticos de transferéncia. Essa influéncia foi relacionada a dindmica das bolhas em ascenséo,
em especial a coalescéncia das mesmas. De posse dos dados acerca da cinética de transferéncia
de metano, partiu-se para a etapa de inquiricdo do suprimento carbonéaceo da desnitrificacdo
acoplada ao uso de metano (processos ME-D’s), a qual se delineou em torno de duas questdes
centrais: “1) o sistema permite a captura de carbono na forma de CH4 em quantidade suficiente
para o atendimento da demanda carbonécea requerida nos processos ME-D’s? 2) a taxa com que
esse carbono € transferido para a fase liquida do reator é capaz de sustentar as taxas de
desnitrificagdo almejadas?”. Constatou-se que, mesmo nos casos em que se captura carbono em
quantidade suficiente, as limitacOes relativas a cinética de transferéncia de massa impossibilitam
a manutencdo de taxas de desnitrificacdo em niveis tidos como satisfatorios. Sendo assim,
mesmo que a desnitrificagdo metano dependente seja vidvel de ocorrer a nivel de bancada, esta
pesquisa permitiu concluir preliminarmente que sistemas de tratamento de esgoto sanitario

baseados na tecnologia ME-D, na prética, dificilmente séo capazes de se auto sustentar.

Palavras-Chave: Desnitrificagdo acoplada ao uso de metano, suplemento carbonéceo,

transferéncia de massa, biogas, relacdo C/N.



ABSTRACT

This work presents a simulation of a hybrid system for waste water treatment, in order to explain
the possible use of a carbon supply on denitrification from the methane produced in an anaerobic
reactor and transferred to the liquid mass of a reactor that would be removing nitrogen. It was
used the biogas produced in a UASB reactor, that passed through a storage and purifying process
so its quality meets the requirements needed to the following trials. As a satisfactory quality was
attained (reduction of 88% of CO, and total elimination of H,S) the gas to liquid mass
transference trials were started. The main goal was to evaluate the methane income to the liquid
phase of the denitrification reactor. The increase of the biogas application rate led to an increase
of the volumetric transfer coefficient values - K a (12,63h™, 18,16h™ e 22,9h™ for application
rates of 10,7, 15,3 and 22,4 m*/m?.h respectively) and the Specific Transfer Rate — STR (1,33g/h,
1,87g/h and 2,56g/h for application rates of 10,7, 15,3 e 22,4 m®m?.h respectively), while there
was a decrease of the Specific Transfer Efficiency - STE (13,83%, 13,63% and 11,63% for
application rates of 10,7, 15,3 e 22,4 m®m?.h respectively). It was also observed that the height
of the water column (more specifically the position of the sample point in the reactor column)
cause an influence in the response of the kinetic transfer parameters. This influence was related
to the rising bubbles dynamics, especially to their coalescence. Once we had the data on the
kinetics of methane transfer in the denitrification reactor, the inquiry on the carbon supply in the
methane coupled to denitrification (process ME-D’s) started. The two main questions were: “1)
does the system allows the capture of enough carbon as CH, in order to fulfill the demand of
carbon required in the ME-D’s processes? 2) Does the transfer rate of this carbon to the liquid
phase of the reactor is capable to sustain the expected denitrification rates? It was verified that
even when the quantity of carbon captured in enough, the maintenance of denitrification rates in
a satisfactory level is limited due to the specific transfer kinetics. The preliminary conclusion of
this research is that the denitrification of methane could be viable in a laboratory, but a waste

water treatment based on ME-D technology would hardly be self-sustainable.

Key Words: Methane coupled to denitrification, carbonic supplement, mass transfer, biogas,
C/N relation.
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Capitulo 1

1. INTRODUCAO

Em decorréncia de normas cada vez mais restritivas com relagéo ao aporte de nutrientes nos
corpos receptores, 0s sistemas de tratamento de dguas residudrias tendem a incorporar etapas
especificas para a remocdo de certos constituintes, objetivando, assim, a producdo de
efluentes com padr@es de qualidade que satisfacam as exigéncias legais vigentes. Nesta Otica,
diante dos riscos que 0 nitrogénio em excesso pode trazer aos corpos hidricos, sua remocdo a

niveis satisfatorios torna-se, muitas vezes, um objetivo de tratamento providencial.

A concentracdo de nitrogénio total no esgoto doméstico geralmente varia entre 40 e 60
mgN.L™, sendo o nitrogénio amoniacal e organico as parcelas mais significativas (VON
SPERLING, 2005; VAN HAANDEL et al.,, 2009). Nos processos convencionais de
tratamento bioldgico dos esgotos, o nitrogénio organico € rapidamente, e quase
quantitativamente, convertido em nitrogénio amoniacal (amonificacdo). Se a nitrificacdo
ocorre, e se houver capacidade de oxigenacdo suficiente, entdo também o processo da
oxidacdo da amodnia é quase completo, deixando uma baixa concentracdo de nitrogénio
amoniacal. Esses processos, entretanto, apenas modificam a forma em que o nitrogénio se
apresenta no ambiente, mas ndo o removem. Para tanto, utiliza-se o processo de
desnitrificacdo que, se adequadamente desenvolvido, possibilita o alcance de reducdes
bastante satisfatérias do teor de nitrogénio dissolvido no efluente final do sistema,

minimizando, portanto, os riscos do descarte do mesmo no ambiente.

Entretanto, quando aplicado o pré-tratamento anaerdbio do esgoto sanitario (0 que é muito
sugestivo em regifes tropicais), a dificuldade de remocgdo de nitrogénio por processos
convencionais aumenta muito. Isto porque no tratamento anaerobio ha remocdo de material
organico, mas ndo de nitrogénio, o que implica na reducdo da proporcdo C/N a niveis

prejudiciais a nitrificacdo, e a niveis limitantes em relacéo a desnitrificacao.

Tomando como ponto de partida que a eficiéncia da desnitrificacdo depende acentuadamente
da disponibilidade de elétrons para a reducdo de nitrato (ou nitrito) a nitrogénio gasoso; e

considerando que 0s compostos organicos constituem a fonte de elétron mais usual do



16

processo (ABREU, 1994), sistemas que almejam a remocdo do nitrogénio pela via bioldgica,
mas que possuem uma etapa de pré-tratamento anaerobio de &guas residudrias, muitas vezes,
utilizam de fontes externas de carbono para o alcance deste objetivo. Na préatica, metanol e
etanol sdo suplementos bastante cotados para tal finalidade tendo em vista a rapida
biodegradabilidade e os custos competitivos dos mesmos em comparagdo a outras fontes
organicas (VAN HAANDEL et al., 2009). Entretanto, aplicacbes em grande escala acabam
por inviabilizar economicamente o processo, sendo necessaria, portanto, a utilizacao de fontes
mais simples e facilmente biodegradaveis, que podem tornar o0 processo mais econémico,
além de mais eficiente (COSTA et al., 2000).

Victoria (2006) cita que uma alternativa para minimizar custos decorrentes do uso de fontes
externas de carbono para a desnitrificacdo é a utilizacdo de recursos provenientes de etapas
anteriores ao pds-tratamento das aguas residuarias. Neste contexto, o gas metano, produzido e
prontamente disponivel em processos que fazem uso da digestdo anaerdbia, torna-se uma
fonte de carbono bastante atraente. Adicionalmente, a desnitrificacdo acoplada ao uso de
metano — ME-D (methane coupled to denitrification) é particularmente interessante para o
Brasil, onde um grande numero de sistemas de tratamento anaerdbio foi instalado. Mesmo que
alguns questionamentos ainda persistam quanto as rotas metabdlicas utilizadas pelos
microrganismos envolvidos, indmeros trabalhos de bancada demonstram que é possivel

reduzir o nitrato a nitrogénio gasoso tendo 0 metano como a Unica fonte de elétron.

Embora exista na literatura evidéncias de que a desnitrificacdo acoplada ao uso de metano é
passivel de ocorrer em condicdes anaerobicas - ANME-D (Anaerobic methane oxidation
coupled to denitrification) (ISLAS-LIMA et al., 2004; RAGHOEBARSING et al., 2006), a
maior parte dos estudos, até o presente momento, se concentra nos processos de
desnitrificacdo associada a oxidacdo aerobia do metano, denominados de processo AME-D
(Aerobic methane oxidation coupled to denitrification) (THALASSO et al., 1997,
HOUBRON et al., 1999; RAJAPAKSE e SCUTT, 1999; COSTA et al., 2000). Neste
contexto, um consorcio microbiano € estabelecido, onde bactérias metanotroficas aerobias
convertem o0 metano a compostos organicos sollveis que sdo, efetivamente, utilizados pelas

bactérias desnitrificantes como fonte de elétrons para a desnitrificacéo.

Entretanto, convém destacar que a adequada disponibilidade de doadores de elétrons a partir
de uma apropriada transferéncia de metano para a fase liquida é requisito primordial para o

bom desempenho da ME-D. Estudos baseados no emprego do metano como fonte de carbono
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para a desnitrificagdo identificaram limitagBes do processo associadas as caracteristicas do
reator utilizado, problemas de solubilidade do composto e resisténcia aos fendGmenos de
transferéncia de massa entre as fases do sistema (ISLAS-LIMA et al., 2004; SANTOS et al.,
2004; CUBA, 2005).

Em que pesem os avangos e conhecimentos recentes a cerca dos processos de desnitrificagéo
acoplada ao uso de metano (ME-D), vale ressaltar que a maioria dos trabalhos consultados se
dedicou a elucidar as vias bioguimicas do processo em escala de bancada, sendo que
abordagens mais praticas, nas quais consideram as peculiaridades e limitagdes da capacidade
de fornecimento de metano a luz dos fendmenos de transporte s&o, ainda, incipientes na

literatura.

Nesse contexto, este trabalho alvejou trés pontos principais: (1) viabilizar a captacdo, o
armazenamento e o tratamento do biogas produzido em um reator UASB, de forma a permitir
0 aproveitamento do metano; (2) avaliar a transferéncia de metano no sentido gas-liquido em
diferentes condi¢des operacionais e, por fim, (3) estudar o suprimento carbonaceo tedrico da
desnitrificacdo a partir de um sistema simulado, no qual considera 0 metano produzido no
reator anaerobio e efetivamente transferido para a massa liquida de um reator que, por

conjectura, estaria atuando como um filtro bioldgico desnitrificante.

O desenvolvimento da dissertacdo se estruturou em dez capitulos, sendo que, apos esta
introducdo, no segundo capitulo sdo mostrados os objetivos (geral e especificos). No terceiro
capitulo é desenvolvida uma revisdo bibliografica que visa dar o embasamento tedrico
necessario. No quarto capitulo é apresentada uma descri¢cdo dos materiais e métodos gerais
que serviram de suporte para o alcance dos objetivos especificos em seguida explorados. Nos
capitulos de 5 a 7, cada objetivo especifico da pesquisa gerou um artigo praticamente
autossuficiente, de forma que, posteriormente, eles possam ser publicados. Cada artigo €
composto de resumo, uma contextualizacdo introdutéria, materiais e métodos

complementares, resultados e discussoes e, por fim, uma conclusdo. S&o eles:

e Capitulo 5: “Estudo da composi¢do, armazenamento e depuracdo do biogds com
vistas ao seu aproveitamento na suplementacdo carbonacea de efluentes com limitacéo

de elétrons para a desnitrificacao”;

e Capitulo 6: “Determinacdo dos parametros de transferéncia de massa para 0 metano

no sentido gas-liquido em diferentes condi¢des operacionais”;
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e Capitulo 7: “Estudo do suprimento carbonaceo teorico da desnitrificacdo a partir da

transferéncia de metano para a massa liquida”.

O Capitulo 8 traz as conclus6es integradas com base em uma andlise critica da pesquisa, bem
como as principais recomendacfes para trabalhos futuros. J& nos Capitulo 9 e 10 sdo

levantadas as referéncias bibliograficas consultadas e os apéndices, respectivamente.
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Capitulo 2

2. OBJETIVOS

2.1 OBJETIVO GERAL

Estudar a transferéncia de metano no sentido gas-liquido com vistas ao atendimento da

demanda carbonacea da desnitrificacdo de esgoto sanitario.
2.2 OBJETIVOS ESPECIFICOS

e Estudar a composicdo, armazenamento e depuracdo do biogds com vistas ao
seu aproveitamento na suplementacdo carbonécea de efluentes com limitacéo
de elétrons para a desnitrificacdo (ARTIGO 1);

e Determinar os parametros de transferéncia de massa para 0 metano no sentido
gas-liquido em diferentes condic¢des operacionais (ARTIGO 2);

e Estudar o suprimento carbondceo da desnitrificacdo a partir do metano
produzido em um reator anaerébio e, efetivamente, transferido para a massa
liquida (ARTIGO 3).
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Capitulo 3

3. REVISAO BIBLIOGRAFICA

Este capitulo apresenta uma revisdo sobre os principais temas que dao suporte a pesquisa.
Nele é efetuada uma abordagem sintética sobre a biotecnologia no tratamento de aguas
residuarias, dando enfoque a limitacdo da remocéo bioldgica de nitrogénio quando sistemas
UASB e FBAS séo combinados. Em seguida, 0 processo convencional para a remocao de
nitrogénio pela via bioldgica é detalhado, de forma a expor as fontes de elétrons (usuais e
alternativas) utilizadas no processo de desnitrificacdo. Na sequéncia, tendo em vista que o
metano apreciado neste estudo provém do biogas gerado no processo anaerébio de tratamento
de esgoto sanitario, tal recurso € discutido de forma a elucidar sua constituicdo, producéo,
qualidade e caracteristicas. Nessa ordem, é realizada uma revisdo acerca da utilizagcdo do
metano como fonte de elétron para a desnitrificagdo, onde o0s aspectos gerais do processo,
bem como os resultados relatados na literatura sdo contemplados. Por fim, entendendo que a
transferéncia de massa no sentido gas-liquido é determinante para o processo de
desnitrificacdo baseado no uso de metano, o final deste capitulo é dedicado a discorrer sobre

os fendbmenos de transporte que elucidam o processo.

3.1 BIOTECNOLOGIA DO TRATAMENTO DE AGUAS RESIDUARIAS

3.1.1 Preliminares

Sao inumeras as possibilidades de tratamento das aguas residuérias nas quais 0S processos
fisicos e biotecnoldgicos desempenham um papel fundamental. Em geral, as ETEs podem ser
compostas por diversas unidades que isoladamente desempenham funcdes especificas no
tratamento, mas que sdo operadas de forma integrada, constituindo um sistema que visa um

objetivo comum - o alcance de determinada qualidade no efluente.

A determinacdo da qualidade esperada para o esgoto tratado se da de maneira a serem
atendidos os padrdes de langamento de efluentes e respeitados os enquadramentos dos corpos
receptores, conforme legislagdo especifica. Assim, as ETEs podem apresentar diferentes

niveis de tratamento, usualmente classificados como primario, secundario, ou terciario.
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No tratamento primario objetiva-se a separacéo de fracdo do material sélido da massa liquida
por processos meramente fisicos (retencdo, sedimentacéo e flotagdo). O tratamento secundario
¢ a etapa na qual ocorre a remocédo da matéria organica atraves da degradacao dos compostos
por via bioldgica, envolvendo, para isso, uma diversificada comunidade de microrganismos.
No tratamento terciario, também chamado de ‘polimento’, objetiva-se remocdes adicionais de

poluentes das &guas residuarias, principalmente organismos patogénicos e nutrientes.

A histdria recente do saneamento revela uma diversificacdo de tecnologias de tratamento de
esgotos antes ndo imaginada. A engenharia ambiental oferece as mais diversas configuracoes
de tratamento, nas quais se observa a prevaléncia de um determinado processo
biotecnoldgico, ou mesmo a conjugacao de dois ou, até mesmo, trés diferentes médulos de
processos, caracterizando, portanto, os sistemas hibridos de depuracdo. Entre as propostas de
sistemas combinados de tratamento de efluentes encontram-se reatores com etapas anaerdbia,
aerdbia e anoxicas, as quais podem estar separadas fisicamente ou presentes em uma Unica

unidade, estando orientadas apenas temporalmente por circuitos em batelada.

Denomina-se tratamento anaerébio qualquer processo de digestdo que resulte na estabilizacéo
da matéria organica biodegradavel em auséncia de oxidante externo. Tal processo implica,
necessariamente, na producdo de biogas, deixando na solu¢do aquosa subprodutos como
amonia, sulfetos e fosfatos. O processo de digestdo é desenvolvido por uma sequéncia de
acOes realizadas por uma gama de bactérias, no qual se podem distinguir quatro fases
subsequentes: hidrdlise, acidogénese, acetogénese e metanogénese (VAN HAANDEL e
LETTINGA, 1994). Tem-se, entdo, uma cadeia sucessiva de reacdes bioquimicas, onde
inicialmente ocorre hidrolise das moléculas de proteinas, lipidios e carboidratos, até a
formacéo dos produtos finais, essencialmente gas metano e didxido de carbono.

Nos processos bioldgicos aerdbios, a degradacdo da matéria organica se da na presenca de
oxigénio, o qual consiste no aceptor final de elétrons do metabolismo respiratério microbiano.
O oxigénio é um gas com baixa solubilidade em dgua e comumente constitui o principal fator
limitante do processo de converséo biolégica (VON SPERLING, 1996; FAZOLO et al., 2001;
SCHIMIDELL et al., 2001). Outro importante processo que ocorre em condi¢des aerobias é a
oxidacdo das formas nitrogenadas presentes nas aguas residuérias. A amonia é transformada

em nitritos e estes em nitratos no fendmeno denominado nitrificacao.
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Processos andxicos sdo caracterizados pela auséncia ou baixa concentracdo de oxigénio
dissolvido, sendo os aceptores finais de elétrons representados por compostos oxidados de
nitrogénio como nitrito e principalmente nitrato. Quando disponiveis no meio liquido, 0s
organismos aparelhados a utilizar o nitrato na respiracdo passam a fazé-lo, convertendo-o a
oxido nitroso (N,O) e nitrogénio gasoso (N,) (METCALF e EDDY, 2003).

3.1.2 Combinacéo de sistemas anaerobio e aerobios no tratamento de esgoto sanitario

Diante das diversas caracteristicas favoraveis, aliadas as condi¢des ambientais do Brasil,
entende-se que os sistemas anaerobios de tratamento de esgoto sanitario possuem grande
aplicabilidade, de forma que, praticamente, todas as analises de alternativas de tratamento
incluem este tipo de reator como uma das principais opcdes tecnoldgicas (CHERNICHARO,
et al. 2001). Entretanto, em detrimento das grandes vantagens, os reatores anaerdbios
dificilmente produzem efluentes que atendam aos padrfes estabelecidos pela legislacdo
ambiental brasileira. Logo, o pos-tratamento desses efluentes se faz necessario com vistas a
complementar a remo¢do da matéria organica remanescente e remover constituintes pouco

afetados como, por exemplo, o nitrogénio.

A publicacdo "Pos-tratamento de Efluentes de Reatores Anaerdbios”, resultante da Rede de
Pesquisas formada no ambito do Edital 02 do Programa em Saneamento Basico — PROSAB
(CHERNICHARO et al., 2001), apresenta uma gama de possibilidades de tratamento
complementar a serem combinados a etapa anaerdbia, a se destacar: disposicdo no solo,
lagoas de estabilizacdo/maturacdo, sistema de biomassa suspensa e sistemas de biomassa
aderida (biofilme). Entretanto, Bof et al. (2001) salientam que em cenarios urbanos, onde é
baixa a disponibilidade de area para a implantacdo de ETE’s, os sistemas de alta taxa
(biomassa suspensa ou biofilme) sdo os mais indicados pela compacidade e eficiéncia que

possuem.

Os sistemas de lodos ativados e suas variantes sdo 0s principais representantes dos reatores
com biomassa suspensa e se caracterizam pelo reciclo do lodo proveniente do decantador
secundario no tanque de aeracdo. Esta pratica viabiliza a manutencdo de uma alta
concentracdo de microrganismos no sistema, o que permite a estabilizacdo da matéria
orgénica a uma taxa mais eficiente. Entre aos reatores com biomassa fixa (biofilme), podem-
se destacar os filtros bioldgicos percoladores, biodiscos, biofiltros aerados submersos, reatores

de leito fluidizado dentre outros. Estes reatores vém ao encontro a demanda por sistemas mais
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compactos, de plena insercdo em ambientes urbanos, e que aliem atividade bioldgica a
retencao de solidos suspensos (GONCALVES et al., 2001).

E possivel notar que ETE’s, combinando reatores anaerobios e aerdbios tem sido objeto de
franco desenvolvimento tecnologico em nosso pais, tendo em vista as vantagens intrinsecas
do conjunto como eficiéncia, menor demanda por area, baixo custo e menor producdo de
lodos (BOF et al., 2001; GONCALVES et al., 2001).

3.1.3 Sistemas hibridos UASB + FBAS e remocao bioldgica de nitrogénio

Conforme Lettinga (2006), o reator UASB é a opcao mais evidente no pais quando se tratando
de sistemas anaerébios de depuracdo de &guas residudrias. As diversas caracteristicas
favoraveis deste sistema, aliadas as condi¢cdes ambientais no Brasil, onde ha a predominancia
de elevadas temperaturas, corroboram para o grande numero de estagdes que utilizam este

reator como etapa inicial de tratamento de esgoto sanitario (CHERNICHARO, et al., 2001).

Notadamente, a utilizacdo de Filtros bioldgicos aerados submersos (FBAS) no pos-tratamento
de efluentes provenientes do reator UASB permite obter ETE’s com compacidade satisfatoria,
baixo consumo energético, simplicidade operacional e reduzido impacto em ambientes
urbanos (BOF et al., 2001; GONCALVES et al., 2001). Inimeros estudos relatam resultados
bastante satisfatérios do conjunto, principalmente em se tratando da remocdo de sélidos e
matéria organica, com tempos de detencdo hidraulica relativamente baixos (ARAUJO, 1996;
GONCALVES e CHERNICHARO, 1997; BOF, 1999; GONCALVES et al., 1999;
VERONEZ, 2001; AISSE et al., 2001). Na Tabela 3.1 é apresentada uma compilacdo de

desempenhos obtidos para associacdo UASB + BFAS no tocante a remocao de DQO.

TABELA 3.1 - DESEMPENHO DA ASSOCIACAO UASB + FBAS PARA DQO EM ALGUNS

ESTUDOS
Fonte Qualidade do efluente (mg/L) Eficiéncia de remogao (%)
UASB Global UASB Global
Araljo (1996) 118 50 69 86
Bof (1999) 123 90 76 89
Bof et al. (2001) 101 67 79 86

Fonte: Adaptado de VVeronez (2001).

Entretanto, a mesma eficiéncia ndo se verifica quanto a remogdo de nitrogénio. VVon Sperling

(2005) destaca que biofiltros aer6bios, atuando como pos-tratamento de efluentes de reatores
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UASB, possuem maior dificuldade em proporcionar a remoc¢édo bioldgica de nitrogénio. A
prévia estabilizacdo de grande parte de matéria organica no reator anaerébio faz com que haja
menor disponibilidade de energia para as bactérias heterotroficas responsaveis pela
desnitrificacdo. Adicionalmente, Além Sobrinho e Jorddo (2001) destacam que 0 uso de reator
UASB, que apresenta boa remo¢do de matéria organica biodegradavel (55 a 75%) e
praticamente nenhuma eficiéncia de remocao de nutrientes, seguramente tera efeito negativo
sobre sistemas hibridos que objetivam o tratamento terciario. Isto se da, pois a etapa
responsavel pelo polimento final da dgua residuaria recebera o efluente proveniente do reator
UASB com uma relagdo C/N bem inferior ao valor desejado para a adequada desnitrificacdo
bioldgica. Por esta razdo, a implementacdo da tecnologia de desnitrificacdo baseada no uso de
metano (ME-D) € particularmente interessante para o Brasil, onde um grande ndmero de

sistemas de tratamento anaerébio foi instalado.

3.2 PROCESSO CONVENCIONAL DE REMOCAO DE NITROGENIO PELA VIA
BIOLOGICA

3.2.1 Preliminares

O nitrogénio é um abundante elemento na natureza e quando disposto em corpos d’agua, atua
como um importante nutriente para o crescimento bioldgico. No meio ambiente é detectavel
sob diversos graus de oxidacdo possiveis, sendo 0s mais comuns: nitrogénio organico e
amonia (-3), nitrogénio gasoso (0), nitrito (+3) e nitrato (+5). Trata-se de um elemento
essencial para qualquer célula viva, pois constitui o arcabouco quimico de proteinas, acidos
nucléicos, adenosinas fosfatos, nucleotideos, piridina e pigmentos. Contudo, embora
indispensavel a vida, em condicdo de excesso pode causar sérios danos aos sistemas
aquiferos. Além de levar ao fenbmeno de eutrofizagcdo, o nitrogénio também pode exercer
uma demanda nitrogenada de oxigénio no corpo receptor e, sob a forma de aménia livre, vem

a ser toxico a muitos organismos aquaticos.

Uma das principais vias de aporte de nitrogénio em corpos d’agua ¢ o despejo de esgoto

sanitario. As principais formas nitrogenadas ali presentes séo apresentadas na Tabela 3.2:

TABELA 3.2 - FORMAS DE NITROGENIO ENCONTRADAS EM AGUAS RESIDUARIAS
Nitrogénio organico (Norg)

Formas reduzidas Nitrogénio amoniacal (N-NH,")

Nitrogénio nitroso (N-NO,)
Formas oxidadas Nitrogénio nitrico (N-NO3)
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Ao conjunto das formas reduzidas da-se o nome de Nitrogénio Kjeldahl (NTK), enquanto que
o0 nitrogénio total (Nt) é representado pelo Nitrogénio Kjeldahl, mais o conjunto das formas

oxidadas.

Diante dos riscos que 0 nitrogénio em excesso pode representar, sua remocdo em niveis
satisfatorios torna-se providencial. Para tanto, métodos tradicionais de remocdo incluem o
pré-tratamento, stripping, cloracdo no breakpoint e troca ibnica (METCALF e EDDY, 2003).
Contudo, embora sejam eficientes, tais métodos apresentam custos elevados, requerem adi¢édo
de produtos quimicos e podem liberar compostos toxicos no ambiente. Em vista disso,
usualmente, opta-se pela utilizacdo de processos bioldgicos em detrimento dos mecanismos

fisico-quimicos citados.

Convencionalmente, a remoc¢édo bioldgica de nitrogénio nas aguas residuarias se baseia na
combinacdo de processos aerobios e andxicos, e incluem as etapas sequenciais de
amonificacdo do nitrogénio orgénico, nitrificagdo do nitrogénio amoniacal e por fim,
desnitrificacdo a partir da reducdo do nitrato (NO3") com consequente liberacdo de nitrogénio

gasoso para a atmosfera (N,) (Figura 3.1):

Nitrogénio Orginico
(proteinas, aminodcidos)

Amonificacio .
Assimilacao

Nitrogénio Amoniacal |___ "> Material Celular
(N-NH/) Y
(
Nitrito
Nitrificacio < (N-NO>)
O, —»
Desnitrificaciao
Nitrato ] . -
Gads Nitrogénio
\ (N-NOs) (Nay
Carbono
Orginico

Figura 3. 1 - Transformagdes do nitrogénio em sistemas de tratamento convencionais

3.2.2  Amonificagdo

Na amonificacdo ocorre a transformacdo dos compostos nitrogenados sob a forma orgéanica

em nitrogénio amoniacal por intermédio de catalisagdo enzimatica.
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A amonia existe em solucdo, tanto na forma de ion aménio (NH,"), como na forma livre
(NH3). De acordo com von Sperling (2005), essa distribuicdo obedece ao equilibrio

apresentado pela Equacdo 3.1 e se dad em func¢éo do pH do meio (Tabela 3.3).
NH,+H" <> NH," (3.1)

TABELA 3.3 - DISTRIBUI(}AO RELATIVA DA AMONIA DE ACORDO COM OS VALORES DE PH
pH = 7 Praticamente toda a amonia esta na forma de NH,"

pH = 9,5 Aproximadamente 50% da aménia esta na forma de NH;z e 50% na forma de NH,"

pH > 11 Praticamente toda a amonia esta na forma de NH;
Fonte: von Sperling (2005)

3.2.3 Assimilacao

O processo de assimilacdo consiste na incorporacdo de determinada fracdo de nitrogénio para
a composicdo de novas ceélulas. Admitindo-se que a biomassa bacteriana possa ser
representada pela formula empirica CsH;NO,, estima-se que para cada 1 g de células
formadas, cerca de 0,12 g deN-NH,;" (14 g N/ 113 g CsH;NO,) é assimilado (METCALF e
EDDY, 2003).

Embora uma parcela do nitrogénio amoniacal possa ser assimilada na sintese celular, sua
importancia na remocdo de nitrogénio em aguas residuarias € pequena. Logo, em processos
bioldgicos com remoc¢do de nitrogénio, os fendmenos da nitrificacdo e desnitrificacdo séo

considerados preponderantes.

3.2.4 Nitrificacéo

A nitrificacdo é o processo pelo qual bactérias aerdbias (principalmente autétrofas) promovem
a oxidacao bioldgica do nitrogénio amoniacal, tendo como produto intermediario o nitrito e
produto final o nitrato. Ela é obtida por rea¢fes bioquimicas compostas de duas etapas, sendo
a primeira a nitritacdo (Equacdo 3.2) e a segunda a nitratacdo (Equacdo 3.3), de forma que

cada etapa envolve grupos distintos de bactérias.

NH, ., +3/20,, —> NO,,, +H,04 +2H,, (AG* =-270KJ/moIN —amon)  (3.2)

4(aq)

NO, ., +1/20,, — NO,,, (AG" =-80KJ/moIN —amon) (3.3)
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A metaboliza¢do do ion aménio na nitrificacdo produz acidez. Da estequiometria da reagdo
para cada mol de NH," oxidado sdo produzidos 2 mols de H, devendo haver alcalinidade

suficiente para neutralizagdo dos fons H* para que ndo haja inibicdo do processo.

E valido lembrar que o rendimento energético desta reacdo de oxidacdo é baixo, logo o
rendimento celular também é baixo, 0 que ocasiona o crescimento lento dos organismos
nitrificantes. Dessa forma, para que a nitrificaco ocorra de maneira eficiente é necessario que
0 tempo de retencdo celular seja suficientemente longo para permitir o crescimento dos
microrganismos e garantir a permanéncia da biomassa nitrificante no reator (METCALF e
EDDY, 2003).

Segundo Surampalli et al. (1997) e van Haandel et al. (2009), os fatores mais relevantes no
processo de nitrificacdo sdo: presenca de oxigénio dissolvido, temperatura, pH, nutrientes,

tempo de retencdo celular e relacdo C/N.

3.2.5 Desnitrificacdo

Tendo em vista que na nitrificacdo o nitrogénio amoniacal ndo é removido, mas sim
convertido a formas oxidadas (nitrito e principalmente nitrato), comumente utiliza-se a

desnitrificacdo para alcancar esse objetivo.

De acordo com Schmidt et al. (2003), a desnitrificacdo bioldgica pode ser descrita como uma
classe de respiracao anoxica onde os elétrons provenientes, por exemplo, da matéria organica,
de compostos reduzidos de enxofre ou do hidrogénio molecular, sdo transferidos para 0s
compostos de nitrogénio oxidados (nitrito e principalmente nitrato) em vez do oxigénio,
transformando-os em compostos reduzidos como N,O ou N, 0s quais séo liberandos do meio
liquido. A Figura 3.2 apresenta o numero de oxidagdo do nitrogénio no processo de

desnitrificacdo tendo o nitrato como o agente oxidante:
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Remocao via nitrato

— -
Substancia NH3 N2 NO2- NO3-

Numero de : 5
Oxidagao .3 .2 -1 0 1 2 3 4 5

Desnitirificagao
5 elétrons por atomo N

Figura 3. 2 - Estado de oxidacdo do nitrogénio no processo de desnitrificacdo
Fonte: Adaptado de van Haandel e Marais (1999).

E importante frisar que caso exista oxigénio molecular disponivel no meio, ele competira com
o nitrato na funcdo de receptor de elétrons, sendo que as bactérias desnitrificantes facultativas
poderdo utiliza-lo preferencialmente (METCALF e EDDY, 2003). Em geral, observa-se que
uma concentracdo de oxigénio dissolvido (OD) acima de 0,2 e 0,5 mg/L reduz
significativamente a taxa de desnitrificagdo convencional (VAN HAANDEL e MARAIS,
1999).

A Equacdo 3.4 apresenta a estequiometria que governa o processo de desnitrificacdo:

0,61C,,H,,0,N +4,54NO,” +0,39NH, " +4,15H" — C.H,NO, +2,27N, +598CO, +515H,0 (3.4)

De acordo com Surampalli et al. (1997) e van Haandel et al. (2009), os fatores mais relevantes
no processo de desnitrificacdo sdo: presenca de nitrato e auséncia ou baixa concentracdo de
oxigénio dissolvido, temperatura, pH e relacdo C/N. Algumas condi¢des favoraveis estdo

apresentadas na Tabela 3.4:

TABELA 3.4 - PRINCIPAIS FATORES QUE INTERFEREM NA DESNITRIFICACAO

Fatores
H oD Temperatura Referéncia
P mg/L ce
70<pH<75 <0,2 7a40 Van Haandel e Marais (1999)
6,5<pH<8,0 10a 30 Surampalli et al. (1997)
70<pH<9,0 Auséncia 35 Henze et al. (1997)

Uma grande variedade de microrganismos esta apta a realizar a desnitrificacdo, os quais estdo
aparelhados metabolicamente a utilizar diferentes fontes de energia, tais como compostos

organicos (para bactérias organotroficas), compostos inorgéanicos (para as litotréficas) e a luz
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(para as fototrdficas), sendo os compostos organicos a fonte mais usual (ABREU, 1994).
Logo, a baixa disponibilidade de elétrons na forma de compostos organicos torna-se um
importante fator limitante, de forma que, no tratamento terciario, onde se tem esgoto sanitario
ja tratado, com pouca disponibilidade de matéria organica, o processo de desnitrificacao

ocorre com sucesso somente quando suplementado com fontes externas de carbono.

3.2.5.1 Fontes de carbono usualmente utilizadas no processo de desnitrificacédo

Sd0 muitas as alternativas de suplementacdo de aguas residuarias que carecem de elétrons
para a desnitrificacdo. Tais fontes podem ser tidas como externa, dentre as mais usadas na
pratica destacam-se o metanol, o etanol, a acetona e o &cido acético; e interna onde a mesma é
adquirida dentro do préprio fluxograma de processo, por exemplo, o afluente ou entdo a

prépria massa bacteriana, através da respiracdao endégena (VAN HAANDEL et al., 2009).

Estudos realizados por Her e Huang (1995) sugerem que a estrutura quimica e o peso
molecular das fontes de carbono repercutem na relacdo C/N e, consequentemente, na
eficiéncia da desnitrificacdo. A literatura apresenta as mais diversas fontes exdgenas de
carbono, das quais, algumas, se encontram apresentadas na Tabela 3.5.

TABELA 3.5 - RELAGAO C/N OU DQO/N ENCONTRADOS NA LITERATURA CONFORME A
FONTE DE CARBONO UTILIZADA NA DESNITRIFICACAO

REFERENCIA RELAQAO VALOR FONTE DE CARBONO
Isaacs e Henze (1995) DQO/N 4,2 Glicose

Isaacs e Henze (1995) DQO/N 7,0 Acetato

Her e Huang (1995) C/N 0,9 Metanol

Her e Huang (1995) C/N 19 Acetato

Her e Huang (1995) C/N 2,0 Glicose

Her e Huang (1995) CIN 3,0a3,6 Acido benzoico
Choi et al. (1996) DQO/N 2,2 Efluente de trat.de residuo suino
Choi et al. (1996) DQO/N 9,0 Efluente acidificado
Bandipi e Elliot (1998) C/N 1,1 Metanol

Bandipi e Elliot (1998) CIN 1,25 Etanol

Bandipi e Elliot (1998) C/IN 17 Acetato

E importante frisar que, devido ao alto custo, a utilizagdo de fontes externas de carbono pode
inviabilizar aplicacbes em grande escala. Sendo assim, existe tendéncia crescente em se
utilizar suplementos carbonaceos mais simples e baratos, de forma a aliar economia e
eficiéncia ao processo de desnitrificacdo (COSTA et al., 2000; MODIN et al., 2007).
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3.2.5.2 Fonte alternativa de carbono para a desnitrificacdo: metano

Uma alternativa de reducdo de custos em sistemas desnitrificantes que requerem a adicdo de
material organico é a utilizacdo de fontes provenientes das etapas anteriores ao pos-tratamento
das aguas residuérias (VICTORIA, 2006). Neste contexto, o biogas formado a partir da
digestdo anaerdbia surge como uma interessante opcéo, tendo em vista que o metano (CH,) é
0 composto predominante de sua composi¢cdo. Muitos estudos comprovam que a
desnitrificacdo é viavel de ocorrer tendo 0 metano como a unica fonte de elétron (WERNER e
KAYSER, 1991; THALASSO et al.1997; HOUBRON et al.1999), sendo seu baixo custo, a
néo toxidade e sua facilidade de eliminacdo da fase liquida, fatores que reforcam seu uso. O

item 3.4 do presente capitulo serd dedicado, unicamente, a abordar tal tematica.

3.3 BIOGAS
3.3.1 Constituicéo do biogas

O biogéas pode ser obtido a partir do tratamento anaerdbico de aguas residuérias, biodigestores
e aterros sanitarios que contenham residuos organicos. Em se tratando das rotas da digestdo
anaerdbia, sdo as condi¢des ambientais presentes no reator que ditardo a composicao global
do biogas produzido no processo. Via de regra, reatores com regime de operacdo estavel
geram um biogds de composicdo razoavelmente uniforme, embora as caracteristicas do
material organico a ser degradado influenciem na proporcdo de seus constituintes
(CHERNICHARO, 1997). A Tabela 3.6 apresenta a composicdo tipica do biogas bruto:

TABELA 3.6 - COMPOSICAO TIPICA DO BIOGAS BRUTO

Compostos Percentagem (%)
Metano 62 a 80
Gas Carbbnico 30a38
Nitrogénio 0,05a1
Oxigénio 0,0022
Gas Sulfidrico <0,01
Hidrogénio < 0,01

Vapor d’agua Saturacao

Fonte: Chernicharo (1997).

Pode-se observar na Tabela 3.6, 0 metano e 0 gas carbonico sdo os principais constituintes do
biogas. No processo de digestdo anaerdbia, 0 metano é rapidamente separado da fase liquida
visto sua baixa solubilidade em agua, a medida que o gas carbdnico, que possui grande
solubilidade, sai parcialmente pelo efluente liquido (VAN HAANDEL e LETTINGA, 1994;
CHERNICHARO, 1997).
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A literatura sugere uma ampla faixa de concentragéo de metano em relacdo ao volume total de

biogas produzido (Tabela 3.7).

TABELA 3.7 - CONCENTRACAO DE METANO NO BIOGAS PARA DIFERENTES PESQUISAS

Referéncia % de Metano no Biogéas
Campos e Pagliuso (1999) 50-70
Chacon (1994) 65-75
Chernicharo (1997) 70-80
Nadais et al. (2001) 59-73
Ruiz et al. (2000) 60-70
Van Haandel e Lettinga (1994) 70-80
Delazare (2004) 77-86

Vale lembrar que todos os constituintes gasosos, em maior ou menor grau, se solubilizam no
liquido, de forma que o biogads é produzido em um digestor anaerobio quando as
concentracdes dos constituintes na fase liquida excedem as concentrac@es de saturacdo (VAN
HAANDEL E LETTINGA, 1994). Logo, se faz valer a lei de Henry a qual permite que se
calcule, para uma dada pressao parcial de um componente na fase gasosa, a sua concentragcdo

de saturacdo na fase liquida.
3.3.2 Producéo tedrica de biogas em reatores anaerobios

A producéo tetrica de biogas pode ser obtida por uma relacdo indireta na qual toma-se por
base a estimativa da produgdo de metano a partir da DQO degradada no reator. Infere-se que 1
mol de CH,4 requer 2 moles de oxigénio para sua completa oxidacdo a gas carbénico e dgua

(Equacdo3d.5):

CH4(g) + 202(9) - COZ(Q) +2 HZO(,) (3.5)

(169) (649) (4490 (369

Portanto, cada 16g de CH,4 produzido correspondem a remocdo de 64g de O, ou seja é
equivalente a uma remocédo de 64g de DQO. Na CNTP isso corresponde a 350 mL de CH,4
para cada grama de DQO degradada.

A expressao geral que determina a producéo tedrica de metano por grama de DQO removida é
apresentada nas Equacdes 3.6 e 3.7 (CHERNICHARO, 1997):

DQO,

Vens = K () (3.6)
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Onde:

Vcha = produco volumétrica de metano (m®/dia);

DQOcn4 = carga de DQO removida no reator e convertida em metano (gDQO);

K(t) = fator de correcdo para a temperatura operacional do reator (KgDQO/L).
Px K

KO = Rx(273+T) 3.7)

Onde:

P = Presséo atmosférica a latm;

K = DQO correspondente a um mol de CH,4 (64g DQO/mol);
R = Constante dos gases (0,08206 atm.L/mol.K);

T = Temperatura operacional do reator (°C)

E importante ressaltar que, na pratica, a producdo de metano é bem menor que a producio
tedrica esperada com base nas consideracfes estequiométricas (350 ml de CH4 /g de DQO
removida.). Chacon (1994) cita uma producéo de 190 mL de CH, /g de DQO removida enquanto
que van Haandel e Lettinga (1994) obtiveram 170 mL de CH4 /g de DQO removida. Isso
representa perdas proximas a 50% da producéo tedrica. Veronez (2001), que estudou a mesma
estacdo experimental utilizada nesta pesquisa, obteve uma taxa de 208,5 mL de CH, /g de
DQO removida. Este valor representa 60% do valor tedrico esperado, ou seja, uma perda
relativa de 40%.

As perdas observadas na pratica se devem a varios fatores dentre eles a fracdo de metano
solubilizada no efluente, a fracdo que escapa pela a zona de sedimentacdo do reator e a fracédo
possivelmente perdida na linha de conducdo do biogas (VAN HAANDEL e LETTINGA,
1994).

3.3.3 Solubilidade dos gases que compdes o biogas na agua

Ao se colocar um gas em contato com um meio liquido, onde essa substancia gasosa €
soluvel, a composicdo desse soluto no liquido vai evoluir até atingir um valor de equilibrio,
instante a partir do qual o nimero de moléculas de soluto que passa de uma fase para outra
(gasosa <> liquida) se iguala. A esse ponto atribui-se a definicdo da solubilidade méxima do
soluto (gés) no liquido, ou concentracdo de saturacdo para as condi¢fes experimentais em que

foi realizado o ensaio. Neste caso, se faz valer a lei de Henry, a qual estabelece que “a
] y’ q q
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quantidade de qualquer gas que se dissolve em um dado volume de um liquido, a temperatura
constante, ¢ diretamente proporcional a pressdo que o gas exerce acima do liquido”.

Matematicamente tem-se que:
Cs =HxP (3.8)

Onde Cs é a concentragio do gas dissolvido no liquido em equilibrio (mg.L™), Pyss € a presséo
parcial do gas acima do liquido (atm), e H é a constante da lei de Henry para um gas em uma
dada temperatura (mg.L ™ .atm™). A Tabela 3.8 apresenta os diferentes valores assumidos pela

constante de Henry em fungdo da temperatura para os principais componentes do biogas.

TABELA 3.8 - DIFUSIVIDADE E CONSTANTE DE HENRY A TEMPERATURA DE 20°C

Gas Coeficiente de Difusividade Constante de Herry (H)
(cm?/s™) (10°) (mol. L'Pa™)
H, 4,65 7,40 x 10°
CH, 1,57 1,12 x 10°®
CO, 1,98 2,70 x 107
H,S ND 8,22 x 107

Fonte: Pauss et al., 1990.

A solubilidade do gas no liquido é funcdo da natureza de ambos os componentes, da
temperatura, da presséo e da composi¢do do liquido, diminuindo em geral com o aumento da
temperatura e aumentando com o aumento da pressdo do sistema. Gases de moléculas
apolares, como o0 CH, e 0 CO,, tendem a ter baixa solubilidade em liquidos polares como a
agua. Por outro lado, gases com moléculas polares, como NH3 e H,S, dissolvem-se facilmente
na agua. A seguir, sdo apresentadas as solubilidades em &gua dos principais gases que

compdem o biogas (Tabela 3.9).

TABELA 3.9 - SOLUBILIDADE DOS GASES QUE COMPOEM O BIOGAS NA AGUA (25°C E 1,0

ATM).
. Litro/litro
Gases 0/100g de agua de Agua
CO; 0,145 0,759
H,S 0,338 2,282
0, 0,004 0,028
N, 0,002 0,014
CH, 0,002 0,030

Fonte:Handbook of Chemistry (1999) apud Delazare (2004).
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3.4 METANO COMO FONTE DE ELETRON PARA A DESNITRIFICAC}AO
3.4.1 Aspectos gerais

Na busca por novas fontes de suplementagdo carbonécea para a desnitrificacdo, 0 metano vem
ganhando grande atencédo, tendo em vista a possibilidade de sua obtencdo em processos que

utilizam a digestdo anaerébia como uma das etapas de tratamento do esgoto sanitario.

Embora ja comprovado que o metano é passivel de ser utilizado como um potencial doador de
elétrons para a desnitrificacdo biologica, as vias metabolicas envolvidas sdo, ainda, pouco
conhecidas. A literatura apresenta duas hipoteses principais para a desnitrificacdo acoplada ao
uso de metano: 1) o processo € realizado por bactérias desnitrificantes consumidoras de
metano e capazes de utilizar nitrato como aceptor de elétrons e; 2) bactérias metanotroficas
convertem o metano, a partir da oxidagdo sob baixa pressao parcial de oxigénio, a compostos
intermediarios sollveis, que se constitui em fonte de carbono para as bactérias desnitrificantes
aerobias, anaerobias ou facultativas. Em contraste com a primeira hipotese, ndo comprovada
experimentalmente e considerada improvavel por Mechsner e Hamer (1985), a segunda
hipotese é claramente demonstratda por varios autores (THALASSO et al., 1997; HOUBRON
et al., 1999; RAJAPAKSE e SCUTT, 1999; COSTA et al., 2000). A Figura 3.3 ilustra o

consorcio microbiano que estaria envolvido neste processo.

| Denitrifiers
Soluble 1
organic 1 o
! Assimilation
|

—___t i

! i Ny

Figura 3.3 - llustragdo do consdrcio microbiano metanotrdficas + desnitrificantes
Fonte: MODIN et al., 2007

Metanol, formaldeido e formiato sdo os mais importantes produtos intermediarios produzidos,
sendo também gerados citratos, polissacarideos, proteinas e acetato (THALASSO et al., 1997;
RAJAPAKSE e SCUTT, 1999; COSTA et al., 2000; EISENTRAEGER et al., 2001). Modin

et al. (2007) ressalta que muito provavelmente uma mistura de substancias organicas é
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disponibilizada pelas metanotroficas e utilizada pelas desnitrificantes. A composicdo da
mistura deve ser altamente dependente das condicdes de cultivo e das espécies dominantes.

Adicionalmente, Rajapakse e Scutt (1999) salientam que reatores de leito fixo sdo ideais para
desnitrificacdo acoplada ao uso de metano ja que um crescimento ideal do biofilme permitira
a formacdo de duas camadas bem diferenciadas, sendo uma aerobia (externa) que possibilita a
oxidacdo do metano a compostos intermedidrios e outra andxica (interna) que propicia 0

ambiente necessario a desnitrificacéo.

A reacdo estequiométrica que governa a desnitrificacdo na presenca de metano, tendo o

nitrato como receptor de elétrons, é apresentada na Equacao 3.9 (MODIN et al., 2007).

5CH, +8NO,”  —5CO, + 4N, +80H ™ +6H,0
AG’ =-767kJmol*CH, (3.9)

Com base na Equacdo 3.9, que é termodinamicamente favoravel sob condi¢oes padrao (AG® =
-767 kJ mol™ CH,), o nitrato é reduzido a nitrogénio gasoso e o metano é oxidado a di6xido

de carbono.

Ainda que trabalhos mais recentes tenham demonstrado que a desnitrificacdo utilizando
metano também é passivel de ocorrer em condi¢bes anaerdébicas - ANME-D (ISLAS-LIMA et
al., 2004; RAGHOEBARSING et al., 2006), a maior parte dos estudos, até o presente
momento, se concentram nos processos de desnitrificacdo associada a oxidacdo aerdbia do

metano, denominados de AME-D.
3.4.2 Estado da arte

A associagdo sintréfica entre bactérias desnitrificantes e metanotroficas foi demonstrada
primeiramente por Rhee e Fuhs (1978) apud Modin et al. (2007) e mais tarde por Meschner e
Hamer (1985). Estes estudaram a desnitrificagdo aerobia com metano, usando culturas mistas
de bactérias hipomicrobiaceae (bactérias desnitrificantes que usam metanol) e bactérias

metanotréficas.

Werner e Kayser (1991) exploraram configuracbes de lodos ativados, filtros bioldgicos, e
leito fluidizado para desnitrificagdo de chorume de aterro sanitario utilizando como fonte

externa de carbono o biogés produzido no proprio sitio. As maiores taxas de desnitrificacdo
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obtidas foram: 22.9 mg N'NOs.L"2.h"! para o leito fluidizado, 6.25 mg N'NOz.L™*.h™ para o
filtro biolégico e 2.5 mg N'NOs.L™h'1 para a configuracdo de lodo ativado. Nestas
experiéncias, no entanto, a remoc¢do de nitrato por desnitrificacdo e assimilacdo ndo foram

claramente distinguidas

Rajapakse e Scutt (1999) estudaram a desnitrificagio em um reator com biomassa aderida
utilizando diferentes tipos de material suporte, uma cultura desnitrificante composta de
bactérias metilotroficas e gas natural (95% metano) como fonte de carbono. Foi confirmada a
viabilidade do uso de gas natural para desnitrificacdo quando sdo mantidas condicdes aerobias
e anaerobias dentro do reator. O melhor resultado foi obtido com material suporte de elevada
érea superficial, atingindo uma taxa de desnitrificacdo de 10,8mg N'NOs.L:.h?, o qual
correspondeu a uma eficiéncia de desnitrificacdo de 91,2%. Deve-se frisar que as
concentracbes de nitrato afluente eram baixas (7-10 mg N'NOs.L?), sendo que em
concentracdes mais altas (35,6 mg N'NOs.L™Y), a eficiéncia de desnitrificacdo caiu para
24,6%.

Houbron et al. (1999) demonstraram que a desnitrificacdo é possivel quando o metano é
utilizado como a Unica fonte externa de carbono. Os autores obtiveram uma eficiéncia similar
a eficiéncia obtida quando a fonte de carbono é o metanol. Os mesmos frisam que o consorcio
metanotréficas + desnitrificantes apresentaram excelente estabilidade, sendo, portanto,
passivel de ser aplicavel em processos de tratamento convencional de esgoto sanitario, seja

em sistemas baseados em biomassa suspensa ou aderida.

Costa et al. (2000) realizaram um extenso estudo acerca da comunidade microbiana contida
em um sistema AME-D. Os autores propdem que o0 acetato é o composto produzido pelas
metanotrdéficas, sendo este o doador de elétrons utilizado pelas desnitrificantes.

Santos et al. (2004) estudaram a utilizacdo de etanol, metanol e metano como doadores de
elétrons para a desnitrificacdo em um reator em batelada, inoculado com lodo anaerdbio
granulado. Comparando as velocidades de desnitrificacdo alcancadas para cada substrato
utilizado, concluiu-se que o melhor doador de elétrons foi o etanol, com o qual alcangou-se
velocidades de desnitrificacdo 2,4 e 7 vezes maior que as velocidades de desnitrificagéo
alcancadas utilizando-se metanol e metano, respectivamente. Nos experimentos utilizando

metano detectou-se que a resisténcia a transferéncia de massa e a baixa solubilidade do gas no
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meio liquido exercem grande influéncia sobre o processo, 0 que, geralmente, resulta em

baixas relacoes C/N.

Islas-Lima et al. (2004) demonstraram experimentalmente que a desnitrificacdo € viavel de
ocorrer conjuntamente com a oxidacdo anaerébia do metano. A méaxima velocidade de
desnitrificacdo obtida foi da ordem de 0,25 g N-NOz'g SSV* d™* para pressdes parciais de
metano iguais ou superiores a 8,8 kPa, enquanto que, para pressdes inferiores, a velocidade
foi de 4,9x10°g N-NOsg SSV*d™, o que levou os pesquisadores a inferir que a remocao
nitrogénio nitrico foi dependente da disponibilidade de doador de elétrons no sistema. Os
mesmos concluiram que o metano é passivel de ser utilizado, porém um cuidado especial

deve-se ter com respeito a sua baixa solubilidade em agua.

Cuba (2005) avaliou o potencial do uso de metano como doador de elétrons para a
desnitrificacdo em reator andxico horizontal de leito fixo. Para concentragdes iniciais de N-
NOs; de 20mg/L e 40 mg/L no substrato sintético, foi possivel obter diminuicdo das
concentracOes iniciais em 85% e 50%, respectivamente. No entanto, os altos niveis de
reducdo de N-NOj3’, obtidos sob condicdes limitantes de metano deram suporte a hipdtese de
que parte da remocdo do N-NOj" foi realizada mediante utilizacdo de compostos reduzidos de
enxofre ou nitrogénio tais como S°, HS" ou NH,*, provavelmente formados sob condigtes

anoxicas, simultaneamente com o processo de desnitrificacéo.

Raghoebarsing et al. (2006) purificaram e identificaram um consorcio microbiano capaz de
oxidar metano a didxido de carbono e promover a desnitrificacdo do nitrato e nitrito sob
condicdes anaerodbias. O consoércio era constituido por dois microrganismos: uma bactéria ndo
cultivada e uma arqueia, esta ultima remotamente relacionada com arqueias metanotroficas
marinhas. Os resultados obtidos revelaram que o nitrito foi utilizado preferencialmente como
receptor de elétrons, com velocidade total de desnitrificagdo da ordem de 28,8 =2 umol N, h't

e taxa de oxidagdo de metano de 13,4 = Iumol CHy h?.

Waki et al. (2004) utilizaram substancias inibidoras da oxidagdo do metano (fluoreto de
metila) e da desnitrificacdo (tungstato) para avaliar a atividade microbiana durante o processo
AME-D. A partir dos resultados em comparagdo com sistemas controles, foi possivel perceber
que ao inibir a oxidacdo do metano, a desnitrificagdo metano-dependente, como é chamada

pelos autores, cessou por completo, comprovando a interdependéncia sinérgica do processo.
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A preocupagdo em relacdo a misturas potencialmente explosivas em sistemas AME-D foi
levantada por Waki et al. (2005) que desenvolveram um reator com headspace
compartimentado, onde o metano e ar eram aspergidos em extremidades opostas. Ao se
dividir o espaco superior do reator, 0 metano pode ser recuperado com um elevado grau de

pureza, suficiente para ser utilizado na producéo de energia.

Garbossa (2006) avaliou sistemas anaerobio-aerébio com biomassa imobilizada para remocao
de matéria carbondcea e nitrogénio de esgoto sanitario, a partir do uso de biogas na
desnitrificacdo. Os resultados apontam para uma boa remoc¢do do nitrogénio afluente.
Contudo, o fornecimento de elétrons ao sistema a partir da injecdo de biogéas foi atribuido ao
gés sulfidrico em detrimento do metano. Este resultado foi comprovado pelo aumento na
concentracdo de compostos de enxofre no efluente final do reator. O autor salienta que este
comportamento é devido a maior entropia e solubilidade do H,S, comparado ao metano,

fazendo com que o mesmo se comporte como um doador de elétron mais efetivo.

Victoria (2006) avaliou o potencial de desnitrificacdo do filtro bioldgico aerdbio/andxico
(FBAA) quando o biogas gerado em reator UASB é utilizado como fonte exdgena de carbono.
A utilizacdo de biogas mostrou-se viavel e eficiente. Nas condices presentes no FBAA, o
CHj, foi o principal constituinte do biogas responsavel pelo fornecimento de elétrons. A baixa
concentracdo de H,S no biogéas provavelmente ndo permitiu sua utilizagdo no processo.

Obtiveram-se concentracdes de N-NOs;” menores que 10 mg.L™ no efluente final do sistema.

Cuba (2008) avaliou a viabilidade de utilizacdo do metano como doador de elétrons na etapa
de desnitrificacdo utilizando reator em bateladas sequenciais aerdbio/andxico, sob diferentes
condigdes operacionais. Os experimentos apresentaram eficiéncias de remocao de nitrogénio
na ordem de 75 % e 90 %, porém a analise cinética revelou que o processo de desnitrificacdo
se desenvolveu de forma muito lenta, apresentando constantes de remocdo de nitrogénio

baixas, independentemente do receptor de elétrons (nitrato ou nitrito).

A Tabela 3.10 apresenta algumas taxas de remocédo de N-NOs, a partir de processos ME-D:
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TABELA 3.10 - TAXAS DE REMOGAO DE N-NO; A PARTIR DA DESNITRIFICAGAO ACOPLADA
AO USO DE METANO PARA DIFERENTES ESTUDOS

TAXA DE REMOCAO DE

REATOR BIOLOGICO CNlIJI;:_I'IC')UIID?I,EA N-NO3 REFERENCIA
mgNL'h?  mgNg™® SSvh'
Lodo ativado (16L) Chorume de aterro 5
sanitario
. . . Chorume de aterro Werner e
Filtro biologico (4,8L) . 6,25 Kayser
sanitério (1991)
Leito fluidizado Chorume de aterro 5
sanitério ’
Reator em batelada s - Thalasso et al.
(0.4L) Sintético 25 (méaximo) (1997)
Sintético na
Reator em batelada (5L) oresenca de Cu 5,5/SS
Sintético na
Reator em batelada (5L) presenca de No e 3,5/SS Houbron et al.
Cu (1999)
- Sintético na
Quimiostato (5L) oresenca de Cu 2,48 - 6,1/SS
Quimiostato (5L) Efluente nitrificado 5,46 - 9,47/SS
Coluna com diferentes < . Rajapakse e
tipos de material suporte Agua de torneira 10.8 Scutt (1999)
Reator em batelada s Islas-Lima et al.
(550ml) Sintético 0,33 (2004)
. s Waki et al.
Lodo ativado (9L) Sintético 2,5 (2005)

Nota: SSV — Sélidos suspensos volateis
SS — Sélidos suspensos

3.4.3 Consideracoes finais

A literatura tem mostrado que o processo de desnitrificacdo, quando associado a atividade de
organismos metanotréficos, é bastante atraente devido a possibilidade de diminuicGes nos
custos relacionados, principalmente, a suplementacdo carbonacea dos organismos
desnitrificantes. Entretanto, a revisdo bibliografica permitiu constatar que a maioria das
pesquisas tende a negligenciar os fendmenos que governam o aporte de metano para a massa
liquida dos reatores desnitrificantes. Adicionalmente, estudos que se propdem analisar a
viabilidade de desnitrificacdo metano-dependente em ETE’s operando em escala real sdo
insipientes na literatura. Em um dos raros levantamentos de caso, Modin et al. (2007)
estabelecem uma relacdo hipotética C/N a partir do total de metano disponivel em uma dada
situacdo tedrica (supostamente transferido e, consequentemente, disponivel na massa liquida),
e a concentracdo total de nitrogénio afluente. No entanto, na prética, a consolidacdo desta
relacdo deve ser abordada com mais cautela, tendo em vista que estudos relatam perdas

significativas na captacdo de metano em relacdo a producdo tedrica esperada (VAN
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HAANDEL e LETTINGA, 1994; CHACON, 1994) e que cada reator oferece uma capacidade
limitada de transferéncia de metano no sentido gés-liquido.

3.5 TRANSFERENCIA DE MASSA NO SENTIDO GAS - LIQUIDO
3.5.1 Preliminares

A transferéncia de massa pode ser entendida como o movimento espacial da matéria. Seu
mecanismo bésico se da pela difusdo, processo pelo qual moléculas, ions ou outras pequenas
particulas, espontaneamente, misturam-se, movendo-se de regides relativamente muito
concentradas para regides pouco concentradas. Tal fendmeno é causado pelo movimento
molecular aleatério que conduz a uma mistura completa de determinado composto quimico
em um fluido. Entretanto, von Sperling (1996) ressalta que este processo é extremamente
lento. Em meios gasosos e aquosos, as taxas dos fendmenos de difuséo, muitas vezes, podem
ser aceleradas pela agitacdo. Este processo é chamado de difusdo turbulenta e constitui no

principal mecanismo de transferéncia de gases em sistemas de tratamento de esgotos.

A importancia da compreensdo deste fendbmeno em processos bioldgicos de tratamento das
aguas residuarias é justificada pela dependéncia entre a velocidade de transferéncia de massa

e a velocidade com que o processo de depuracdo ocorre como um todo.

Os processos de transferéncia de massa podem ser subdivididos em (SCHIMIDELL et al.,
2001):

a) transferéncia de massa da fase gasosa para a fase liquida (gas-liquido), a qual é
considerada nos casos em que 0S microrganismos se utilizam de um determinado
componente gasoso, usualmente representado pelo oxigénio, para efetuar a degradacéo
da matéria organica pela via aerobia;

b) transferéncia de massa da fase liquida para a fase solida (liquido-solido), a qual
considera tanto o caso de algum gas solubilizado, quanto os substratos solubilizados
ou compostos ionizados (p. ex. acidos organicos, aménia, nitrato), que devem ser

incorporados pelos microrganismos presentes em flocos suspensos ou biofilmes.

Como o foco deste estudo é o fluxo de metano para a fase liquida do reator, apenas a

transferéncia de massa no sentido gas-liquido serd abordada com maiores detalhes.
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3.5.2 Teoria da aeracao

Diversas teorias foram propostas para elucidar o mecanismo de transferéncia de um gés para a
agua. Essas teorias sdo amplamente usadas em modelos cinéticos de transferéncia de massa,
principalmente se tratando do oxigénio em processos aerdbios de tratamento de esgotos.
Ressalta-se que mesmo néo se tratando da transferéncia de oxigénio gasoso em reatores
bioldgicos, este trabalho fard uso das teorias da aeragdo partindo do pressuposto que o aporte
de metano para a fase liquida de um determinado reator é governado pelos mesmos

mecanismos que explicam a transferéncia de oxigénio em processos aerobios.

Existem trés teorias basicas que procuram elucidar a transferéncia de massa entre as fases
gasosa e liquida: teoria dos dois filmes, teoria da penetracéo e teoria da renovacdo superficial.
Conforme von Sperling (1996), a teoria da penetracdo possui maior embasamento tedrico,
porém a teoria dos dois filmes, proposta por Lewis e Whitman (1924), é a mais simples e a
mais amplamente utilizada quando se trata de fluxo de massa em sistema bifasico gas-liquido,
sendo capaz de equacionar a transferéncia de oxigénio em mais de 95% das situagOes
encontradas (METCALF e EDDY, 2003).

“Teoria dos dois filmes”

E possivel imaginar que existam algumas resisténcias associadas ao transporte de um
componente da fase gasosa até sua dissolucdo. A Figura 3.4 ilustra algumas dessas possiveis

resisténcias:

Fase liquida

/‘\_ﬂ/k/}__ AS AN N ;/\\_,/
£

G,

Concentracio

Figura 3.4 - Diagrama do transporte de massa no sentido gas-liquido.
Fonte: Adaptada de Fazolo et al., (2001).

Na Figura 3.4, pode-se conceituar as resisténcias existentes como sendo (SCHIMIDELL et
al., 2001):
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e Resisténcia 1 - relativa a uma pelicula gasosa estagnada, através da qual o composto
gasoso, no caso metano, deve difundir;
e Resisténcia 2 - relativa a interfase gas-liquido;

e Resisténcia 3 - associada a pelicula liquida estagnada ao redor da bolha de gas.

Como dito anteriormente, dentre as varias teorias que permitem o equacionamento da
transferéncia de um gas para um liquido, a de maior utilidade é aquela que considera a
existéncia de duas peliculas estagnadas e uma superficie de interface que poderiam se opor ao
fluxo de massa entre fases. Dados existentes na literatura permitem imaginar que, em virtude
da intensa movimentacdo das moléculas de gés, a resisténcia referente a pelicula do lado da
fase gasosa pode ser desprezada (SCHIMIDELL et al., 2001). Da mesma forma, a resisténcia
devido a interface € comumente considerada desprezivel caso substancias que possam aderir a
esta superficie, como os surfactantes, estejam ausentes. Conclui-se, portanto, que a resisténcia
dominante refere-se aquela associada a pelicula liquida, resisténcia esta que é funcdo da

difusividade do gas no liquido, assim como devido a espessura desta pelicula.

Em suma, a teoria dos dois filmes é baseada nas seguintes premissas:

e existem duas peliculas estagnadas, uma de cada lado da interface gas-liquido,
referentes a pelicula estagnada de gas e a pelicula estagnada de liquido;

e a resisténcia devido a interface gas-liquido € desprezivel quando comparada as
resisténcias das peliculas estagnadas de gas e de liquido;

e uma vez que a resisténcia da pelicula gasosa também é desprezivel, a velocidade de
transferéncia de massa é controlada pela velocidade de difusdo na pelicula estagnada

da fase liquida.

Tais proposicdes serdo de grande utilidade para a compreensdo dos fendbmenos de transporte
abordados a seguir.

3.5.3 Principios da transferéncia de massa no sentido gas-liquido

O ponto de partida para a compreensdo da transferéncia de massa entre a fase gasosa e a fase
liquida é a lei de Henry. Esta lei afirma que, quando houver contato entre estas duas fases,
entdo ha uma tendéncia de se estabelecer um equilibrio entre as mesmas que se caracteriza

pelo fato de que ha proporcionalidade entre a pressdo parcial de um componente gasoso e a
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concentracdo daquele componente na fase liquida. Aplicada as concentracBes na interface
gés-liquido, a Lei de Henry, em sua forma adimensional, fornece:

K, _ 6l (3.10)

Sendo Ky a constante da lei de Henry na forma adimensional; Cg; a concentragdo do gas na
porcdo gasosa da interface (g.m'3); e C_;ja concentracdo do composto na porcao liquida da

interface (g.m™).

Tratando-se do metano como fonte de elétron para a desnitrificacdo de efluentes previamente
estabilizados, certamente a fase liquida de um determinado reator ndo estara saturada com
respeito a este composto. Nessas condi¢des, havera uma tendéncia natural de fluxo de metano
contido na fase gasosa (a exemplo o biogas) para a fase liquida do reator, com consequente
aumento da concentracdo de metano dissolvido. A taxa de transferéncia é proporcional a
diferenca existente entre a concentracdo de saturacdo e a concentracdo de CH,4 na fase liquida,

denominada de déficit de metano.

A quantidade de massa transferida em unidade de tempo dM/dt, em consequéncia da difuséo

de moléculas de gas na fase liquida é definida pela Lei de Fick (Equagdo3.11):

M _ AL (3.11)
dt OX

Onde:

daMm

- taxa de transferéncia de massa por unidade de tempo (gs™)

D = coeficiente de difuséo molecular (m?s™)

A = Area interfacial, ou seja, a area através da qual ocorre a transferéncia (m?)
x = distancia da interface (m)

dClox =gradiente de concentragdo (g m™.m)

Trata-se de uma lei quantitativa na forma de equacéo diferencial que descreve diversos casos
de difusdo de matéria em um meio no qual inicialmente ndo existe equilibrio quimico. O
gradiente de concentragdo determina a taxa de difusdo por unidade de &rea. O sinal negativo
indica que a direcdo de difusdo é oposta ao gradiente de concentracdo positivo. Contudo, a
necessidade de se conhecer o coeficiente de difusdo “D” e a area interfacial “A” dificulta a
aplicabilidade da formulag&o citada, sendo necessério, portanto, uma abordagem mais prética

para a determinacdo da taxa de transferéncia de gases.


http://pt.wikipedia.org/wiki/Equa%C3%A7%C3%A3o_diferencial
http://pt.wikipedia.org/wiki/Difus%C3%A3o
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De acordo com a teoria dos dois filmes (LEWIS E WHITMAN, 1924), a rota de um composto
da fase gasosa para a fase liquida considera a existéncia de filmes estagnados que envolvem a
bolha de gas nos quais o composto entra na pelicula gasosa e sai na pelicula liquida,

unicamente via difusdo molecular (Figura 3.5).

Fase gasosa

Cn
A
d Filme gasoso Difusdo molecular
G
V __ Interface CGi
7} C
Filme liguido &
d Difus3o molecular
v
C
o v
Fase liquida Fluxo J

Figura 3. 5 - Representacao esquematica dos processos de transferéncia de massa através dos filmes gasoso e
liquido
Neste caso, “Cg” refere-se a concentracdo de um determinado composto no seio da fase
gasosa (g m™); “Cg,;” corresponde & concentragdo desse mesmo composto na porcao gasosa
da interface (g m®); “C_;” corresponde & concentragdo do composto na porcdo liquida da
interface (g m™) e “C” é a concentragdo do composto dissolvido no seio liquido (g m™). As

espessuras da pelicula gasosa e liquida séo indicadas, respectivamente, por “dg- e “d, .

Por se tratar de processos meramente difusivos, a Lei de Fick pode ser aplicada na
modelagem do transporte de massa através dos filmes estagnados. Considerando que os filmes
apresentam uma camada de espessura infinitesimalmente fina (dc e d.), a derivada da
Equagdo 3.11 pode ser reescrita da seguinte forma (adotando J como fluxo de massa por
unidade de area e inserindo o indice G, neste caso para denotar que o composto esta na fase
gasosa):

AC _ (CG,i -GCs) _ - Dg

J. =—-D.—=-D, = C.. —C 3.12
G G AxX G dG dG ( G,i G) ( )

Onde “Jg ” representa o fluxo de massa em g. s*.m™; ou

Jo =ks (Cs —Cq)) (3.13)
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Ds . . - A
Onde k., =—< é denominado coeficiente de transferéncia de massa na fase gasosa.
G

Analogamente para o filme da fase liquida, inserindo indice “L ”, neste caso para denotar que

0 composto esta na fase liquida, desenvolve-se a Equacéo 3.14:

Jo =k (CL,i -C) (3.14)

Onde k, = d—L e denominado coeficiente de transferéncia de massa na fase liquida.
L

Admitindo que o sistema esteja em estado estacionario, ou seja, o fluxo de massa de um
determinado componente é igual na pelicula estagnada de gas e na pelicula estagnada de

liquido, pode-se escrever:
J =kg (CG —Cs,; ): Ky (Cl_,i _C) (3.15)

No entanto, ndo ha condi¢bes de se conhecer os valores relativos as concentracdes de um
composto na interface gas-liquido, de forma que é possivel se determinar, apenas, as
concentracfes deste mesmo composto no seio do gas e do liquido. Assim, a solugdo seria
trabalhar com o coeficiente global de transferéncia (K.), o qual se relaciona a soma das
resisténcias das duas peliculas, abordagem esta que sera desenvolvida a seguir.

Pode-se reescrever a Equacao 3.15 da seguinte forma, considerando que, de acordo com a Lei
de Henry, Cp; = Cg:/Ky:

H

J=ks(Cs—Cg,)= k{%" —cj (3.16)

Isolando-se Cj ;, tem-se:

_ k C+kCq

i k

Substituindo a Equacédo 3.17 na Equacédo 3.16 e rearranjando adequadamente, encontra-se:

Cq (3.17)
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J = Ksky -(CG —CJ (3.18)
K, + kg Ky
I'<H
Chamando:
K. = Kok, (3.19)
Ky +k
G
I<H

e
C
C,=—°5 3.20
STK,. (3.20)
a Equacdo 3.18 pode ser reescrita da forma:
J =K (C; -C) (3.21)

Tomando-se por base argumentacdes apresentadas por Hudson e Ayoko (2008) e Sa (2011),

verifica-se que, para 0 metano, cujos valores de “Ky” séo relativamente altos, K; = k;.

Tendo em vista que o fluxo de gas estd definido por unidade de area interfacial de
transferéncia de massa, area esta de dificil quantificacdo quando se tem um enorme nimero de

bolhas suspensas em um liquido, pode-se definir:

. area interfacial de transferéncia de massa"A"(m?)
volume total de liquido (m?)

Dividindo ambos os lados da Equagéo 3.21 pelo volume da fase liquida, temos:

dc
P K.a(C,—C) (3.22)

Onde:

dC/dt = Taxa de transferéncia de massa (mg.I*.h™)

Cs = Concentragao de saturacdo na fase liquida (mg.1™)

C = Concentragéo na fase liquida em um tempo qualquer (mg.I™)
K a = Coeficiente de transferéncia de massa (h™)
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Através da Equacdo 3.22, observa-se que quanto menor a concentragdo de “C”, ou maior o
déficit do gas em questdo (Cs — C), maior a taxa de transferéncia desse mesmo gés para a fase
liquida (dC/dt).

A integracéo da Equacéo 3.22 nos limitesdet=tpat=te C=Cypa C = C conduz a:

Cs —C _ watt (3.23)
C _

S 0

Caso nédo haja consumo do gas em questdo no meio liquido, a concentracdo “C” aumenta
segundo uma taxa exponencial decrescente (conforme o sinal negativo do expoente de “e”). A
concentracdo tende assintoticamente até o valor do estado estacionério, ou seja, a
concentracdo de saturacdo “Cs”. A férmula desta trajetdria é obtida através do rearranjo da

Equacdo 3.23, sendo expressa na Equacéo 3.24:
C =C, —(Cs —C,)el <2t (3.24)

Onde:

K.a = coeficiente volumétrico de transferéncia de massa (h™)
C = concentracdo do gas dissolvido (mg/L)

Cs = concentracdo de saturacao do gas (mg/L)

Co = concentracdo do gas dissolvido no instante zero (mg/L)
t = tempo referente a duracdo do ensaio (s)

Esta é a formula utilizada para o calculo do “Kia”, uma vez que apresenta grandezas
mensuraveis como a concentracdo inicial de um determinado composto na fase liquida, bem
como no instante “t”. Conforme explica Pauss et al. (1990), o coeficiente de transferéncia
global de massa (K.a) é um artificio pratico que possibilita o calculo da taxa de transferéncia
de massa de um determinado gas em qualquer dire¢do (gas para liquido ou liquido para gas).
Conforme demonstrado, conceitualmente o “K,a” é composto de dois termos, “K_-
(coeficiente de transporte na pelicula liquida) e “a” (area interfacial especifica por unidade de
volume de liquido no reator), sendo, geralmente, determinado como um coeficiente Unico a
partir de dados experimentais. “K_” é uma funcdo da natureza do gas e das propriedades
fisico-quimicas da fase liquida, enquanto que “a” é, em grande parte, dependente das

condic¢des hidrodinamicas existentes no reator e da taxa de producdo de gas. Conclui-se,
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portanto, que o “K,a” é claramente especifico para um determinado reator e modo de
operacgédo (PAUSS et al., 1990; SCHIMIDELL et al., 2001).

. D . . . A
Ao analisar que K =k = d—L , conclui-se que é possivel melhorar a transferéncia de massa a
L

partir da reducéo da distancia da pelicula liquida em relacéo interface gas-liquido (aumento do
coeficiente de transferéncia) e/ou através do aumento da area superficial de fluxo de massa
por unidade de volume (a) que, por consequéncia, aumenta o produto K a. Na pratica, pode-
se alcancar tal otimizacdo promovendo mecanismos de agitacdo na fase liquida bem como
através da utilizacdo de difusores de gas ou outros artificios que geram bolhas de reduzidos

didmetros.
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Capitulo 4

4. MATERIAIS E METODOS GERAIS

4.1 GENERALIDADES

Entendendo que os processos ME-D’s sdo altamente dependentes de um adequado
fornecimento de metano a massa liquida, todas as etapas experimentais foram desenvolvidas
com o intuito de subsidiar um maior entendimento acerca do suprimento da demanda
carbonacea da desnitrificacdo a partir da transferéncia de metano para a fase aquosa de um

reator que, por conjectura, estaria atuando como um filtro bioldgico terciério desnitrificante.

Utilizou-se como fonte de metano o biogas proveniente de um reator UASB, o qual era
submetido a um processo de depuracdo com vistas a tornar sua qualidade adequada aos

ensaios de transferéncia de massa.

Apo6s as campanhas de transferéncia, os teores de metano dissolvido eram quantificados e, a
partir das curvas que representavam os perfis da evolucdo das concentra¢des médias ao longo
do tempo, obtém-se importantes parametros que fazem alusdo a cinética, a capacidade e a

eficiéncia de fluxo de massa no sentido gas-liquido, para cada condi¢do operacional estudada.

Por fim, procederam-se simulacfes baseadas em balango de massa com vistas a estudar a
possibilidade de satisfacdo da demanda carbonéacea da desnitrificagdo, levando-se em conta a
guantidade de metano produzido na estacdo em estudo e, efetivamente, transferido para a

massa liquida do reator desnitrificante.

A seguir serd feito um detalhamento dos materiais e métodos gerais de estudo, sendo as

metodologias complementares a execuc¢éo das etapas abordadas nos artigos subsequentes.

4.2 FLUXOGRAMA DO PROCESSO EXPERIMENTAL E INVESTIGATIVO

A pesquisa foi norteada pelo fluxograma experimental apresentado na Figura 4.1.
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sentido gas-
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Figura 4.1 - Fluxograma de processo experimental e investigativo

4.3 APARATO EXPERIMENTAL
4.3.1 Local de implantacéo e area de estudo

Toda a unidade experimental foi instalada na Estacdo de Tratamento de Esgotos da
Universidade Federal do Espirito Santo, localizado no Campos Goiabeiras, Vitoria-ES. A
ETE-UFES é composta de pré-tratamento (peneira estatica, caixas de gordura e gradeamento),
um reservatorio de esgoto bruto e um sistema de tratamento a nivel secundario, constituido de
UASB, Filtro Biolégico Aerado Submerso (FBAS) e decantador secundario laminar vertical.
A estacdo foi projetada para tratar o esgoto gerado por aproximadamente oitocentos
habitantes, e operar a uma vazdo nominal de 1,0 L/s. As andlises fisico-quimicas concernentes

a pesquisa foram realizadas nos Laboratdrios de Saneamento da UFES (Labsan e Labete).
4.3.2 Descrigao da instalagcdo experimental

O aparato experimental foi composto por reator UASB, coluna de transferéncia gas-liquido,
difusores de gas, campanula de armazenamento de biogas, filtros depuradores de gas,
compressor e medidores de vazao tipo rotdmetro. A Figura 4.2 ilustra todos os componentes
do aparato em um esquema fora de escala.
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Figura 4.2 - Esquema do aparato experimental (fora de escala)

A seguir sera feita uma descricdo dos componentes do aparato, obedecendo a légica do

fluxograma experimental.
a) Reator UASB:

Unidade de tratamento que compde a ETE-UFES (Figura 4.3), responsavel pelo fornecimento
do biogas para os ensaios de transferéncia de massa. O mesmo é construido em a¢o carbono
com 2,5 m por 2,5 m de base e 5,0 m de altura e um volume dtil total de 26m®. O biogés
produzido neste reator era captado no separador trifasico e direcionado para a campénula de

armazenamento a sua jusante.
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AR

Figura 4.3 -’RVeator UASB

b) Campanula de Armazenamento de biogas

Estrutura que teve a finalidade de armazenar o biogas proveniente do reator UASB (Figura
4.4). Este compartimento foi construido em fibra de vidro, possuindo formato circular de 1
metro de didmetro e 1,3 metros de altura, resultando em um volume util total de

aproximadamente 1000L.

Figura 4.4 - Reservatorio de biogas

c) Filtros depuradores de biogéas

Os filtros depuradores possuiram a finalidade de remover o sulfeto de hidrogénio (H,S)
contido no biogés, que, por ventura, ocasionaria a corrosdo de equipamentos tais como
valvulas e cilindro de compressdo. Esta unidade foi composta por trés filtros de PVC de 100
mm de didametro e 1 metro de altura, os quais estavam ligados em série e fixados em um
suporte de madeira (Figura 4.5). Seu interior foi preenchido por uma coluna de palha de aco
que constituiu o leito reacional para remogdo do H,S. Seu funcionamento sera mais bem

detalhado no capitulo que trata da depuracdo do biogas.
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Figura 4.5 - Filtros depuradores de biogas

d) Compressor

Equipamento moto-compressor Schulz CSA — 8,2, com 30L de capacidade e pressédo de
trabalho de 8 bar, utilizado para comprimir e gerar a pressdo necessaria para a injecao do

biogas depurado na coluna de transferéncia (Figura 4.6).

Figura 4.6 - Moto-compressor

e) Rotametro

Aparato utilizado para a medigdo da vazdo de biogas injetada na coluna de transferéncia.
Utilizou-se um rotametro Blaster modelo BL14, feito em ago carbono e tubo de medicdo em
borosilicato, com faixa de vazdo de 0 a 1 L/min e pressao de trabalho de até 15 bar (Figura
4.7).
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Figura 4.7 - Medidor de vazdo tipo rotametro

f) Coluna de transferéncia

Trata-se de uma coluna vertical construida em PVC, com 50mm de didmetro, 4,15 metros de
altura e um volume util de 5,9L. A Figura 4.8 traz a imagem de uma porc¢édo da coluna, dando
énfase a um dos trés anéis de tomada de amostras e a um dos trés visualizadores de bolhas
instalados adjacentemente as torneiras de coleta. No Apéndice A encontra-se um
detalhamento da coluna de transferéncia em escala de 1:25, onde os componentes de interesse

sdo discriminados com maiores detalhes.

A Visualizador de bol has

Anel de tomada

de amostras

Figura 4.8 - Coluna de transferéncia

Frisa-se que a coluna foi concebida de forma a simular as condi¢fes hidrodinamicas de um
filtro bioldgico aerado submerso que, por conjectura, estaria atuando como um filtro bioldgico
terciario desnitrificante. Pode-se considera-la um sistema trifasico, sendo a fase liquida
constituida de agua, a fase solida representada pelo enchimento sintético e a fase gasosa
relativa ao metano injetado na base da coluna, a partir de um difusor de bolhas grossas.
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Como dito, a fase liquida era composta de &gua, sendo esta proveniente da rede publica de
abastecimento. A mesma possuia pH préximo a 7 e baixa salinidade. Utilizou-se como
enchimento um leito filtrante sintético ndo estruturado de distribuicdo aleatoria constituido de
pedacos de tubos corrugados de polietileno de alta densidade (Figura 4.9). Comercialmente
este material recebe o nome de conduite e como leito filtrante caracteriza-se por ser um meio
suporte que propicia a fixacdo de bactérias e a formagdo de um biofilme uniforme. Este
material caracteriza-se também por fornecer uma grande area superficial em um volume
relativamente pequeno, além de fornecer grande espaco livre para o fluxo de liquido e ar,

impedindo, dessa forma, possiveis entupimentos e curtos circuitos hidraulicos.

~
—
-

-

) ;’2 W) M\
”}/ .~“

Figura 4.9 - Material de enchimento

O difusor de bolhas grossas (Figura 4.10) foi feito em tubo de PVC, com furos de 2 mm de
didmetro e espagamento de 1 cm entre furos. Sua escolha se deu a partir do estudo de Codas

(2001) que o aponta como mais indicado a transferéncia de gas em reatores contendo

enchimento.

Figura 4.10 - Difusor de bolhas grossas

4.4 DETERMINACOES ANALITICAS

As determinacdes analiticas utilizadas na pesquisa encontram-se discriminadas na Tabela 4.1.
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TABELA 4.1 - PARAMETROS, METODOLOGIAS E REFERENCIAS UTILIZADAS NOS ENSAIOS
FISICO-QUIMICOS

Parametro Método Referéncia

Metano ALBERTO et al., (2000);

dissolvido Cromatografico HARTLEY e LANT (2006);
SOUZA (2010)
. APHA, 2005
pH Método Eletrometrico .
4500-H B
APHA, 2005
Temperatura Método de campo

2350 B
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Capitulo 5

ESTUDO DA COMPOSICAO, ARMAZENAMENTO E DEPURACAO DO
BIOGAS COM VISTAS AO SEU APROVEITAMENTO NA SUPLEMENTACAO
CARBONACEA DE EFLUENTES COM LIMITACAO DE ELETRONS PARA A

DESNITRIFICACAO

Obijetivo especifico 1

Resumo

Nos ultimos anos, 0 biogés proveniente da digestdo anaerdbia de residuos organicos vem
sendo insistentemente estudado no tocante ao aproveitamento do seu potencial quimico e
energético. A literatura aponta que a melhoria das caracteristicas fisicas e quimicas do biogas
é de grande importancia para sua utilizacdo, sendo que a remocdo do dioxido de carbono
(CO,) e do sulfeto de hidrogénio (H,S) muitas vezes se faz necessaria. Esta etapa da pesquisa
teve como objetivo estudar a composicdo do biogas produzido na estacdo de tratamento de
esgoto experimental ETE — UFES, bem como desenvolver um sistema de armazenamento e
depuracdo do mesmo de forma a tornar a sua qualidade apta aos ensaios de transferéncia de
massa. Para tanto, um reservatorio adaptado a um selo hidrico alcalino foi utilizado com o
intuito de remover o0 CO, da mistura gasosa e armazenar o biogas proveniente de um reator
UASB. A jusante do reservatério foi instalado um modulo composto por trés filtros
depuradores em série, contendo leito reacional a base de 6xido de ferro para a remogdo do
H,S residual. A estanqueidade do sistema de armazenamento permitiu a adequada
manutencdo do volume do biogas reservado. As andlises cromatogréaficas do biogas depurado
demonstraram uma remocdo de 88% e 100% para o CO, e H,S respectivamente, contudo
houve uma reducéo do teor final de metano (reducéo de 10,94%). Tal fato pode ser explicado
por uma possivel intrusdo de ar atmosférico nas amostras, 0 que acarretou o incremento de O,
e N2 na mistura gasosa. Mesmo com a perda relativa de metano, o biogas produzido na ETE —
UFES, e tratado pelo sistema proposto neste estudo, apresentou boa qualidade, estando apto,
portanto, a ser utilizado na suplementacdo carbonacea de efluentes que carecem de doadores

de elétrons para o processo de desnitrificacao.

Palavras-Chave: Biogés, metano, armazenamento, depuracdo, CO,, H,S, suplementacédo

carbonécea.
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1. INTRODUCAO

Uma vez que diversos estudos sinalizam que o metano pode se comportar como um efetivo
doador de elétrons para a desnitrificacdo (WERNER e KAYSER, 1991; THALASSO et al.,
1995; HOUBRON et al.,, 1999; COSTA et al., 2000), o biogas proveniente da digestdo
anaerdbia de residuos organicos e, em sua maior propor¢do constituido de metano, surge
como um interessante recurso para a suplementacdo de aguas residuarias que necessitam de
fontes de carbono adicionais para a remogdo do N-NOjs. Entretanto, sua composi¢éo variavel
(como mostra a tabela 5.1) pode repercutir negativamente na sua valoracdo e/ou utilizag&o.
Isto porque a presenca de certos constituintes na mistura gasosa, em propor¢des mais ou
menos elevadas, provoca diversos problemas no que se referem aos circuitos dos gases
(conducdo e armazenamento). Tal fato, muitas vezes, implica na necessidade de sua
depuracdo, de forma a adequar suas propriedades ao atendimento as especificacGes técnicas e

aos Usos previstos, neste caso aos ensaios de transferéncia de metano no sentido gas-liquido.

A Tabela 5.1 apresenta a composicdo tipica do biogas bruto conforme caracterizagdo
apresentada por Chernicharo (1997):

TABELA 5.1 - COMPOSICAO TIPICA DO BIOGAS BRUTO

Compostos Percentagem (%)
Metano 62 a 80
Gas Carbonico 30a38
Nitrogénio 0,05al
Oxigénio 0,0022
Gaés Sulfidrico < 0,01
Hidrogénio < 0,01

Vapor d’agua Saturacao

Fonte: Chernicharo (1997).

Uma das formas utilizadas para a melhoria do aproveitamento do biogas € a eliminacdo do
acido sulfidrico (H,S) (nome dado quando o sulfeto de hidrogénio esta dissolvido em agua) e
do gés carbonico (CO,) de sua composicao. O sulfeto de hidrogénio é um gés incolor, soltvel
em &gua, com odor agressivo e caracteristico de ovo podre. O mesmo, em solu¢do aquosa,
apresenta propriedades corrosivas e, em misturas gasosas, pode vir a ser toxico, mesmo em
baixas concentra¢des. Para 0 homem o H,S tem grande potencial irritante e implica em riscos
a saude quando no seu manuseio e exposicdo. Além disso, estudos desenvolvidos por
Garbossa (2006) apontam que o H,S, por questdo de entropia e solubilidade, se comporta
como o doador de elétron preferencial na desnitrificacdo quando comparado ao metano. Dessa
forma, quando se prevé a utilizacdo do metano a partir do biogas, a eliminacéo do sulfeto de
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hidrogénio presente no mesmo se mostra sugestiva, de forma a evitar a deterioracdo de
equipamentos, toxicidade & microbiota e competicdo entre estes potenciais fornecedores de

energia quimica.

O CO, esta relacionado com a diminuicdo do poder calorifico do biogas, bem como com a
diminuigdo da concentragdo relativa do metano na composigéo global da mistura. Segundo
CCE (2000), o metano puro, em condi¢Ges normais (pressdo a 101,325 kPa e temperatura de
20°C), possui poder calorifico equivalente a 35.640 kJ m™. O biogéas, com teor de metano
variando entre 50% e 80%, possui poder calorifico inferior: entre 17.880 e 28.440 kJ m™.
Assim, a cada 10% de acréscimo de CO, na mistura gasosa de biogas correspondem a,
aproximadamente, 3.600 kJ m™ a menos em seu poder calorifico.

Existem diferentes alternativas de purificacdo do biogas, devendo ser definida a mais
adequada conforme a aplicacdo desejada. Segundo Frare et al. (2006), os tratamentos que
visam a remocao de H,S podem ser classificados da seguinte forma: processos de oxidacdo a
seco; processos de adsorcdo; processos de biotratamento; processos de absor¢do fisica e
processos de absor¢do quimica. Segundo Beduschi et al. (1985) apud Alves (2000), a remocao
do H,S empregando-se o ferro € um dos mais antigos métodos usados na remocdo de
compostos de enxofre de uma corrente gasosa. Pode-se elencar como vantagem o baixo custo,
a simplicidade da instalagéo e a possibilidade da completa remogéo do H,S, o qual reage com
0 6xido de ferro formando sulfeto ferroso. Conforme estes autores, o 6xido de ferro pode estar
contido em palha de aco, cavacos e limalha de ferro, os quais podem ser empregados em

filtros depuradores.

A remocdo do didxido de carbono é uma operacdo unitaria na qual este componente da
mistura é dissolvido num liquido qualquer. Conforme Magalhdes et al. (2006) esta operacdo
pode ser quimica ou essencialmente fisica. Dentre os métodos quimicos destacam-se a
absorcdo em carbonato de potéssio, hidroxido de calcio, hidroxido de sodio, TGN (Tufo
Giallo Napoletano) e outros. Dentre os métodos fisicos, destacam-se 0s crivos moleculares, a

separacao por membranas e colunas de absorgéo.

Esta etapa do trabalho objetivou caracterizar o biogas produzido na ETE — UFES e
desenvolver um sistema de armazenamento e depura¢do do mesmo com vistas a remocao do

CO; e H,S de sua composicdo. Pretende-se, dessa forma, obter um biogas de melhor
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qualidade, viabilizando, portanto, seu uso como fonte de carbono para efluentes que carecem

de doadores de elétrons para a desnitrificacéo.

2. MATERIAIS E METODOS COMPLEMENTARES

2.1 ARMAZENAMENTO DO BIOGAS

O biogas bruto oriundo do separador trifasico do reator UASB foi coletado através de uma
mangueira cristal de 0,5” e armazenado em um reservatorio aqui chamado de campanula de
armazenamento (Figura 5.1). Este compartimento foi construido em fibra de vidro, com
formato circular de 1 metro de didametro e 1,3 metros de altura, resultando em um volume util

total de, aproximadamente, 1000L.

Figura 5.1 - Reservatorio de biogas

Na lateral da base da campénula foi posta uma fita métrica a fim de permitir o
acompanhamento do deslocamento do contrapeso instalado no aparato. Dessa forma, era
possivel acompanhar a producdo e o armazenamento do biogds em um intervalo de tempo

pré-definido.

Na porcdo superior da campanula encontravam-se trés registros, um responsavel para a
alimentacéo do reservatorio, outro correspondente a saida do mesmo e o tltimo, relacionado a
linha de recirculacdo/recuperagdo do biogés apds uso previsto. Esta linha de recuperagdo tem
0 proposito de possibilitar certa economia de gas apds utilizagdo, bem como de evitar a

emissdo direta de metano para a atmosfera.
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2.2 CARACTERIZACAO DO BIOGAS BRUTO E TRATADO

A qualificacdo do biogas bruto e tratado foi realizada através de andlise via cromatografia
gasosa. Para tanto, uma parceria institucional entre Arcelor Mittal e UFES foi consolidada
com o proposito de viabilizar a caracterizacdo do biogas frente aos constituintes esperados e
elucidados por Chernicharo (1997). Foi utilizado um cromatografo gasoso modelo Agilent-
7890, equipado com um detector de condutividade térmica (TCD) e um detector por ionizacdo
em chama (FID). O fluxo empregado no sistema era de 30 ml.min™, com gas de arraste hélio.
Utilizou-se uma associacdo de colunas empacotadas Porapak K-N e Molecular Sieve 5A e
injecdo de 1 ml de amostra. As temperaturas da coluna, do injetor e do detector foram de
100°C, 120°C e 200°C respectivamente.

As amostras eram coletadas em seringas de vidro de 100 ml de volume. As mesmas possuiam
septo rosquidvel na extremidade para possibilitar a remogdo de seu conteddo sem a
necessidade de exposicdo do interior do émbolo. Frisa-se que todos os cuidados foram

tomados no intuito de evitar uma possivel mistura entre biogas coletado e ar atmosférico.

As campanhas de caracterizagdo contavam com uma amostra de biogas bruto e uma amostra
de biogas tratado. O ponto de coleta do biogas bruto (P1) era localizado a montante da
campanula de armazenamento e o biogas tratado (P2) a jusante dos filtros depuradores (Figura
5.2). A amostragem era possibilitada por valvulas esferas, instaladas perpendicularmente a
linha de conducdo de gas. As amostras, ap0s coletadas, eram encaminhadas imediatamente

para Laboratério de Coqueria da Arcelor Mittal Tubarao.

Biogas .z

:  Reservatdrio de ©
biogds

UASB

I Filtros depuradores S
: de biogds H

i Coluna de transferéncia

Reservatério A I
de esgoto —

Figura 5.2 - Pontos de coleta de biogas (bruto e tratado)
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2.3 REMOCAO DE GAS CARBONICO (COy,)

Um selo hidrico saturado com soda caustica foi utilizado para a remocdo do CO, contido no
biogas. Esta lamina d’4gua alcalina foi adaptada a campanula de armazenamento, onde o

biogés, proveniente do reator UASB, era forcado a borbulhar conforme Figura 5.3.

Campanulade
armazenamento

ocontendo biogas
)

Figura 5.3 - Selo hidrico alcalino adaptado a campanula de armazenamento

O difusor utilizado foi construido e posicionado de forma a fazer com que as bolhas de gas
atravessassem 30 c¢cm de coluna d’agua, permitindo, assim, um tempo de contato suficiente
para a solubilizacdo do CO, na fase liquida do reservatério (Figura 5.4). O pH do selo hidrico
era monitorado semanalmente com o intuito de garantir sua manutencdo em uma faixa entre

12 e13. Quando necessario utilizava-se soda céustica para a elevagdo do pH.

Figura 5.4 - Difusor de gas da campanula de armazenamento

O CO; contido no biogés, em solucdo aquosa, tende a formar acido carbdnico (H,COs) o qual,
reagindo com hidréxido de sédio (NaOH), origina um sal solGvel, o carbonato de sodio
(Na,COs3). As Equacdes 5.1 e 5.2 representam as reacdes que governam a remoc¢éo do CO, da

porgéo gasosa:
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CO,, +H,0, = H,CO4u, (5.1)

2(g)

H,CO, 4 + 2NaOH,,,, — Na,CO,, +2H,0,, (5.2)

2.4 REMOCAO DE SULFETO DE HIDROGENIO (H,S)

Para a remocdo de sulfeto de hidrogénio, foram utilizados trés filtros depuradores instalados
em série (Figura 5.5), com fluxo alternado (ascendente/descendente). Cada filtro continha
leito filtrante constituido de palha de ago. Esta técnica consiste em circular o H,S contido no
biogas através de uma massa depuradora de Oxido de ferro para formacdo de sulfetos

conforme Equacdes 5.3 e 5.4:

FeO +H,S — FeS+H,0 (5.3)

Fe,O, +3H,S — Fe,S, +3H,0 (5.4)

Figura 5.5 - Filtros depuradores de biogas

3. RESULTADOS E DISCUSSOES

3.1 ARMAZENAMENTO DE BIOGAS

A campanula se mostrou eficiente no armazenamento do biogas proveniente do reator UASB,
de forma que a estanqueidade do sistema permitiu a manutencdo do volume do gés reservado.
A auséncia de perdas de gas para o ambiente foi verificada pelo acompanhamento diario da

fita métrica que marcava o deslocamento do contrapeso instalado no aparato.
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3.2 COMPOSICAO DO BIOGAS BRUTO

Os resultados da caracteriza¢do do biogés bruto produzido na ETE — UFES estdo descritos na

Tabela 5.2, sendo que o Apéndice B traz os laudos de caracteriza¢do do biogas bruto.

TABELA 5.2 - COMPOSICAO DO BIOGAS BRUTO PRODUZIDO NA ETE - UFES

Biogéas Bruto (%)

AMOSTRAS

H2 C02 HQS 02 N2 CH4

1 0,00% 7,08% 1,02% 6,05% 31,83% 54,02%
2 0,00% 3,68% 0.32% 2,97% 23,95% 69,07%
3 0,00% 2,88% 0,34% 8,20% 44.43% 44,14%
4 0,00% 6,63% 0,66% 3,37% 17,85% 71,49%
5 0,00% 8,48% 0,74% 0,33% 3,26% 87,19%
6 0,00% 0,00% 0,00% 1,12% 10,90% 87,98%

N 6 6 6 6 6 6
Média 0,00% 4,79% 0,55% 3,67% 22,04% 68,98%
Desv. Pad. 0,00% 3,16% 0,39% 2,98% 14,80% 17,55%
Maximo 0,00% 8,48% 1,02% 8,20% 44,43% 87,98%
Minimo 0,00% 0,00% 0,00% 0,33% 3,26% 44,14%
Coef. Var. 0,00% 66,04% 71,05% 81,14% 67,16% 25,44%

Conforme esperado, 0 metano € 0 componente que Se encontra em maior quantidade no
biogas. A variacao de sua concentragdo relativa ocorre devido a alguns fatores dentre os quais
destacam-se a carga organica aplicada ao reator (CHERNICHARO, 1997), o tempo de
detencdo hidraulica empregado no sistema (SOUZA, 2010) e as possiveis perdas, seja pela
fracdo solubilizada no efluente ou pelo escape para a atmosfera, seja através da zona de
sedimentacdo do reator e/ou da linha de condugdo do gas (VAN HAANDEL e LETTINGA,
1994).

Em relacdo ao H,S, nota-se que 0 mesmo, em quase todas as campanhas, se apresentou em
concentracdes superiores aos valores de referéncia. Este resultado pode ser fruto das altas
concentracOes de sulfato afluente ao UASB [37,9 mg/L conforme S& (2012)], que, ap6s atuar
como aceptor de elétrons durante a oxidacdo de compostos organicos no reator, era reduzido a
H,S.

Tendo em vista que o ar atmosférico é comporto por aproximadamente 78% de nitrogénio e
21% de oxigénio, dentre as possiveis causas que explicam a discrepancia da concentracdo de
oxigénio, nitrogénio e gas carbdnico no biogas bruto em relagdo ao esperado, é plausivel

sugerir que ouve intrusdo de ar em algum momento da manipulagdo das amostras.
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De forma coerente com a literatura (CHERNICHARO, 1997), ndo foram encontrados valores

expressivos de hidrogénio no biogés bruto.

3.3 DEPURACAO DO BIOGAS PRODUZIDO NA ETE - UFES

A tabela 5.3 apresenta a estatistica descritiva dos parametros monitorados no biogas apos
passar pelo sistema de depuracdo proposto, sendo que o Apéndice B traz, na integra, 0S

laudos de caracterizacdo do biogés tratado, emitidos por laboratério certificado.

TABELA 5.3 - COMPOSICAO DO BIOGAS TRATADO

Biogéas Tratado (%)

AMOSTRAS H, CO, H.,S O, N, CH,

1 0,00% 0,04% 0,00% 7,06% 42,92% 49,98%
2 0,00% 0,70% 0,00% 8,43% 47,48% 43,39%
3 0,00% 2,05% 0,00% 5,45% 31,23% 61,21%
4 0,00% 0,06% 0,00% 3,18% 20,57% 76,19%
5 0,00% 0,01% 0,00% 4,01% 24,42% 71,56%
6 0,00% 0.03% 0,00% 5,15% 28,56% 66,25%

N 6 6 6 6 6 6
Média 0,00% 0,57% 0,00% 5,55% 32,53% 61,43%
Desv. Pad. 0,00% 0,88% 0,00% 1,94% 10,56% 12,65%
Maximo 0,00% 2,05% 0,00% 8,43% 47,48% 76,19%
Minimo 0,00% 0,01% 0,00% 3,18% 20,57% 43,39%
Coef. Var. 0,00% 153,29% 0% 34,91% 32,47% 20,60%

Ao se compilar os resultados presentes nas Tabelas 5.2 e 5.3 obtém-se um resumo da

composicdo do biogas bruto e depurado (Tabela 5.4):

TABELA 5.4 - COMPARACAO DA COMPOSICAO DO BIOGAS BRUTO E DEPURADO

COMPOSICAOQ (%)

AMOSTRAS vy o S o N, )
Biogés bruto 0,00% 479%  0,55% 3,67% 22,04% 68,98%
Biogés tratado 0,00% 057%  0,00% 5,55% 32,53% 61,43%

A figura 5.6 ilustra o comportamento dos constituintes do biogas ap6s sua depuragéo:



66

68,98%

70,00%
3%

60,00%

50,00%

40,00% L
M Biogas bruto

30,00% H Biogas tratado

20,00%

10,00%

0,00%

Figura 5.6 - Caracterizacdo do biogéas bruto e tratado

Ap0s submeter o biogés bruto ao sistema de tratamento, obteve-se uma concentracdo média
de 0,57% para o gas carbodnico e 0% para géas sulfidrico, o que corresponde a uma eficiéncia
de remocdo de 88% e 100% respectivamente. Analisando os resultados, constata-se que a
eficiéncia de remocdo de H,S foi semelhante a obtida por Delazare (2004), ao passo que a
remocao de CO, superou a eficiéncia de 50% reportada neste estudo. Provavelmente, o maior
tempo de contato entre 0 gas e o liquido da campanula, promovido pelo posicionamento do

difusor de gas, foi responsavel pelo incremento da eficiéncia observada.

Em contrapartida, ao contrario do que se esperava, 0 metano caiu de 68,98% no biogas bruto
para 61,43% no biogas tratado, ou seja, um decréscimo de 10,94%. Tal fato é prejudicial ao
sistema de transferéncia de massa, pois uma menor concentragdo parcial do metano na
composicdo global do biogas implica em uma menor concentracdo de saturacdo de metano na
fase liquida conforme a Lei de Henry. Atribui-se a esta reducdo a possivel intrusdo de ar
atmosférico em algum ponto do processo de coleta, transporte e/ou analise das amostras de
biogés tratado, mesmo sendo tomados todos os cuidados cabiveis. Esta hipdtese é corroborada
pelo aporte de O, e N, em relagdo aos valores encontrados no biogds bruto, o que,
possivelmente, levou a uma reducdo da concentragdo relativa do metano na composicao

global do biogas tratado.

Tendo em vista que o pH do selo hidrico da campénula de armazenamento foi mantido

constantemente elevado (entre 12 e 13), fica descartada a hipdtese de producdo de oxigénio
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via processos fotossintéticos e producdo de nitrogénio gasoso via desnitrificacdo bioldgica na
fase liquida do reservatério.

A concentracdo estavel do hidrogénio, mesmo ap6s uma possivel interferéncia nas amostras
de biogas tratado, possivelmente se deu devido a baixa concentracdo deste componente no ar
atmosférico (0,000055%).

Mesmo que uma reducdo de metano tenha sido observada nas amostras de biogas tratado, seu
percentual relativo (61,43%) estd em consonancia com os resultados reportados por Campos e
Pagliuso (1999), Nadais et al. (2001) e Ruiz et al. (2000).

4. CONCLUSOES

e As concentracbes relativas de metano encontradas nas amostras de biogéas bruto
proveniente do reator UASB estudado estdo de acordo com os valores citados na

bibliografia.

e A campanula se mostrou eficiente no tocante ao armazenamento do biogéas, de forma que a

estanqueidade do sistema permitiu a manutencdo do volume de biogas armazenado.

e O sistema de depuracdo mostrou ser eficiente na remocdo de CO, (88% de remocdo) e,
principalmente, na remoc¢do de H,S (100% de remocdo). Entende-se que as baixas
concentragfes destes componentes no biogas sdo de grande interesse quando se almeja a

preservacdo dos sistemas de condugdo e armazenamento dos gases.

e Pode-se considerar que o0 biogas produzido na ETE-UFES e tratado pelo sistema proposto
neste estudo apresenta boa qualidade, estando o mesmo apto a ser utilizado na
suplementacédo carbonécea de aguas residuarias que carecem de doadores de elétrons para a

desnitrificacdo.
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Capitulo 6

DETERMINACAO DOS PARAMETROS DE TRANSFERENCIA DE MASSA
PARA O METANO NO SENTIDO GAS-LIQUIDO EM DIFERENTES
CONDICOES OPERACIONAIS

Objetivo especifico 2

Resumo

Em sistemas heterogéneos muitas variaveis podem afetar a eficiéncia global de reacéo,
podendo-se destacar a velocidade de transferéncia de massa através das fases do sistema e as
caracteristicas hidrodindmicas do reator utilizado. Nos processos de desnitrificacdo acoplada
ao uso de metano como fonte de elétron (processos ME-D’s) tal méaxima ndo é diferente.
Considerando que para o metano estar disponivel a biomassa 0 mesmo deve se encontrar
dissolvido, sua adequada transferéncia para a fase liquida do reator torna-se uma condicdo
essencial de processo. Sendo assim, diante da influéncia das condi¢Ges operacionais no fluxo
de metano no sentido gas-liquido, esta etapa se prop6s a determinar alguns importantes
parametros de fluxo de massa (K_a, Cs, STR e STE) a partir de experimentos realizados em
uma coluna de transferéncia que, por conjectura, estaria atuando como um filtro bioldgico
terciario desnitrificante. Os ensaios ocorreram em diferentes circunstancias de trabalho, sendo
a altura da coluna d’4gua e as taxas de aplicacao de biogas as varidveis de estudo. Verificou-
se que a altura de coluna d’agua tem influéncia na resposta dos pardmetros cinéticos em
relacdo a variacOes na taxa de aplicacdo de biogas. Essa influéncia foi relacionada a dinamica
das bolhas em ascensdo, em especial a coalescéncia destas. Nao foi possivel obter inferéncias
conclusivas sobre o comportamento da Cs, contudo, tomando por base a analise do reator
como um todo, 0 aumento da taxa de aplicacdo de biogas acarretou o aumento dos valores do
K.a e da capacidade global de transferéncia (STR), reduzindo, no entanto, a eficiéncia de
transferéncia (STE). Conclui-se que, sendo 0 metano um recurso limitado no sistema, esforgos
no sentido de otimizar conjuntamente a capacidade e a eficiéncia de transferéncia de metano
deve ser procedido de forma a melhorar o aproveitamento do mesmo em sistemas baseados na

desnitrificacdo metano dependente.

Palavras-Chave: transferéncia de metano, sentido gas-liquido, K.a, Cs, STR e STE
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1. INTRODUCAO

A literatura tem demonstrado que é viavel se utilizar metano como unica fonte externa de
carbono para a desnitrificagdo (WERNER E KAYSER 1991; THALASSO et al., 1997;
HOUBRON et al., 1999), sendo que, em alguns casos, € possivel observar taxas de remocéo
de nitrogénio semelhantes as obtidas a partir do uso de suplementos carbonaceos classicos tais
como metanol ou etanol (HOUBRON et al., 1999). Entretanto, para o bom andamento da
desnitrificacdo, uma adequada transferéncia do metano para a fase liquida do reator torna-se
uma condicdo essencial de processo (ISLAS-LIMA et al., 2004; SANTOS et al., 2004,
CUBA, 2005).

Tendo em vista que a velocidade de transferéncia de substrato (p.ex. oxigénio e, neste caso,
hidrocarboneto na forma de metano) pode limitar substancialmente o processo de conversao
bioldgica; e que a velocidade global de reacdo em sistemas heterogéneos pode ser reduzida
devido a possiveis resisténcias a transferéncia de massa, maior entendimento no tocante aos
fendmenos de transporte torna-se importante para o projeto de reatores mais eficientes
(ZAIAT, 1996; FAZOLO et al., 2001).

A literatura tem explorado de forma vasta a importancia de mecanismos eficazes de aeracédo
para sistemas aerobios de depuracdo de aguas residuarias (VON SPERLING, 1996; FAZOLO
et al., 2001; SHIMIDELL et al., 2007). Isto porque 0 oxigénio, por ser pouco sollivel em
agua, frequentemente acaba por restringir o desempenho do processo. De forma anéloga, a
dificuldade em solubilizar metano na massa liquida, de modo a tornd-lo prontamente
disponivel a biomassa, representa uma importante limitacdo para sistemas desnitrificantes que
utilizam esta fonte externa de carbono (ISLAS-LIMA et al., 2004; SANTOS et al., 2004;
CUBA, 2005). Entende-se, neste caso, que as mesmas resisténcias envolvidas no transporte
do oxigénio contido no seio gasoso da bolha até o seio intracelular das bactérias se

verificariam no fluxo de metano até a biomassa.

Assim como no caso do oxigénio, a velocidade de dissolugdo do metano no meio € funcdo da
dindmica de solubilizacdo do gas na fase liquida e do consumo de substrato por parte da
biomassa. Como abordado por von Sperling (1996), van Haandel e Marais (1999) e
Schimidell et al. (2001), a taxa de transferéncia de massa através da interface gas/liquido pode
ser descrita como resultante da influéncia de trés termos:

- diferenca de concentracdo (Cs — C);

- coeficiente convectivo de transferéncia de massa para a fase liquida (Ky);
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- &rea interfacial das bolhas de gés por unidade de volume de liquido (a).

A diferenca entre a concentracdo real de um determinado gés dissolvido (neste caso metano) e
a concentracdo que estaria em equilibrio com a pressdo parcial de metano na fase gasosa
constitui a forca motriz que impulsiona a transferéncia de massa entre as fases de um sistema
heterogéneo. A esta concentracdo em equilibrio d&-se o nome de concentracdo de saturacdo
(Cs). A literatura apresenta modelos empiricos que possibilitam o calculo da concentracdo de
saturacdo para o oxigénio em funcdo da temperatura (VON SPERLING, 1996). Para o

metano, modelos semelhantes ndo foram encontrados.

E proposto que o coeficiente convectivo de transferéncia de massa para a fase liquida “K”
seria proporcional a raiz quadrada da difusividade e dependeria da natureza do gas e das
propriedades fisico-quimicas da fase liquida que prevalecem na superficie de troca (PAUSS et
al.,, 1990). A area especifica de troca “a@”, por sua vez, ¢ dependente das condicGes
hidrodindmicas existentes no reator, as quais repercutem diretamente no contato gas-liquido
(PAUSS et al., 1990). Sendo assim, para facilitar a andlise da transferéncia de massa no
sentido gas/liquido, dada a complexidade dos processos envolvidos, o coeficiente convectivo
para a fase liquida “K_”, ¢ a area interfacial “a” sdo combinados no coeficiente volumétrico
unico - K a. Via de regra, este coeficiente é determinado a partir de dados experimentais e €
claramente especifico para um determinado reator e modo de operacdo (PAUSS et al., 1990).
Na prética, pode-se aumentar o produto K a através do aumento da turbuléncia do sistema (o
qgue conduz a diminuicdo da espessura da pelicula liquida que envolve a bolha de gas e
consequente aumento do coeficiente de transferéncia “K "), ou através do incremento da area
superficial de fluxo de massa “a”, seja pelo aumento do nimero de bolhas por unidade de
volume do reator ou pela diminui¢do do diametro das mesmas (CODAS, 2001; SHIMIDELL
etal., 2001).

Matematicamente, a massa de metano transferida por unidade de tempo e volume pode ser
expressa da seguinte maneira (Equagéo 6.1):
dC

P K, a.(C, —C) (6.1)

Onde:

dC/dt = Taxa de transferéncia de massa (mg.I":.h™)
Cs = Concentragéo de saturacdo de metano na fase liquida (mg.l™)
C = Concentragéo de metano na fase liquida em um tempo t qualquer (mg.1™)
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K a= Coeficiente de transferéncia de massa (h™)

De posse da concentracdo de saturacdo e do coeficiente volumétrico de transferéncia é
possivel estimar outros parametros que trazem informacgdes valiosas acerca da transferéncia
de um componente gasoso qualquer para a fase liquida: a capacidade especifica de
transferéncia de massa (STR) e a eficiéncia especifica de transferéncia de massa (STE). A
STR, neste caso, representa o potencial de metano que pode ser transferido para a fase liquida
do reator em uma determinada condi¢do de trabalho, ao passo que a STE refere-se a fragdo de

metano injetado no sistema que é, efetivamente, transferida para a massa liquida.

Tendo em vista que a hidrodindmica e 0 modo de operacdo sdo decisivos para o transporte das
espécies quimicas envolvidas em um sistema heterogéneo (PAUSS et al., 1990), é possivel
encontrar na literatura muitos estudos que exploram a influéncia das condi¢des operacionais
na cinética de transferéncia de massa. Ndo obstante ao fato de que a grande maioria dos
trabalhos encontrados € restrita a transferéncia de oxigénio em processos aerobios, tais
informac@es sdo de grande valor para o norteio da fase experimental do presente estudo e para

a consolidacdo da base argumentativa necessaria as discussfes que se sucedem.

Conforme resultados apresentados por Fazolo et al. (2001) e também por Codas et al. (2002),
é razoavel inferir que o coeficiente de transferéncia de massa tende a aumentar,
principalmente, em funcdo do aumento da vazdo de gas injetada no reator. A Figura 6.1,

obtida a partir dos resultados de Fazolo et al. (2001), ilustra claramente este comportamento:

1] 2 4 6 8 10 12 14 16

Vazio de ar (Lmin™)

Figura 6.1 - Dados experimentais dos valores de K, a em funcédo da vazdo de ar para 4gua do sistema publico de
abastecimento ([J) e esgoto sanitéario pré-tratado em reator anaerébio (0) e as respectivas curvas de ajuste
(FAZOLO et al., 2001)

Contudo, a despeito do aumento do K a em funcdo do aumento da vazdo, Popel e Wagner

(1994) reportam um comportamento contrario no tocante a eficiéncia de transferéncia. Os
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dados experimentais obtidos em &gua limpa para difusores de bolhas finas apontam para a
diminuicdo da STE com o aumento da vazdo, e uma tendéncia a estabilizacdo da curva para

valores mais altos.

Malta et al. (1996) notaram que o coeficiente de transferéncia de massa gas-liquido (K.a) é
reduzido a niveis baixos com o aumento do diametro das bolhas, promovendo fenémenos de
coalescéncia e possivel mudanga no regime de borbulhamento. Em contrapartida, Codas et al.,
(2002) que avaliaram a transferéncia de oxigénio em um filtro biolégico aerado submerso sob
diferentes condicOes operacionais relatam que o mesmo fendmeno néo se verifica quando na
presenca de um leito fixo no reator. Neste estudo, os melhores resultados de transferéncia
foram obtidos com aeradores de bolhas grossas, na condicdo de reator com enchimento,
chegando a uma STE de 8 a 16% com o aumento da altura de liquido e K,a entre 8a 19 h ™

com o aumento da vazdo de ar.

Yunt (1988) apud Codas (2001) observou os efeitos da altura do reator na STE para diferentes
tipos de difusores. Os resultados foram obtidos em testes com a mesma vazéo de ar, 0 que
mostra a influéncia apenas da altura da coluna do liquido no reator. Os valores da STE
aumentaram com 0 aumento da altura, provavelmente por ter aumentado o tempo de

residéncia das bolhas no reator.

Considerando a influéncia das condi¢des operacionais no fluxo de metano no sentido gas-
liquido, esta etapa se propds a determinar alguns importantes parametros de fluxo de massa
(KLa, Cs, STR e STE) a partir de experimentos realizados em uma coluna de transferéncia que
simulava condi¢des hidrodinamicas de um filtro bioldgico aerado submerso. Os ensaios
ocorreram em diferentes circunstancias de trabalho, sendo a altura da coluna d’agua e as taxas
de aplicacdo de biogas as variaveis de estudo. Em suma, trata-se de uma pesquisa operacional
justificada pela necessidade de minimizar possiveis entraves a tecnologia da desnitrificacdo

metano dependente.
2. MATERIAIS E METODOS COMPLEMENTARES

2.1 PRELIMINARES

A metodologia foi norteada por um modelo de fluxo de massa o qual utiliza dados
experimentais para estimar a concentracdo de saturacdo (Cs) e o coeficiente volumétrico de

transferéncia (K_a) para o composto metano em fase liquida. Para tanto, procederam-se
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ensaios de transferéncia de metano no sentido gas-liquido em diferentes condicBes
operacionais, de forma que, através de uma regressdao nao linear, ajustou-se o perfil de
variacdo da concentracdo de metano dissolvido ao longo do tempo ao perfil de variacdo
expresso pelo modelo que descreve o fenbmeno de transporte em estudo. De posse da Cs e do
KLa foi possivel obter outros pardmetros de interesse, tais como a capacidade especifica de
transferéncia de massa (STR) e a eficiéncia especifica de transferéncia de massa (STE) no

sentido gas-liquido.
2.2 DETERMINACAO DAS VARIAVEIS OPERACIONAIS

Os experimentos foram conduzidos de forma a permitir a investigacdo da influéncia da
pressdo de coluna d’agua sobre oS pontos de amostragem e da taxa de aplicacdo de biogas no

sistema de transferéncia.
2.2.1 Altura de coluna d’agua

A tomada de amostras em diferentes alturas possibilita a investigacdo da influéncia da presséo
de coluna d’agua, bem como a compartimentalizagdo da coluna de transferéncia em modulos
distintos, de forma a viabilizar o estudo do comportamento da transferéncia de massa nas
diferentes regides do reator. O monitoramento ocorreu por intermédio de trés torneiras, sendo
a torneira 1 correspondente a altura de coluna d’agua de 3.55m, a torneira 2 a altura de 1,55m
e a torneira 3 correspondente a altura de coluna d’agua de 0,55m. A figura 6.2 ilustra tais
pontos, bem como as alturas de coluna d"agua sobre os mesmos (para uma visdo mais

detalhada o Apéndice A devera ser consultado).

Torneira 3

0.8m

15m

Torneira 2

ol de coke e
35m
E
|

tubo de allmentocio (Goual —

Figura 6.2 - Coluna de transferéncia
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2.2.2 Taxa de aplicacao de biogés no sistema

Tendo em vista que a literatura consultada ndo define com exatiddo a taxa ideal de aplicacdo
de gas para sistemas ME-D’s, optou-se por utilizar taxas proximas a vazdo especifica de ar
tida como usual em sistemas de tratamento bioldgico de aguas residuérias. Schimidell et al.
(2007) relata que reatores aerobios utilizam uma taxa de 0,05 volume de ar por volume de
material suporte por minuto, ou seja, 0,05 min™. Dessa forma, considerando o volume do
reator em estudo (5,9 L) e tomando por base a taxa de referéncia de aplicacdo de gas
(SCHIMIDELL et al., 2007), obtém-se uma vazao de trabalho de, aproximadamente, 0,35

Litros.min™.

Baseado nesta vazdo, mais duas vazdes de aplicacdo foram estabelecidas com intuito de
ampliar a faixa operacional de trabalho. Dessa forma, optou-se por trabalhar com as vaz@es de
0,35L.min™%, 0,5 L.min™ e 0,8 L.min, as quais correspondem a taxas especificas de aplicacdo

de 10,7m3/m2.h, 15,3m3/m2.h e 22,4m3/m2.h, respectivamente.

2.3 ENSAIO DE TRANSFERENCIA DE MASSA

Utilizou-se para os ensaios de transferéncia de metano o biogéas proveniente de um reator
UASB, o qual era submetido a um processo de depuracdo com vistas a remoc¢édo do CO; e H,S
da mistura gasosa. O mesmo, depois de depurado, apresentava concentracdo de metano
variando entre 68,3% e 72,6% (concentracdo apurada por cromatografia gasosa momentos
antes da transferéncia de massa), sendo considerada a concentracdo de 70% como o valor

médio representativo.

O fluxo de massa ocorreu em uma coluna de transferéncia de 5,9 litros de volume (til,
desenvolvida de forma a simular condi¢Ges hidrodindmicas de um filtro bioldgico aerado
submerso (FBAS) que, por conjectura, estaria atuando como um filtro terciario desnitrificante.
As dimens0des dessa coluna bem como a configuracéo do sistema completo de transferéncia de

massa encontram-se detalhados no item 4.3 do presente trabalho.

Nota: As concentracOes relativas de metano no biogés aqui relatadas referem-se a um periodo diferente das
caracterizacOes realizadas nos estudos pertinentes ao Artigo I. Dai a incoeréncia em relacdo aos valores de

metano relatados para cada artigo.
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Para cada vaz&o de trabalho foram realizados trés ensaios de transferéncia (experimento em
triplicata), & temperatura ambiente (variando de 27°C a 31°C) e a sombra. As campanhas
tinham duracéo de 1 hora, sendo realizadas coletas nos tempos 0 min, 5 min, 15 min, 30 min e
60 min, de modo a permitir a composicdo de uma curva de aporte de metano na massa liquida

em funcdo do tempo.

2.4 DETERMINAGCAO DE METANO DISSOLVIDO VIA CROMATOGRAFIA EM
FASE GASOSA

O procedimento utilizado para a amostragem e analise de metano dissolvido via
cromatografia em fase gasosa foi uma adaptacdo das metodologias descritas por Alberto et al.
(2000), Hartley e Lant (2006) e Souza (2010). O seguinte protocolo foi aplicado:

a) Coletava-se cerca de 25 ml de fase liquida contida na coluna de transferéncia, evitando-
se a0 maximo turbuléncias. Apés o preenchimento desejado fechava-se imediatamente
os frascos de coleta. Para tal, utilizaram-se frascos de 40 ml fabricados em borosilicato
transparente, com tampas rosqueadas e tampao constituido de septo de silicone (Figura
6.3).

Figura 6.3 - Frascos de borosilicato para coleta de amostras

Apos a coleta, os frascos eram levados imediatamente para a sala de cromatografia do
Laboratorio de Saneamento da UFES (Labsan), onde eram postos em agitadores magnéticos
por 10 minutos de forma a estabelecer o equilibrio dindmico entre a fase liquida e a fase
gasosa (Figura 6.4).
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Figura 6.4 - Agitador magnético

b) Na sequéncia, a fase gasosa contida no headspace do frasco era amostrada a partir de
uma seringa gastight de 500 pL (Figura 6.5) onde coletava-se uma amostra de 100 pL

para inje¢do no cromatografo a gas.

Figura 6.5 - Seringa gastight de 500 pL

c) Apbs coletada, a amostra gasosa era inoculada no injetor manual do cromatdgrafo
gasoso Shimadzu modelo GC-14B (Figura 6.6), com detector de ionizagdo de chama
(FID). A coluna cromatografica selecionada foi a Porapak Q (3m, DI 2mm, 80/100
mesh). O gas de arraste (fase mével) utilizado foi o nitrogénio a vazéo de 20 ml.min™.
As temperaturas do injetor e do detector foram de 220°C e 250°C respectivamente,
sendo a coluna mantida a uma temperatura de 60°C durante 3 minutos e depois
aquecida até 200°C a uma taxa de 15°C.min™.
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Figura 6.6 - Cromatografo gasoso Shimadzu GC-14B

d) Para o desenvolvimento dos calculos apos a andlise cromatogréafica, cada frasco era
pesado e, a partir de sua tara, determinava-se a massa de agua ali contida. Em seguida,
com base na densidade da 4gua, chegava-se ao volume exato de liquido em cada frasco.
Por fim, determinava-se o volume da fase gasosa (headspace) por diferenca em relacéo

a capacidade total de 40mL do frasco.

e) O calculo entdo era feito de acordo com a equacéo 6.1:

[%CH 4]gés

g Ve (B - R)K VL]

[CH 4]dissolvido = V (62)
L

Onde:

[CHa]uissolvido € @ concentragdo de metano dissolvido em mg.L™ ;

[%CH4]gss € a concentracdo percentual de metano na fase gasosa do frasco (%);

d é a densidade do metano (calculada como 595,4 mg.L™ a 25° C e 1 atm);

Vgss € 0 volume da fase gasosa (mL);

Pt é a pressdo atmosférica (aproximadamente 1 atm. para a cidade de Vitéria, ES);
Py € a pressdo de vapor de agua (0,032 atm a 25°C);

Ky é a constante da Lei de Henry para metano (21,5 mg.L™.atm™ a 25°C);

V| é o volume da fase liquida (mL).
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25 CALCULO DA CONCENTRACAO DE SATURACAO (Cs) E DO
COEFICIENTE VOLUMETRICO DE TRANSFERENCIA (K_A)

A Cse o Kia para o composto metano foram estimados a partir das curvas experimentais
resultantes das campanhas de transferéncia. Tais curvas representam os perfis da evolugdo das
concentracdes médias de metano dissolvido ao longo do tempo, para cada altura de coluna
d’agua e taxa de aplicacdo de biogés estudada. As concentracfes médias foram calculadas
pela média aritmética simples dos ensaios realizados em triplicatas, descartando-se os valores

anémalos, ou seja, aqueles evidentemente afetados por problemas experimentais.

O modelo matematico utilizado para descrever o fenémeno é apresentado na Equacéo 6.3, a
qual resulta da Equacdo diferencial 6.1. O mesmo apresenta grandezas mensuraveis como a

concentracdo inicial de metano na fase liquida, bem como em um instante t.
C=Cs —(Cs _Co)e(_KLa't) (6.3)

Onde:

C = concentragdo de metano (mg/L)

Cs = concentracdo de saturagdo de metano (mg/L)

Co = concentracdo de metano no instante zero (mg/L)

K.a = coeficiente volumétrico de transferéncia de massa (h™)
t = tempo referente a duragéo do ensaio (h)

O ajuste do modelo aos perfis da variacdo da concentracdo de metano dissolvido foi realizado
por meio de regressdo nao linear utilizando o macro comando de otimizagdo numérica Solver,
presente na planilha eletronica Excel versdo 2007. Para cada um dos casos, 0 macro comando
foi aplicado de modo a encontrar os valores de Cs e K a capazes de minimizar a soma dos
quadrados das diferencas entre os valores de concentracdo de metano dissolvido observados
nos perfis e os valores estimados pelo modelo (método dos minimos quadrados). Quando da
aplicacdo do Solver, foram adotadas as seguintes configuracbes (McCULLOUGH e
WILSON, 2005): escala automatica, convergéncia de 1x107, estimativas tangenciais e
derivadas centrais. Além disso, buscaram-se erros percentuais menores ou iguais a 10%. A
qualidade dos ajustes foi avaliada considerando-se, conjuntamente, o coeficiente de
determinacéo — R? (conforme célculo sugerido por Souza, 1998), 0s erros percentuais entre 0s

valores estimados e observados e a analise visual grafica dos perfis.
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Tendo sido calculados os valores médios dos parametros cinéticos para cada taxa de aplicacdo
de biogés e altura de coluna d’agua, a Cs e 0 K_a que retratam o reator como um todo (0s
quais serdo identificados como parametros cinéticos globais) foram obtidos pelas médias
ponderadas considerando as colunas d’agua entre as respectivas torneiras (Equacdo 6.4 e
Equacdo 6.5). O calculo de pardmetros globais é de fundamental relevancia do ponto de vista
de projeto de engenharia de reatores.

(Cs'l G j.(h1 “h)+ [CS'Z ;C” j.(h2 “h,)

— 2
C, = 6.4
(hl - hs) ( )
[ KLa’l ; KLa2 j(h1 - h2)+ [ KLaz ;_ KLaB j-(hz - hs)
K.a= o h) (6.5)
Onde:

C, = Concentragéo de saturagio global para o reator (mg/L);

Cs1. Cs € Cg3= ConcentragOes de saturagdo (mg/L) obtidas para as alturas de coluna d’agua 1 (3,55 m), 2 (1,55
m) e 3 (0,55 m), respectivamente;

K,.a = Coeficiente volumétrico de transferéncia de massa global para o reator (h™);

K,a,, K,a, e K,a; = Coeficientes volumétricos de transferéncia de massa (h™) obtidos para as alturas de coluna
d’agua 1 (3,55 m), 2 (1,55 m) e 3 (0,55 m), respectivamente;

hy, h, e h; = Alturas de coluna d’agua 1 (3,55 m), 2 (1,55 m) e 3 (0,55 m), respectivamente.

2.6 CALCULO DA CAPACIDADE ESPECIFICA DE TRANSFERENCIA (STR)

A capacidade especifica de transferéncia (STR) foi estimada segundo a Equacao 6.6:

STR=k,_a.C, .V (6.6)

Onde:

STR = Capacidade Especifica de Transferéncia (g/h);
K, a = Coeficiente volumétrico de transferéncia de massa global para o reator (h™y;

CS = Concentracdo de saturacdo global para o reator (g/L);
V = Volume (til da coluna de transferéncia (L).



80

2.7 CALCULO DA EFICIENCIA ESPECIFICA DE TRANSFERENCIA (STE)

Para o célculo da eficiéncia especifica de transferéncia (STE) a seguinte equacdo foi utilizada:

STE = ﬁ (6.7)
WCH,

Onde:

STE = Eficiéncia Especifica de Transferéncia de metano (%);
STR = Capacidade Especifica de Transferéncia (mg/h);
WCH, = Fluxo massico de metano injetado na coluna de transferéncia (mg/h).

3. RESULTADOS E DISCUSSOES

3.1 PRELIMINARES

As concentragfes médias de metano dissolvido ao longo do tempo de transferéncia, para cada
ponto de monitoramento e taxas de aplicagédo estudadas, estdo apresentadas na Tabela 6.1.

TABELA 6.1 - CONCENTRACOES MEDIAS DOS ENSAIOS DE TRANSFERENCIA DE METANO
0,35 L/min 0,5 L/min 0,8 L/min
(10,7 m3/m2.h) (15,3 m¥/m2.h) (22,4 m3/mz.h)
MEDIA DP MEDIA  DP MEDIA  DP
(mg/L) (mg/L) (mg/L) (mg/L) (mg/L) (mg/L)

Q Biogas —

Torneira  Tempo (min)

0 000 000 000 000 000 000
5 1462 374 1435 325 17,08 4,29
(37515m) 15 1635 523 1584 299 1769 256
30 1855 413 1692 082 17,88 1,82
60 1888 2,77 1748 098 1814 244
0 000 000 000 000 000 000
5 870 068 1372 075 1404 167
(1,525m) 15 1430 378 1712 442 1756 500
30 1544 333 1760 307 1819 2,79
60 1591 o084 - - »16 -
0 000 000 000 000 000 000
5 1378 - 1025 016 1339 0,96
(0,535m) 15 1582 120 1309 098 2087 7,23
30 2619 234 2002 579 2412 1138
60 2637 - 2123 945 ; ]

Obs.: As células “em branco” referem-se aos valores desconsiderados no célculo dos pardmetros de
transferéncia, seja por problemas na amostragem ou da consecucdo das andlises, fatores estes que culminaram
em resultados anémalos.
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A baixa variagdo do pH encontrada nas amostras coletadas (entre 6,4 e 6,9) impossibilitou
qualquer inferéncia sobre sua influéncia nas concentraces de metano dissolvido detectadas.
Embora a temperatura exerca importante influéncia sobre a solubilidade dos gases em
liquidos, o cruzamento das concentragdes de metano dissolvido com a temperatura de
contorno experimental ndo apontou qualquer tendéncia conclusiva. Adicionalmente, a
auséncia de fatores consolidados na literatura para a corregéo da Cs e do K, a no que se refere
ao composto metano impossibilitou o ajuste destes parametros em relacdo a temperatura de
trabalho.

As concentragdes de metano dissolvido apresentaram crescimento exponencial decrescente, 0
que estd de acordo com a equacdo que descreve o fendmeno (Equacdo 6.3). As taxas de
incremento de metano dissolvido sdo maiores no inicio do experimento, quando o déficit de
metano no liquido em relacdo a concentracdo de saturacdo é maior. A medida que a
transferéncia ocorre e as concentracbes de metano no liquido aumentam, o déficit é
diminuido, o que resulta na reducéo das taxas de transferéncia. E possivel observar que em
varias combinacgdes “torneira X taxa de aplicacdo”, ja nos primeiros 15 minutos, sdo obtidas
concentracdes de metano dissolvido proximas as concentracGes alcancadas no final do

experimento.

A partir do processamento dos resultados apresentados na tabela 6.1 chegou-se aos valores
dos parametros cinéticos de transferéncia para cada uma das trés torneiras e, também, aos
valores relativos aos parametros globais para as trés taxas de aplicacdo de biogas testadas
(Tabela 6.2). Vale ressaltar que na etapa referente ao ajuste de curvas (determinacdo de C e
KLa para as torneiras), verificaram-se ajustes consideravelmente satisfatorios dos dados
experimentais ao modelo representado pela Equacdo 6.3, com coeficientes de determinagéo

sempre superiores a 0,90 (Apéndice D).
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TABELA 6.2 - PARAMETROS DE TRANSFERENCIA OBTIDOS A PARTIR DAS CAMPANHAS
EXPERIMENTAIS

Taxa (m*m®h) Referéncia  K.a(h™) Cs (mg/L) STR (g/h)

o w5

STE (%)

Torneira 3 8,81 23,86
Global 12,63 17,87

o

13,83

Torneira 1 22,89 16,78
Torneira 2 18,42 17,46
153 Torneira 3 7,91 19,11 .
Global 18,16 17,51 1,87 13,63
Torneira 1 36,87 17,91
Torneira 2 18,09 17,99
224 Torneira 3 9,41 23,88 .
Global 22,90 18,94 2,56 11,63

Nos tdpicos que seguem, séo discutidos aspectos de interesse relacionados a esses resultados.

3.2 COMPORTAMENTO DA CONCENTRAGCAO DE SATURACAO (Cs) E DO
COEFICIENTE VOLUMETRICO DE TRANSFERENCIA (K_A)

O comportamento dos pardmetros de transferéncia, K a e C seréd aqui tratado em duas etapas.
Inicialmente, sera feita uma discussdo considerando-se os valores obtidos para cada torneira,
de modo a se observar a influéncia da altura de coluna d’agua e da taxa de aplicagcdo no
comportamento desses pardmetros. Posteriormente, sera realizada uma analise mais detalhada
acerca da influéncia da taxa de aplicacdo de biogas nos parametros de transferéncia

considerando o reator como um todo (parametros globais).

3.2.1 Influéncia da taxa de aplicacdo de biogas para cada altura de coluna d’agua
investigada

A Figura 6.7 apresenta a evolucdo do K a em funcao das taxas de aplicacdo de biogas, para as

trés alturas de coluna d’agua estudadas.
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Taxa de aplicacdo de biogas (m3/m?2.h)

Figura 6.7 - Comportamento do K a em funcéo da taxa de aplicacdo de biogés, para as trés alturas de coluna
d’agua estudadas

Como pode ser observado, o comportamento assumido pelos valores do K.a em resposta a
variacdo da taxa de aplicacdo de biogas no sistema difere de acordo com a altura de coluna
d’agua. Para uma menor altura de coluna d"agua (0,55m), os valores do K, a ndo apresentaram
alteracdo expressiva em funcdo da vazdo injetada. Na altura intermediaria (1,55 m), o K.a
apresentou um consideravel acréscimo quando a taxa aplicada aumentou de 10,7 m3/m2.h para
15,3 m¥/mz2.h, atingindo, aparentemente, um patamar de estabilidade a partir desta vazdo. Para
a maior altura de coluna d’agua estudada (3,55 m), a tendéncia verificada foi de crescente

incremento nos valores do K a com o aumento da taxa de biogas aplicada no reator.

A diferenciacdo do comportamento do K, a descrito no paragrafo anterior pode estar associada
a forma, tamanho e/ou quantidade de bolhas em ascensdo, as quais se relacionam
dinamicamente com a posi¢do que ocupam no interior da coluna de transferéncia. Nesse
sentido, propde-se a explicacdo que se segue: 0 ponto de amostragem relativo a maior altura
de coluna d’agua (3,55m, correspondente a torneira 1) encontra-se proximo ao difusor de gas.
A observacgédo do visualizador de bolhas nas proximidades desse ponto permitiu verificar que
0 aumento da vazdo injetada conduzia diretamente a0 aumento no ndmero de bolhas e a
irregularidade das formas destas, sem a ocorréncia significativa de coalescéncia. E plausivel
inferir que tanto o maior nimero de bolhas quanto a forma irregular das mesmas resultam em
uma maior superficie de contato por unidade de volume do reator (superficie especifica —
“a”). Adicionalmente, o aumento da vazdo tende a intensificar a turbuléncia no interior da

coluna de transferéncia, levando a diminuicdo da pelicula liquida estagnada ao redor das



84

bolhas, o que implica no aumento do K.. Ambos os fatores culminam no acréscimo do
produto K a (CODAS, 2001; SHIMIDELL et al., 2001).

Para a altura de coluna d’agua intermediaria (1,55 m, corresponde a torneira 2), no intervalo
de vazdo entre 0,35 L/min e 0,5 L/min ou seja, taxa de aplicacdo de 10,7m3/m2.h e 15,3
m3/m2.h, os efeitos descritos no paragrafo anterior podem ser considerados. No entanto, para
maiores vazdes, o fendbmeno de coalescéncia das bolhas, observado atraves do visualizador
adjacente ao ponto de amostragem, tornou-se expressivo, contrapondo-se aqueles efeitos (uma
vez que reduz a superficie especifica de troca de massa) e conduzindo ao aparente patamar de
estabilidade do K a. Esse mesmo fendmeno é apontado por Codas (2001) como decisivo para
a diminui¢do do K.a quando utilizado enchimento sintético e difusor de bolhas finas na

transferéncia de oxigénio em um filtro biolégico aerado submerso.

Pela proximidade com o topo do reator, a torneira 3 mostrou-se mais susceptivel aos efeitos
da coalescéncia, que tende a se intensificar desde a primeira torneira, resultando num aparente
patamar de estabilidade dos valores de K a para todas as taxas de aplicacdo de biogas
estudadas. De fato, Malta et al. (1996) notaram reducdo do coeficiente de transferéncia de
massa no sentido gas-liquido com o aumento do diametro das bolhas provocado pelo

fenbmeno de coalescéncia.

Seguindo-se a l6gica exposta nos paragrafos anteriores, percebe-se que a resposta dos valores
de K_a a variagBes na vazao de biogas injetada no reator associa-se mais a posi¢do do ponto

analisado na coluna de transferéncia do que a altura de coluna d’agua propriamente dita.

Para a concentracdo de saturacdo (Cs), observou-se relativa aleatoriedade de seus valores em
funcdo da taxa de aplicacdo de biogas (Figura 6.8), o que impossibilitou a geracdo de

inferéncias sobre seu comportamento.
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Figura 6.8 - Comportamento da concentracdo de saturagdo (Cs) em funcéo da taxa de aplicagéo de biogas, para
as trés alturas de coluna d’agua estudadas

Ha& de se destacar que a concentracdo de saturacdo “Cs” abordada acima refere-se a valores
obtidos a partir do ajuste de curvas baseado nos experimentos de transferéncia. Confrontando-
se esses valores com a concentracdo de saturacao tedrica “Cgs*” (esperada em uma situacédo
ideal de equilibrio e obtida a partir Lei de Henry considerando-se a pressdo hidrostatica da
coluna d’agua), chega-se a uma proporcdo C¢/C¢* que indica o grau de sub ou supersaturacdo
(PAUSS et al., 1990; HARTLEY e LANT, 2006). A Tabela 6.3 apresenta a proporcdo Cs/Cs*
relativas a cada altura de coluna d’agua, para as trés taxas de aplicagdo de biogas estudadas.

TABELA 6.3 - PROPORCAO CS/CS* RELATIVAS A CADA ALTURA DE COLUNA D’AGUA, PARA
AS TRES TAXAS DE APLICACAO ESTUDADAS

Taxa de aplicacdo de biogés (m3/m2.h)

10,7 15,3 22,4

Torneira 1 (3,55 m) 0,92 0,85 0,91

C,/C* Torneira 2 (1,55 m) 0,94 1,04 1,07
Torneira 3 (0,55 m) 1,56 1,25 1,56

Pode-se observar que, para a altura de coluna d’agua de 3,55 m (torneira 1), houve uma ligeira
tendéncia a subsaturacdo. Na altura intermediaria correspondente a 1,55 m (torneira 2), a
concentracdo de saturacdo foi muito proxima ao valor tedrico esperado. Na altura de coluna
d’agua de 0,55 m (torneira 3), por sua vez, foi observada significativa supersaturacdo. Tal
comportamento pode estar associado a diminuicdo dos valores do K a para as posi¢cdes mais
proximas do topo do reator, pois, em analogia ao exposto por Pauss et al. (1990), menores

valores de K a tendem a conduzir a niveis de supersaturagéo.
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Em um contexto préatico no tocante a tecnologia de desnitrificacdo acoplada ao uso de metano,
0 paréagrafo anterior aponta para um efeito antagénico: uma condi¢do de supersaturacdo
conduziria a uma otimizacdo do sistema tendo em vista que mais metano poderia estar
dissolvido e, por consequéncia, disponivel a biomassa; em contrapartida, um menor K.a
implicaria em uma menor velocidade de transferéncia de metano para a massa liquida, o que,
possivelmente, implicaria em limitagcdo de processo. Sendo confirmada essa tendéncia, deve-
se atentar a importancia relativa de cada um dos parametros (Cs e K a) para o resultado final

da transferéncia, de modo a maximizar o aporte de metano para fase liquida.

3.2.2 Influéncia da taxa de aplicacdo de biogas no K a global e na Cs global

3.2.2.1 K a global

A Figura 6.9 apresenta a evolucdo do K_a global em funcéo da taxa de aplicacdo de biogas.
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Taxa de aplicagdo de biogas (m3/m2.h)

Figura 6.9 - Evolucdo do K, a global em funcédo da taxa de aplicagéo de biogas

O Kia médio da coluna quando relacionado com as taxas de aplicacdo de biogas teve seu
comportamento melhor representado por uma equacdo logaritmica, que apresentou boa

regressédo (R?=0,99).

Em consonancia com os resultados de transferéncia de oxigénio obtidos por Fazolo et al.
(2001) e por Codas et al. (2002), observa-se incremento do K a com o aumento da taxa de
aplicacdo de gas. Conforme ja discutido no item 3.2.1, essa tendéncia é resultado, por um
lado, de um acréscimo dos niveis de turbuléncia provocado por uma maior agitacdo e, por

outro lado, de uma complexa dinamica envolvendo tamanho, forma e nimero de bolhas em
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ascensdo. De fato, como estabelecido pela metodologia do trabalho, o resultado aqui
observado constitui um balango ponderado dos comportamentos desenvolvidos nos diferentes

pontos da coluna de transferéncia, descritos no item anterior.

3.2.2.2 Cs global

Seguindo o comportamento descrito no item 3.2.1 para a Cs em cada torneira, a Cs global néo
apresentou uma tendéncia conclusiva de variagdo em funcéo das taxas de aplicacdo de biogas
(Figura 6.10).
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Figura 6.10 - Evolugdo da Cs global em funcdo da taxa de aplicacéo de biogas

Entretanto, em comparacdo com a concentracdo de saturacdo global tedrica (baseada Lei de
Henry e na pressdo hidrostatica média da coluna de transferéncia), cujo valor € de 17,10
mg/L, observa-se que os valores de Cs globais encontrados a partir dos experimentos sao
praticamente coincidentes, embora discretamente superiores, como pode ser visto na Tabela
6.4. Isso sugere que a concentracdo de saturacdo tedrica pode ser uma boa aproximacao,
facilitando, portanto, o projeto de colunas concebidas para transferéncia de metano no sentido
gas/liquido em reatores semelhantes ao utilizado nesta pesquisa.

TABELA 6.4 - RELACAO ENTRE CQNCENTRA(;AO DE SATURACAO'GLOBAL OBSERVADAE
CONCENTRACAO DE SATURACAO GLOBAL TEORICA

Taxa de aplicagdo (m3/m2.h)

10,7 15,3 224
C, (mg/L) — Global 17,87 17,51 18,94
Cs global / Cs*global 1105 1102 1,11

Cs*giobai — CONCeENtracao de saturacéo tedrica correspondente a 17,10 mg/L.
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3.3 COMPORTAMENTO DA CAPACIDADE GLOBAL DE TRANSFERENCIA
(STR) E DA EFICIENCIA GLOBAL DE TRANSFERENCIA (STE)

3.3.1 Capacidade Global de Transferéncia (STR)

Conforme ilustrado na Figura 6.11, o comportamento da STR apresentou tendéncia de
aumento em funcdo do aumento da taxa de aplicacdo de biogas no reator. Dado que a Cs
global ndo variou expressivamente em fungéo da vazéo (Tabela 6.4), a evolugéo dos valores
da STR ¢, majoritariamente, influenciada pelos valores de K.a, seguindo, dessa forma, o

comportamento destes, o qual foi discutido no item 3.2.2.1.

N
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(g/h)

N

A
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=
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R*=0,9963

*
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Figura 6.11 - Evolugdo da STR em fung¢do da taxa de aplicacdo de biogas

Para fins de projeto, e considerando reatores semelhantes ao utilizado nesta pesquisa, p6de-se
ajustar uma equacao linear de modo a modelar, preliminarmente, o comportamento da STR na
faixa de vazdo estudada. Como pode ser verificado na Figura 6.11, o modelo linear apresentou
bom ajuste, permitindo, portanto, a previsao da taxa de aplicacdo de biogas na qual se atinja

uma STR de interesse.
3.3.2 Eficiéncia Global de Transferéncia (STE)

Em relacdo a STE, seus valores variam em fungédo da taxa de aplicacdo de biogas injetada,

conforme ilustra a Figura 6.12.
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Figura 6.12 - Evolucdo da STE em funcéo da taxa de aplicacdo de biogas

TR

Considerando STE =ﬁ, era de se esperar que a eficiéncia acompanharia 0 aumento da

capacidade de transferéncia verificado (relacdo direta). Contudo, tendo em vista que o
aumento da STR decorreu do aumento do K, a, o qual, por sua vez, se deu a custa do aumento
da vazdo, tal aumento implica em um maior fluxo massico de metano injetado no reator.
Considerando uma capacidade limitada de transferéncia de massa, o aumento do fluxo
massico ndo provoca, na mesma propor¢do, um aumento da quantidade de metano
efetivamente transferida para a fase liquida, havendo um excesso ndo transferido e, portanto,
perdido no sistema em forma de gas. Tal fato é responsavel pela diminuicdo observada na

eficiéncia percentual de transferéncia.
4. CONCLUSOES

e Observou-se que a resposta dos valores de K a a taxa de aplicacdo de biogas difere de
acordo com a posicdo do ponto de analise dentro da coluna de transferéncia, a qual exerce
influéncia sobre fatores como forma, tamanho e quantidade de bolhas em ascenséo.
Embora esta explicagdo esteja pautada na posicdo do ponto analisado na coluna de
transferéncia, em termos praticos, esta posi¢do guarda relagcdo direta com a altura de
coluna d’agua.

e Nao foi possivel realizar inferéncias acerca da influéncia da taxa de aplicacdo de biogas
na concentracdo de saturacdo calculada para cada ponto de amostragem. Contudo,
confrontando-se os valores de concentracdo de saturacdo obtidos a partir do ajuste de

curvas baseado nos experimentos “Cs” e as concentracOes de saturacédo tedrica para cada
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torneira “Cs*”, constatou-se uma tendéncia a ocorréncia de ligeira supersaturacdo nas
posi¢Bes mais proximas do topo do reator, fato que pode estar relacionado com um menor
valor do K a para essas regides.

Para efeitos préaticos, a subordinacdo do K.a e da Cs em relagdo a posicdo da coluna de
transferéncia deve ser considerada quando do projeto e/ou da avaliacdo das condicdes
operacionais de reatores concebidos para a desnitrificacdo metano dependente.

Como ja era esperado no tocante ao reator como um todo (par@metros globais), a
tendéncia observada é de aumento do K,a global em funcdo do aumento da vazdo
injetada na coluna de transferéncia, devido ao aumento de turbuléncia (diminuicdo da
espessura da pelicula liquida com consequente aumento do “K_”) e ao aumento do
nimero de bolhas por unidade de volume no reator (aumento do “a”). Esse
comportamento ja tinha sido reportado por diversos estudos que se propuseram a
investigar o fluxo de oxigénio em reatores aerdbios de tratamento de aguas residudrias.
Ponderando que os valores de concentracdo de saturacdo globais encontrados a partir dos
experimentos ficaram muito proximos da concentracdo de saturacdo global tedrica,
considera-se que esta ultima pode ser uma boa aproximacao para facilitar o projeto de
colunas concebidas para transferéncia de metano no sentido gas/liquido em reatores
semelhantes ao utilizado nesta pesquisa.

Dado que a STR é dependente do Kia e da Cs, e que a Cs global ndo variou
expressivamente em funcdo da vazdo, a evolucdo dos valores da STR é, majoritariamente,
influenciada pelo aumento dos valores de K.a, seguindo, dessa forma, o mesmo
comportamento de crescimento quando a vazdo aplicada no sistema é incrementada.
Ainda que o aumento da vazdo de biogas aplicada aumente a STR, ocorre em maior grau
0 aumento do fluxo méassico de metano injetado no reator, o que resulta na diminui¢do da
STE observada.

No que se refere a oxigenacdo de um liquido, para se obterem maiores coeficientes de
transferéncia é interessante a aplicacdo de maiores vazdes de ar, visto este ser um recurso
ilimitado. J& para o metano, sendo este um recurso limitado no sistema, esta otica néo
prevalece, sendo importante uma tentativa de otimizacdo conjunta da capacidade e da

eficiéncia de transferéncia para o melhor aproveitamento do metano contido no biogas.
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Capitulo 7

ESTUDO DO SUPRIMENTO CARBONACEO TEORICO DA
DESNITRIFICACAO A PARTIR DO METANO PRODUZIDO EM UM REATOR
ANAEROBIO E EFETIVAMENTE TRANSFERIDO PARA A MASSA LIQUIDA

Obijetivo especifico 3

Resumo

O presente trabalho traz um estudo de simulacdo para investigar a possibilidade do
suprimento carbonaceo teorico da desnitrificacdo metano dependente (ME-D) a partir do
metano produzido em um reator anaerdbio e, efetivamente, transferido para a massa liquida de
um reator que estaria operando a nivel terciario. Procedeu-se, para tanto, um balanco de massa
no sistema modelado o qual permitiu verificar a quantidade de N-NOs a ser removido de
forma a gerar um efluente com qualidade previamente estabelecida como satisfatoria, a DQO
passivel de ser capturada na forma de metano e as taxas volumétricas de producdo de metano
e biogas a partir do reator UASB. Feito isso, partiu-se para a etapa de estudo da satisfacdo da
demanda carbonacea da desnitrificacdo acoplada ao uso de metano — ME-D’s, onde
consideraram-se as relacbes molares C/N estequiométricas e as relagdes reportadas
experimentalmente em literatura especializada. A avaliagdo se deu sob duas perspectivas: “1)
0 sistema permite a captura de carbono na forma de CH4 em quantidade suficiente para o
suprimento da demanda carbonécea requerida nos processos ME-D’s? 2) a taxa com que esse
carbono é transferido para a fase liquida é capaz de sustentar a desnitrificacdo nas taxas
almejadas?”. Em resposta a tais questionamentos, constatou-se que a quantidade de carbono
capturada na forma de metano so seria suficiente para suprir a demanda carbonécea pautada
nas relacbes C/N proximas as estequiométricas, a0 passo que, mesmo nos casos onde a
captura de carbono se da em quantidade suficiente, as limitacfes relativas a cinética de
transferéncia de massa impossibilitam a manutencdo de taxas de desnitrificagdo em niveis
tidos como satisfatorios. Diante das limitagdes levantadas, problemas associados a aplicacéo

dos processos ME-D’s sdo elencados e possiveis solu¢des sdo discutidas.

Palavras-Chave: ME-D, AME-D, ANME-D, transferéncia de metano, relacdo molar C/N
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1. INTRODUCAO

Mesmo que alguns questionamentos ainda persistam quanto as rotas metabolicas utilizadas
pelos microrganismos envolvidos, inimeros trabalhos demonstram a viabilidade de reducéo

do nitrato a nitrogénio gasoso tendo o metano como unica fonte de elétron.

A literatura tem demonstrado que a desnitrificacdo acoplada ao uso de metano (ME-D) é
possivel de ocorrer a partir de rotas aerdbias denominadas de AME-D (Aerobic methane
oxidation coupled to denitrification) (THALASSO et al., 1997; HOUBRON et al., 1999;
RAJAPAKSE e SCUTT, 1999; COSTA et al., 2000) ou por vias anaerdbias designadas de
ANME-D (Anaerobic methane oxidation coupled to denitrification) (ISLAS-LIMA et al.,
2004; RAGHOEBARSING et al. 2006). Ambos 0s processos sao temas recentes no campo da
engenharia quimica e ambiental, sendo possivel esperar muito progresso na compreensao dos

Mesmaos Nos proximos anos.

Teoricamente, um cendrio ideal de AME-D, assumindo metanol como o metabdlito biologico
intermediéario, pode ser descrito pelas equacGes estequiométricas sequenciais (Equacdes 7.1 —
7.4).

3CH,+30, +6H" +6e” —3CH,0H+3H,0 (7.1)
CH,OH+H,0 —>CO, +6H" +6e" (7.2)
2CH,OH +12/5NO, +12/5H* — 6/5N,, + 26/5H,0 + 2CO, (7.3)
3CH, +30, +12/5NO, +12/5H* — 6/5N, +36/5H,0+3CO, (7.4)

A partir da Equagdo 7.1, constata-se que a oxidagdo do metano a metanol requer dois moles
de elétrons por mol de metano. A oxidacdo completa de metanol a diéxido de carbono
produz seis elétrons por mol de metanol, o suficiente para oxidar trés moles de metano.
Levando isto em consideracdo,a Equacdo 7.4 mostraque a razdo molar entre o
metano consumido e o nitrato reduzido (C/N) é igual a 1,25. Tendo em vista que esta relacéo
nédo leva em conta a manutencdo celular dos organismos consumidores de metano, Modin et
al. (2007) apresentam uma correcdo baseada nas exigéncias energéticas para as bactérias
aerobias, obtendo, por fim, uma relacdo C/N ligeiramente aumentada para 1,27,
(Equacéo 7.5).

CH, +1,020, +0,786NO, +0,786H" —0,393N, +2,39H,0 + CO, (7.5)
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No entanto, asrelagbes tidas como Otimas apresentadas em VAarios estudos sdo,
geralmente, muito mais elevadas do que a relagdo molar C/N obtida a partir das consideracoes

estequiométricas (Tabela 7.1).

TABELA 7.1 - RELACAO C/N OBTIDAS EM DIFERENTES INVESTIGACOES ACERCA DA AME-D

REFERENCIA RELACAO VALOR
Werner e Kayser (1991) C/N 12
Thalasso et al. (1997) C/IN 40-59
Houbron et al. (1999) CIN 12,7
Houbron et al. (1999) CIN 11,3°
Houbron et al. (1999) CIN 4,2°
Houbron et al. (1999) CIN 7,7°

a: Reator em batelada de 5 litros contendo meio sintético na presenca de Cu

b: Reator em batelada de 5 litros contendo meio sintético na presenga de No e Cu

c: Quimiostato contendo 5 litros contendo meio sintético na presenga de Cu

d: Quimiostato contendo 5 litros contendo efluente nitrificado
Em um cenario de oxidacdo anaerébia do metano (ANME-D), que é termodinamicamente
favoravel em condi¢des padrdes (AG® = -767 kJmol™CH,), essa relagdo é sensivelmente

reduzida a 0,625 como sugere a Equacdo 7.6 (MODIN et al., 2007).

5CH, +8NO, —>5CO, + 4N, +80H™ +6H,0 (7.6)

Obviamente, para aplicacdes de engenharia sanitaria, a ANME-D teria diversas vantagens em
relacdo AME-D, tanto porque possui uma eficiéncia muito maior em termos de relacdo C/N,
quanto por nédo requerer a presenca do oxigénio como agente oxidante. No entanto, a taxa de
desnitrificacdo possivel ndo € necessariamente maior em condi¢Ges anaerdbias. Culturas
anaerdbias oxidadoras do metano estudadas por Raghoebarsing et al. (2006) apresentaram
crescimento excessivamente lento, o que implica, necessariamente, na demora em se

desenvolver biomassa suficiente para atingir taxas de desnitrificacdo tidas como satisfatérias.

Em que se pesem o0s avangos e conhecimentos recentes acerca dos processos de
desnitrificacdo acoplado ao uso de metano, vale ressaltar que a maioria dos estudos no &mbito
da ME-D se dedicou a elucidar as vias bioquimicas do processo, sendo que poucos esfor¢os
foram empregados no sentido de avaliar a viabilidade/sustentabilidade de sistemas operando

em escala real.

A partir de estudos de balanco de massa, Delazare (2004) constatou que para a desnitrificagdo
total do nitrato afluente a um filtro terciario tendo o metano produzido no reator UASB como

suplemento carbonaceo, seria necessario transferir para a massa liquida do reator cerca de
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72,4% de todo metano produzido no reator anaerdbio. No entanto, seu trabalho ndo se ateve a
validar a capacidade de aporte de metano a partir do fluxo méssico no sentido gés-liquido.

Em uma tentativa de investigar cenarios de satisfacdo da demanda carbonaria da ME-D Modin
et al. (2007) estabelecem uma relacdo hipotética C/N a partir do total de metano disponivel
em uma dada situacao teorica (supostamente transferido e, consequentemente, disponivel na
massa liquida), e a concentracdo total de nitrogénio afluente. No entanto, na prética, a
consolidacdo desta relacdo deve ser abordada com mais cautela, tendo em vista que estudos
relatam perdas significativas na captacdo de metano em relacdo a producdo teorica esperada
(VAN HAANDEL e LETTINGA, 1994; CHACON, 1994) e que cada reator oferece uma
capacidade limitada de transferéncia de metano no sentido gas-liquido.

Neste contexto, o presente trabalho traz um estudo de simulacdo para investigar a
possibilidade do suprimento carbonéceo teorico da desnitrificacdo metano dependente (ME-
D) a partir do metano produzido em um reator anaerébio e, efetivamente, transferido para a

massa liquida de um reator que estaria operando a nivel terciario

2. MATERIAIS E METODOS COMPLEMENTARES

2.1 PRELIMINARES

O estudo se baseou em uma simulacdo a partir de um sistema de tratamento terciario
modelado, a qual considera a carga de N-NOgs a ser removida, as relacbes C/N intrinsecas a
ME-D, a quantidade de suplemento carbonaceo disponivel na forma de metano e as taxas de
transferéncia de metano para a fase liquida do reator em estudo (dados obtidos a partir de
investigacOes previamente realizadas - Capitulo 6). Para tanto, procedeu-se um balanco de
massa em termos de carbono e nitrogénio, de forma a se determinarem os dados de entrada no
modelo. Tal procedimento foi essencial para a inquiricdo do suprimento carbondceo da

desnitrificacdo via uso de metano como fonte de elétron.
2.2 O SISTEMA CONSIDERADO NA MODELAGEM

Modelou-se um sistema composto pelas unidades ja existentes na Estacdo de Tratamento de
Esgoto Experimental ETE-UFES (UASB + FBAS), acrescido de um maodulo constituido por
um numero “n” de colunas de transferéncia associados em paralelo as quais, por conjectura,

estariam atuando como filtros bioldgicos desnitrificantes - FBdesn (Figura 7.1). A ETE-UFES
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foi projetada para tratar esgotos de cerca de 800 habitantes, sendo, usualmente, operada com
vazdo média de 1,0 L/s.

Efluente
Esgom' Elevatoria de ' Médulo tratado
esgoto bruto UASB FBAS desnitrificante —
Lodo Lodo Lodo
anaerdbio aerdbio anoxico

Figura 7.1 - Esquematizagdo do sistema modelado utilizado neste estudo

2.3 DADOS DE ENTRADA NO MODELO

2.3.1 Qualidade do esgoto sanitario afluente ao sistema modelado

Na tentativa de estender a aplicabilidade do presente estudo, optou-se por assumir como
padrdo qualitativo do afluente ao sistema modelado as caracteristicas quimicas tipicas
reportadas por von Sperling (2005) para esgotos sanitarios predominantemente domésticos, as
quais sdo, usualmente, utilizadas em estudos e projetos no ambito da engenharia sanitaria
(Tabela 7.2).

TABELA 7.2 - CARACTERISTICAS DE INTERESSE DO ESGOTO BRUTO AFLUENTE AO
SISTEMA MODELADO

PARAMETRO CONCENTRACAO (mg/L)
DQO Total 600

Nitrogénio Total 45

Nitrogénio Organico 20

Nitrogénio Amoniacal 25

Nitrito 0

Nitrato 0

2.3.2 Taxas de remoc¢ao de matéria organica (npgo)

Assumiu-se para o reator UASB uma eficiéncia de remogdo de DQO afluente (nV458) de
62%. Este valor foi obtido a partir dos resultados reportados por Veronez (2001), que

apreciou 0 mesmo reator anaerobio considerado no presente estudo.

Considerou-se ocorrer no FBAS uma eficiéncia adicional de 60% de remocdo de DQO

(nB45) de modo que o conjunto UASB + FBAS alcancasse uma capacidade final de remogao
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de 85% de matéria organica. O rendimento global do conjunto foi norteado pela eficiéncia
média observada (75 a 88%) em sistemas de tratamento compostos por reatores UASB +
FBAS (VON SPERLING, 2005).

Além disso, foi considerado neste estudo que toda a matéria organica efluente ao FBAS e,
portanto, afluente ao FBdesn é recalcitrante. Logo, o consumo de DQO no FBdesn restringe-
se a0 metano transferido para a fase liquida do reator e, supostamente, utilizado no processo

de desnitrificacdo.

2.3.3 DQO capturado na forma de metano (1¢ap. ¢, )

Com base em um fator de relacdo obtido por Veronez (2001), o qual foi ajustado para o
mesmo reator anaerobio utilizado na presente pesquisa, depreende-se que 55% da DQO

removida no UASB é recuperada e capturada em forma de metano.
2.3.4 Vazdo de biogas/metano capturada

Com base na expressao descrita por Chernicharo (1997), que relaciona a producdo teérica de
metano por DQO removida (DQO,.,,), € possivel obter a vazdo de biogas efetivamente

capturado em fungéo da carga orgénica removida no reator UASB em estudo.

_ Qesg af X DQOrem X 77cap. CHy

QCH4cap - K(t) (7'7)
QCH

Qbiogés cap = C 2P (7.8)
CH,4 biogas

Onde:

DQO, ¢, S€ dd em g/L;

Qesg o EPresenta a vazao de esgoto afluente ao sistema (L/h);

Qch,cap FePresenta a vazao de metano capturada no reator UASB (L/h);
Cch, piogas EPresenta a concentragao de metano no biogas (%);

Qpiogas cap EPresenta a vazao de biogas produzida no reator UASB (L/h).

Considerando um percentual de 70% de metano em relacdo ao volume total do biogas -
reportado por Chernicharo (1997) e em consonancia com as caracterizacdes realizadas na

presente pesquisa, € possivel obter a vazdo de metano e de biogas efetivamente disponiveis.
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2.3.5 Taxas de amonificacdo (Mim)

Assumiu-se que 75% do nitrogénio organico presente no esgoto bruto é amonificado no reator
UASB (nY45Bye que 50% do nitrogénio organico presente no efluente do UASB é
amonificado no FBAS (nf£545) (DELAZARE, 2004).

2.3.6 Taxas de assimilagdo (Miss)

Considera-se que a assimilacéo de nitrogénio se da a partir da aménia. Para efeito de balanco
de massa, assimila-se como nitrogénio amoniacal o equivalente a 2% da DQO removida por
via anaerobia e 5% da DQO removida por via aerobia (GONCALVES, 1994).

A taxa de assimilacdo que porventura ocorreria no FBdesn foi negligenciada no balanco de

massa efetuado devido a auséncia de dados disponiveis.
2.3.7 Taxas de nitrificacdo (Mp;c)

Quando existem condicdes favoraveis ao processo de nitrificacdo, a oxidacdo de nitrito a
nitrato desenvolve-se tdo rapidamente que, para efeitos praticos, pode ser considerada como
instantdnea (VAN HAANDEL et al., 2009). Nesta Otica, o balanco de massa apresentado
nesse estudo considerou que todo nitrogénio nitrificado foi convertido, quantitativamente, em

nitrato.

Sendo a nitrificagdo um processo aerdbio, definiu-se que a eficiéncia de nitrificacdo no reator
UASB é nula.

Para o FBAS, assumiu-se que 80% do nitrogénio em forma de amoénia é nitrificado nesta
unidade. Esta taxa foi retirada dos estudos de Bauer (2003), que apreciou a mesma unidade

utilizada nesta pesquisa.
Por fim, considerou-se ndo ocorrer nitrificagdo no FBdesnit.
2.3.8 Taxa de desnitrificacdo (14esn)

A conversao do nitrato pode ocorrer através de dois processos distintos: pela desnitrificagdo
(converséo de nitrato a nitrogénio gasoso) e pela reducdo dissimilativa (conversdo de nitrato a
amonia). No balanco de massa do presente estudo estabeleceu-se que toda remocao de nitrato

ocorre via desnitrificacdo e, por convencdo, a uma eficiéncia 7n4., dentro do FBdesn. Van
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Haandel et al. (2009) reportam que sistemas desnitrificantes bem dimensionados e operados
produzem efluentes com cerca de 5 mg/L de N-NOs. Esta concentragdo de referéncia foi o
parametro norteador para a definicdo da eficiéncia da desnitrificacdo a ser alcangada pelo

sistema modelado neste estudo.
2.4 BALANCO DE MASSA

2.4.1 Balanco de massa em termos de DQO

Neste estudo, o balango de massa para a DQO foi expresso em termos de carbono removido,

sendo dada atengdo especial ao metano produzido no processo de conversao bioldgica.
Para o sistema modelado, a MO foi considerada em termos de:

e DQO afluente (DQOg]‘chB,DQ()g]?ASe DQOg]ljdesn)’
e DQO efluente (DQOg]éqSB,DQ()g]?ASe DQOEdeesn)’
e DQO removida (DQOYASE, DQOFEASe DQOBFdesnye

e Eficiéncia de remocao de DQO nas unidades (np5o° € Nhoo

Assim, calcularam-se as remocdes de DQO e, consequentemente, as concentragdes de DQO’s

efluentes as unidades de tratamento como segue abaixo:

DQO7em = DQOgs X Mpgo (7.9)
DQO;; = DQOL; — DQOfem (7.10)
Onde:

DQOf e, DQO;f € DQO, encontram-se em mg/L;
Npgo €ncontra-se em %;

* representa a unidade de tratamento na qual ocorre a conversdao da MO, ou seja, UASB,
FBAS e FBdesn.



2.4.2 Balango de massa em termos de nitrogénio
2.4.2.1 Nitrogénio Organico
O balanco de massa para o nitrogénio organico (Norg) considera:

e 0 Nog que entra nas unidades (No/s %5, Nargor € Nopgoaf),
e aTaxa de amonificacdo (ngp 2 e nfB45),
e 0 Nog que é amonificado (Nmonis € Namonif) €

e 0 Nog que sai da unidade pelo efluente (N, /5%, Nopo, s € NovslsF

Para fins de calculos as seguintes expressdes foram utilizadas:

N;monif = N:;rg. af X n;m (7-11)
N:)rg. ef = N;rg. af = N;monif (7-12)
Onde:

Nomonifs Norg. ar € Norg. ef €nCONtram-se em mg/L;

Nam €ncontra-se em %;

org. ef /J:

99

* representa a unidade de tratamento correspondente a informacdo, ou seja, UASB, FBAS e

FBdesn.

2.4.2.2 Nitrogénio Amoniacal

O balango de nitrogénio amoniacal nas unidades componentes do sistema modelado se deu

pelo (a):

e nitrogénio amoniacal que entra nas unidades (N5 ¢, Nons ¢ e Non2eh),

m. af’ Yam.

o taxa de assimilagéo (nUASE, nFBAS yBFdesn)

e nitrogénio amoniacal assimilado (NY4SB, NFBAS ¢ yBFdesn),

* nitrogénio organico amonificado (Ngnonir € Namonir):

o taxa de nitrificacéo (n/>4%),

e nitrogénio amoniacal nitrificado (N:54%),
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e nitrogénio amoniacal que sai das unidades (N5, Noms s e Non2or),

Logo, as seguintes expressdes foram utilizadas:

Nass = DQOrem X Mass (7.13)
Nnit = Nam af X Nnic (7.14)
Nam. ef = Nam. af T Namonit = Nass = Nnit (7.15)
Onde:

N(;ssy DQO;eml N;iti ;m af N;zkm. efs N;monif € Nrtit encontram-se em mg/l—;
77255 en;“u-t encontram-se em %;

* representa a unidade de tratamento correspondente a informacao, ou seja, UASB, FBAS e
FBdesn.

2.4.2.3 Nitrito e Nitrato

Considerando concentracdo nula de nitrito no esgoto bruto afluente ao sistema modelado, e
que todo nitrogénio nitrificado foi convertido a nitrato, a concentracdo de nitrito através do
sistema € nula. J& para nitrato, o balanco de massa através das unidades componentes do

sistema modelado se deu pelo:

e N-NOs que entra nas unidades (Nyioat Natoar € Natoa?r ™)

e nitrogénio amoniacal nitrificado (N/24%),
e N-NOjz desnitrificado (NfB%esn) g
e N-NOj3 que sai do sistema pelo efluente (Nie; € Nator?™),

Logo, as seguintes expressdes foram utilizadas:

Nr*lit = N;m af X rI;;it (7-16)
N;to ef = N;to af + N;it - N:iesn (7-17)

Onde:
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Nito ef Nito af N,;; e Nj.s, €ncontram-se em mg/L;

* representa a unidade de tratamento correspondente a informacao, ou seja, UASB, FBAS e
FBdesn.

2.4.2.4 Nitrogénio desnitrificado

O célculo do nitrogénio desnitrificado (N total desn ) € funcao:

e do nitrogénio que entra no FBdesn em forma de nitrato (thf,‘é?"

e da eficiéncia da desnitrificacdo a qual foi convencionada de forma a se alcangcar um

efluente de caracteristica pré-definida no tocante ao nitrogénio (n4esn)

Para tanto se utilizou a seguinte equacéo:

N total desn = NgtBod:fsn X 7 desn (7-18)

25 CALCULO DA SATISFACAO DA DEMANDA CARBONACEA DA
DESNITRIFICACAO ACOPLADA AO USO DE METANO

A satisfagdo da demanda carbonacea desnitrificante, tendo o metano como Unico doador de
elétron, seré avaliada sob duas perspectivas. A principio, sera verificado se a taxa de captura
de CH, no reator anaerdbio € suficiente para satisfazer a taxa de metano requerida nos
processos ME-D, frente as diferentes demandas molares relatadas na literatura especializada.
Em seguida, procede-se, entdo, a investigacdo do suprimento carbonaceo, considerando a
cinética de transferéncia de CH, no sentido gas-liquido onde, diante da taxa molar de aporte
de CH,4 para a massa liquida do BFdes e da carga molar de N-NOj3 afluente a ser removida,
chega-se a relagdo molar C/N efetivamente obtida no sistema modelado. Detalhes desses

calculos sdo apresentados a seguir.
2.5.1 Calculo da relagcdo C/N primaria

Conceitua-se como relagdo C/N primaria a proporcdo molar obtida considerando todo o

metano capturado a partir do reator UASB e o nitrato afluente a ser removido no processo.

A gquantidade de metano capturada pode ser estimada, na forma de taxa, por meio da

Equacéo 7.19:
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UASB
_ Qesg af X DQOrem X ncap. CH,

RCH4cap - 64 (7.19)

Onde:

Rcn,cap rEPresenta a taxa de metano capturada no reator UASB (mol/h);

DQOYASE representa a remogédo de DQO ocorrida no reator UASB (g/L);

Qesg ar rEPresenta a vazao de esgoto afluente ao sistema (L/h);

Ncap. cu, € 0 fator de relagdo entre a DQO removida e a DQO capturada.

O fator 1/64, baseado na estequiometria de oxidacdo do CH,4 (64 g DQO/mol CHy,), € inserido
na equacao para promover a conversdo de DQO para mol de CH, (CHERNICHARO, 1997).

A taxa de N-NO3 a ser removida no BFdes pode ser estimada por:

Qesg ar X Ntotard
Rdesn — esga 14 ota esn (7.20)

Onde:

R ;05 representa a taxa de N-NOs a ser removida via desnitrificacdo (mol/h);
Qesg o rePresenta a vazao de esgoto afluente ao sistema (L/h);

N total desn F€Presenta a fracdo do N-NOj supostamente desnitrificada (g/L), resultante da
Equacdo 7.18.

O fator 1/14, baseado na massa molar do N (g/mol), é inserido na equacdo para promover a

conversdo de g/h para mol/h.

A relacdo C/N correspondente (relacdo C/N primaria) resulta diretamente da razdo entre as

taxas de CH,4 capturado e de N-NO3 a ser removido (Equagdo 7.21):

R
C/y _ [CHycap (7.21)

primaria Rdesn
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2.5.2 Célculo da relacao C/N efetiva

Conceitua-se como relagdo C/N efetiva a proporcdo molar obtida considerando o metano
efetivamente transferido para a massa liquida da coluna de transferéncia (que por conjectura
estaria atuando como um filtro bioldgico desnitrificante — FBdesn) e o nitrato afluente a ser

removido no processo.

Supondo ser 0 modulo desnitrificante composto por um ndmero n de colunas de transferéncia

(FBdesn) associadas em paralelo, a taxa de aplicacdo de biogas em cada coluna é:

_ Qbiogés cap

e (7.22)

Onde:

q representa a taxa de aplicacdo de biogas em cada coluna de transferéncia (m®/m?.h)

Qbiogas cap FEPresenta a vazéo de biogas capturada no reator UASB (m®/h), calculada pela
Equacdo 7.8.

A representa a area da secéo transversal da coluna de transferéncia (m?).

Baseando-se em um modelo linear obtido preliminarmente no Capitulo 6, é possivel utilizar a
taxa de aplicacdo de biogas encontrada para determinar a capacidade global de transferéncia

de metano (STR) para uma coluna, conforme apresentado na Equacéo 7.23;
Y =0,1035x + 0,2484 (7.23)

Onde “y” representa a STR em g/h e “x” a taxa de aplicacdo de biogas (q) injetado no reator
em (m*mZ2.h); logo: STR = 0,1035q + 0,2484

Ressalva-se aqui que abordar a transferéncia através da STR implica na consideracdo de que
todo metano transferido para a fase liquida é instantaneamente consumido no processo de
desnitrificacdo, ou seja, a concentracdo de metano dissolvido na fase liquida é sempre nula.
Tal condicdo implica na manutencdo do déficit maximo em relagdo ao metano dissolvido, e
consequentemente, na velocidade méaxima de transferéncia de massa. Essa situacdo pode ser
aproximada em reatores operando em escala real se a transferéncia for projetada de forma a
conciliar a velocidade de transferéncia de metano para a fase liquida com a velocidade de

consumo de metano no reator pela biomassa metanotroéfica.
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A STR estimada pode ser convertida para taxa (molar) de aporte de CH,4 para a fase liquida,
considerando-se a massa molar do CH, (16 g/mol):

STR
TcHa = F (724)

Sendo rcys a taxa molar de aporte de metano para a fase liquida em uma coluna de

transferéncia (mol/h).

A taxa de N-NO;3; a ser removida em cada FBdesn que constitui 0 modulo desnitrificante
(rgesn,» €M mol/h) pode ser calculada pela Equacgdo 7.25, considerando um total de n colunas

de transferéncia:

R
Tdesn = d;sn (7.25)

Onde:

R4esn representa a taxa de N-NOjs a ser removida via desnitrificagdo (mol/h), calculada pela
Equacdo 7.20.

Assim, para um dado nimero n de colunas de transferéncia, a relagdo C/N considerando a
quantidade de metano efetivamente transferida para a massa liquida (relacdo C/N efetiva)

resulta de:

TcH4
Civ = (7.26)

efetiva - Tdesn

Foram simuladas configuracdes para 0 modulo desnitrificante supondo conjuntos de 8 a 25
colunas de transferéncia (FBdesn’s), as quais resultam em taxas de aplicacdo de biogas que
decrescem de 25,6 m*m?.h a 8,20 m*m?.h, respectivamente. Esse intervalo foi escolhido de
modo a ser ligeiramente mais amplo que o espectro de taxas de aplicagdo testadas nos ensaios
experimentais de transferéncia de massa (22,4 m*m2h a 10,7 m*m?.h), as quais deram
origem a equacdo que modela a STR (Capitulo 7). A relagdo C/N efetiva que sera usada para

fins de comparagdo é a méxima encontrada dentro do intervalo simulado.
2.5.3 Verificacdo do atendimento & demanda carbonécea da desnitrificacao

As relacbes C/N obtidas (primaria e efetiva) serdo comparadas as relagdes C/N

estequiométricas e as relacdes reportadas na literatura, de modo a se verificar quais 0s casos
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em que a demanda carbonacea seria atendida diante da eficiéncia de desnitrificacdo
previamente estabelecida (conforme explicada no item 2.3.8).

As relacbes C/N estequiométricas, como o préprio nome sugere, sdo aquelas provenientes das
reacOes que governam os processos de desnitrificacdo na presenca de metano, sendo possivel
distinguir duas relacdes molares: 1,27 para a desnitrificagdo acoplada a oxidacdo aerébia do
metano - AME-D e 0,625 atribuida a desnitrificacdo acoplada a oxidacdo anaerdbia do
metano - ANME-D (MODIN et al., 2007). As outras relacdes utilizadas na comparagédo sao
extraidas da literatura especializada, estando estas relacionadas com a configuracédo do reator

bioldgico e o meio de cultura utilizado (consultar Tabela 7.1).

Nos casos em que, porventura, ndo forem satisfeitas as relacbes C/N utilizadas na
comparacdo, sao estimadas, entdo, as maximas taxas de desnitrificacdo possiveis,
considerando estas mesmas relacBes de referéncia. Nesse sentido, seguindo a mesma
abordagem anteriormente apresentada, serdo estimadas as taxas de desnitrificacdo primaria e
efetiva, a partir da Equacgéo 7.27 e da Equacdo 7.28 respectivamente:

Rcua

Rgesn-max = T (7.27)
N

*

Onde:
Ryesn—max FEpresenta a maxima taxa de desnitrificacdo primaria (mol/h), ou seja, aquela que
poderia ser alcancada caso fosse possivel dispor a biomassa todo o CH, capturado no UASB,;

Rcy4 representa a taxa de captura de CH,4 (mol/h);

C/ . representa a relagdo C/N adotada como referéncia (mol/mol).

) R'cns
R desn-max = C (7.28)
/N

*

Onde:

R’ 4esn—max FEpresenta a maxima taxa de desnitrificacdo efetiva (mol/h), ou seja, aquela que
podera ser alcancada considerando o metano efetivamente transferido para a massa liquida;

R'cp4 representa a taxa efetiva de aporte de CH, para a fase liquida (mol/h), a qual é obtida,
para o total das “n” colunas do moddulo desnitrificante, pelo produto

Tcua X M, Sendo 1y, calculado conforme a Equacéo 7.24;

C/N representa a relacdo C/N adotada como referéncia (mol/mol).
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Com isso podem ser calculadas as maximas eficiéncias de desnitrificacdo que seriam obtidas
em cada caso.

3. RESULTADOS E DISCUSSOES

3.1 BALANCO DE MASSA NO SISTEMA MODELADO

Na Figura 7.2 sdo apresentados os valores de DQO e das formas nitrogenadas através do

sistema modelado.
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Figura 7. 2 - Balanco de massa no sistema modelado

Obs;: o0s valores encontram-se em mg/L.

Obs,: DQOmet representa a DQO removida no reator UASB e capturada na forma de metano.



A Tabela 7.3 resume os principais parametros de interesse obtidos nesse balanco.

TABELA 7. 3 - PRINCIPAIS PARAMETROS DE INTERESSE OBTIDOS NO BALANCO DE MASSA

Parametros: UASB FBAS FBdesn Unidade
DQO afluente 600 228 91 mg/L
DQO removida 372 137 0,00 mg/L
Eficiéncia de remocdo de DQO 62,00 60,00 0,00 %
DQO efluente 228 91 91 mg/L
N-NO; afluente 0,00 0,00 28,05 mg/L
N-NO; desnitrificado 000 0,00 23,05 mg/L
Eficiéncia de desnitrificacdo 0,00 0,00 8217 %
N-NO; efluente 0,00 2805 5,00 mg/L

Observa-se que, de acordo com o balanc¢o efetuado, o efluente do FBAS (afluente ao mddulo
desnitrificante) apresenta uma concentracdo de N-NO3; de 28,05 mg/L. Considerando que a
remocdo de nitrato no modulo desnitrificante ocorrera estritamente por desnitrificacdo
bioldgica, terdo de ser removidos 23,05 mg/L de N-NOs, a fim de que o efluente do médulo
desnitrificante apresente um teor de N-NO; de 5 mg/L (valor convencionado conforme
explicado no item 2.3.7). Isso representa uma eficiéncia de desnitrificagdo de 82,17%.

Com uma remoc¢édo de DQO no reator UASB de 372 mg/L, e considerando a eficiéncia de
recuperacdo de DQO de 55% (VERONEZ, 2001), tem-se que 205 mg/L de DQO séao
capturados na forma de metano. Aplicando-se as Equacbes 7.7 e 7.8 obtém-se as taxas
volumétricas de producdo de metano e biogas, respectivamente 78,18 mL de CH./L de
efluente tratado e 111,68 mL de biogas/L de efluente tratado; isso resulta em vazdes de 281 L

de CHy4/h e 402 L de biogas/h. Esses valores encontram-se resumidos na Tabela 7.4.

TABELA 7.4 - CAPTURA DE CH, E BIOGAS EM TERMOS DE VOLUME E DQO

DQO capturada como metano 204,6 mg/L
Volume de CH, capturado 78,2 ml/L de efluente
VVolume biogas capturado 111,7 ml/L de efluente
Vazdo de CH, capturado 281 L/h

Vazdo de biogas capturado 401 L/h
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3.2 ESTUDO DA SATISFACAO DA DEMANDA CARBONACEA DA
DESNITRIFICACAO ACOPLADA AO USO DE METANO

3.2.1 Relacbes C/N primaria e efetiva obtidas

Considerando-se que o médulo desnitrificante € capaz de promover a remogdo de N-NO3
desejada (23,05 mg/L), a taxa de desnitrificacdo (R4.sn) correspondente (aplicacdo da

Equacdo 7.20), & de 5,93 mol/h. A taxa de metano capturado (Rcy,cqp). Calculada pela

Equacéo 7.19, foi de 11,51 mol/h. Com isso, obtém-se a C/N primaria C/N =194

primaria

mol/mol (aplicacdo da Equagéo 7.21).

Com respeito a relagdo C/N efetiva, a maior taxa molar de aporte de CH, para a fase liquida
por coluna foi obtida na simulacdo considerando 25 colunas de transferéncia (limite da faixa

simulada), correspondendo a um valor r¢y, = 0,07 mol/h. Considerando a taxa de remocao de

N-NOj3 por coluna (r4.s, = 0,24 mol/h), a relacdo C/N efetiva obtida foi C/Nefetiva: 0,31

mol/mol (aplicacdo da Equagéo 7.26).
3.2.2 Verificagao do atendimento & demanda carbonécea da desnitrificacao

De posse das relacdes C/N priméaria e efetiva calculadas no item anterior, procedeu-se o
confronto com as relacBes estequiométricas e experimentais reportadas na literatura, conforme
explicado no item 2.5.3. Esse confronto permite verificar se as relagdes molares simuladas
seriam suficientes para atender a demanda de um moédulo ME-D, tomando-se por base a carga
de N-NO; afluente e a qualidade do efluente que se deseja alcancar (5 mg/L de N-NOs). A

Tabela 7.5 apresenta os resultados dessa verificacao.
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TABELA 7.5 - VERIFICACAO DO ATENDIMENTO A DEMANDA CARBONACEA

Fonte Relacéo C/N Atende a demanda carbonécea?
reportada
C/N priméria CIN efetiva
Estequiometria da AME-D 1,27 sim nao

(Modin et al., 2007)

Estequiometria da ANME-D 0,625 sim nao
(Modin et al., 2007)

Werner e Kayser (1991) 12 ndo ndo
Thalasso et al. (1997) 4 nao nao
Thalasso et al. (1997) 5,9 néo néo
Houbron et al. (1999) 12,7 néo néo
Houbron et al. (1999) 11,3 ndo ndo
Houbron et al. (1999) 4,2 ndo ndo
Houbron et al. (1999) 7,7 néo néo

Considerando todo o metano capturado a partir do reator UASB, observa-se que apenas as
relacfes C/N estequiométricas sdo atendidas. Quando considerada a taxa de aporte de metano
para a fase liquida (que resulta na relacdo C/N efetiva), constata-se que esta ndo atinge niveis
que atendam quaisquer das relaces C/N referenciadas, sugerindo que o sistema ME-D
simulado ndo seria capaz de sustentar a remocdo de N-NOs; na taxa desejada. Ha de se
destacar que, nos casos em que existe carbono em quantidade suficiente, para que fossem
alcancadas as relacbes C/N estequiométricas caracteristicas da AME-D e da ANME-D, seria
necessario transferir para a fase liquida 65,40% e 32,19% do metano total capturado,

respectivamente, eficiéncias estas bem além das obtidas nos experimentos realizados.

Diante do cenario exposto no paragrafo anterior, buscou-se mensurar quais as taxas e as
eficiéncias de remocdo de N-NOjz que seriam alcangadas pelo sistema, considerando as
relacbes C/N reportadas (estequiométricas e experimentais) e os calculos indicados no item

2.5.3 (Equagdes 7.27 e 7.28). Tais resultados estdo apresentados na Tabela 7.6.
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TABELA 7.6 - TAXAS E EFICIENCIAS DE DESNITRIFICAGAO PASSIVEIS DE SEREM
ALCANCADOS NA SIMULACAO

Fonte Relacdo C/N Taxa méxima de Eficiéncia de
reportada desnitrificacdo (mol/h) desnitrificacao

Primaria Efetiva Primaria Efetiva

Estequiometria AME-D 1,27 9,06 1,44 100 % 19,94 %

Estequiometria ANME-D 0,625 18,41 2,92 100 % 40,51 %
Werner e Kayser (1991) 12 0,96 0,15 13,30 % 2,11 %
Thalasso et al. (1997) 4 2,88 0,46 39,89 % 6,33 %
Thalasso et al. (1997) 5,9 1,95 0,31 27,05%  429%
Houbron et al. (1999) 12,7 0,91 0,14 1256 % 1,99 %
Houbron et al. (1999) 11,3 1,02 0,16 14,12 % 2,24 %
Houbron et al. (1999) 4,2 2,74 0,43 37,99 % 6,03 %
Houbron et al. (1999) 7,7 1,49 0,24 20,72 % 3,29 %

Exceto para as relagbes C/N estequiométricas, as maximas taxas de desnitrificagdo
supostamente encontradas, tanto primarias quanto efetivas, foram relativamente baixas,
resultando em eficiéncias sempre inferiores a 50%. Nesse contexto, 0s pontos criticos se
delineiam em torno de duas questdes centrais:

“1) o sistema permite a captura de carbono na forma de CH4 em quantidade suficiente para o
suprimento da demanda carbonécea requerida nos processos ME-D’s?

2) a taxa com que esse carbono ¢ transferido para a fase liquida é capaz de sustentar as taxas

de desnitrificacdo almejadas?”

Em relagdo a primeira questdo, os resultados até entdo apresentados e discutidos indicam que,
se as relacbes C/N experimentais tiverem de ser atendidas buscando-se razoavel remocéo de
N-NO3z, um mddulo desnitrificante semelhante ao simulado neste estudo ndo poderad contar
com o CHy produzido no reator UASB como sendo sua unica fonte de carbono. No entanto,
ressalta-se que este carbono pode ser utilizado conjuntamente com outras fontes de elétrons,
reduzindo assim 0s gastos inerentes a suplementacdo carbonédcea (usualmente realizada
utilizando-se metanol ou etanol). Além disso, pode-se buscar pelo desenvolvimento de

sistemas e/ou comunidades microbianas que exijam relacbes C/N mais proximas das
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estequiométricas, de modo a reduzir o déficit de carbono, otimizando assim o processo como

um todo.

No tocante a segunda questdo levantada, observa-se uma grande disparidade entre as taxas de
remocao de N-NO; primaria e efetiva. Tal disparidade € resultante da baixa taxa de aporte de
CHy para a fase liquida, devida as limitacfes de transferéncia de massa. Como j& apontado,
isso denota que mesmo com a producdo/captura de CH4 em quantidade suficiente, ele ndo
necessariamente sera transferido para a massa liquida em uma taxa capaz de sustentar a
remocao de N-NOj desejada. Nesse sentido, supondo a viabilizacdo de sistemas capazes de
operar com taxas C/N préximas as estequiométricas, uma solucéo seria ampliar a capacidade
de transferéncia de CH,4 para a massa liquida dos reatores. Na pratica, isso seria auxiliado pelo
aumento da turbuléncia do reator, aumento na pressao de forma a maximizar a concentracdo
de saturacdo, ou pelo aumento da capacidade volumétrica do reator sem, no entanto, aumentar
a carga de N-NO; afluente. Além disso, poderiam ser avaliadas outras solucGes, como
mecanismos de recirculacdo de biogéas (tendo em vista que o biogas de saida do reator
desnitrificante ainda apresentaria um alto teor de metano) e/ou aumento da producéo/captura

de metano no reator UASB.
4, CONCLUSOES

Quando almejada a producdo de efluentes com baixo teor de N-NOj residual (aqui sendo
considerada uma concentracdao final de 5 mg/L), a quantidade de metano hipoteticamente
capturada no reator UASB seria capaz de sustentar o fornecimento de carbono para o0 médulo
desnitrificante apenas quando se supdem demandas carbonaceas para a ME-D
correspondentes aquelas requeridas estequiometricamente. Contudo, ainda nesses casos, seria
necessaria a auséncia de limitacdes de transferéncia de massa no sentido gas-liquido, o que

néo foi observado experimentalmente.

Quando consideradas as relacfes C/N experimentais reportadas na literatura, verificou-se que
o carbono capturado na forma de metano ndo seria capaz de atender as demandas carbonaceas
para a desnitrificacdo em nenhum dos casos analisados. Adicionalmente, diante da perspectiva
de limitacGes de transferéncia de massa, constatou-se que a quantidade de metano que seria
efetivamente aportada a fase liquida do mddulo desnitrificante ndo atenderia & demanda
carbonécea necessaria a viabilizagdo da desnitrificagdo em niveis tidos como razoaveis, nem

mesmo quando consideradas as relacdes C/N estequiométricas. No contexto de projetos de
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sistemas desnitrificantes baseados na tecnologia ME-D, € fundamental que especial atengdo
seja dada a essa importante limitagdo, considerando, inclusive, estratégias para otimizar o

aporte de metano para a fase liquida.

Dentre tais estratégias podem-se destacar a busca por sistemas biologicos que requeiram
relacbes C/N as mais proximas possiveis as estequiométricas e medidas que aumentem a
producéo/captura de metano, bem como incremente a capacidade de transferéncia desse

composto para fase liquida dos reatores.

Por fim, ainda que o carbono capturado na forma de metano ndo sustente, por si so, a
demanda carbonécea da desnitrificacdo do sistema em estudo, convém destacar, por outro
lado, que ele pode ser utilizado em conjunto com outras fontes de elétrons. Essa seria uma
forma de reduzir a quantidade de suplemento requerido, resultando, assim, em menores custos

de processo.
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Capitulo 8

CONCLUSOES INTEGRADAS E RECOMENDACOES

1. CONCLUSOES INTEGRADAS

A primeira etapa deste trabalho se prop0s a estudar um sistema de armazenamento e
depuracdo de biogas, capaz de viabilizar sua obtencdo em quantidade e qualidade suficientes
para que 0 mesmo pudesse ser empregado nos ensaios posteriores de transferéncia de massa.
O acompanhamento realizado indicou que o sistema estudado permitiu a preservacdo do
volume do biogds armazenado, bem como promoveu a diminuicdo dos teores de CO; e a
eliminacdo do H,S da corrente gasosa, de modo a assegurar a integridade dos componentes do

aparato experimental utilizado.

Verificada a possibilidade de aquisicdo de biogas em condicGes satisfatorias do ponto de vista
quali-quantitativo, a segunda etapa da pesquisa voltou sua atencdo para 0s ensaios de
transferéncia de massa, 0s quais tiveram por objetivo primordial o estudo do comportamento
da cinética de aporte de metano para a fase liquida, sendo a altura de coluna d’agua e as taxas
de aplicacdo de biogas as variaveis contempladas no estudo. Verificou-se que a altura de
coluna d’agua (mais especificamente, a posi¢do do ponto de amostragem na coluna do reator)
tem influéncia na resposta dos parametros cinéticos em relacdo as variacdes na taxa de
aplicacdo de biogas. Essa influéncia foi relacionada a dindmica das bolhas em ascenséo, em
especial a coalescéncia destas. Essa constatacdo tem implicacBes praticas no projeto e/ou na
avaliacdo das condicGes operacionais de reatores concebidos para a desnitrificacdo metano

dependente.

Tomando por base a analise do reator como um todo, 0 aumento da taxa de aplicacdo
acarretou no aumento dos valores do K a e da capacidade global de transferéncia (STR),
reduzindo, no entanto, a eficiéncia de transferéncia (STE). A Cs ndo mostrou tendéncia
conclusiva de comportamento com respeito a variacdo na taxa de aplicacdo, assumindo, de
modo geral, valores relativamente proximos a concentracdo de saturacao teorica. Diante desta
ultima afirmacdo, sugere-se que o uso da Lei de Henry constitui uma abordagem razoavel

para a estimativa da C; de reatores concebidos para a desnitrificacdo metano dependente.
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Como resultado do processamento dos dados advindos dos testes de transferéncia de massa,
foi possivel modelar, com bom ajuste, a STR como uma funcéo linear da taxa de aplicacdo de
biogas, para o intervalo de vazdes estudadas. Esse modelo foi aplicado na etapa subsequente
de simulacdo de um modulo desnitrificante acoplado ao uso de metano como fonte de

elétrons.

A Ultima etapa da pesquisa consistiu em simular um sistema que retratasse uma estagdo de
tratamento de esgoto sanitario, operando a nivel terciario, contando com um mddulo
desnitrificante alimentado apenas com o carbono (na forma de metano) produzido pela
propria estacdo. Quando avaliada a capacidade desse sistema sustentar uma taxa de
desnitrificacdo que produzisse um efluente com teores de nitrogénio tidos como satisfatérios,
foi constatado que a quantidade de carbono capturada na forma de metano so6 seria suficiente
para suprir a demanda carbonacea pautada nas relagdes C/N proximas as estequiométricas. No
entanto, quando se observa a dinamica de aporte de metano para a fase liquida, verifica-se
gue, Mesmo Nnos casos em que se captura carbono em quantidade suficiente, as limitagdes
relativas a cinética de transferéncia impossibilitam a manutencdo de taxas de desnitrificacdo

em niveis tidos como satisfatorios.

Por fim, ressalta-se que as pesquisas que se propde estudar o uso de metano como fonte
alternativa de carbono para a desnitrificacdo tém se engajado, na maioria dos casos, na busca
de respostas a cerca de questdes de base do processo como comunidades microbioldgicas
envolvidas e rotas metabolicas utilizadas, negligenciando, portanto o estudo da viabilidade de
sistemas que estariam operando em escala real. Em atendimento a esta lacuna, o presente
trabalno mostra que, dentro de determinadas condi¢cbes — que consideram parametros
experimentais de transferéncia de massa e uma configuracdo razoavelmente tipica de sistemas
de tratamento de efluentes —, limitacGes referentes a producdo de metano e, mais ainda, a
transferéncia desse composto no sentido gas-liquido, podem ser decisivas na auto
sustentabilidade do sistema. Sendo assim, chama-se a atencdo para a necessidade de pesquisas
que, em complementacdo as até entdo normalmente realizadas, se dediquem ao estudo das

fragilidades préaticas dos sistemas ME-D’s, como as aqui levantadas.
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2. RECOMENDACOES

e Investigar mais taxas de aplicacao de biogas no sistema, de forma a obter uma resposta
mais representativa da influéncia desta variavel nos pardmetros de transferéncia de
massa;

e Estudar a transferéncia de metano para efluente secundario, visto que as caracteristicas
da fase liquida podem interferir nos parametros cinéticos de transferéncia;

e Realizar a transferéncia de massa em condi¢cdes ambientais controladas, de modo a
elucidar os efeitos da temperatura;

e Estudar o reflexo de variagcbes de geometria e escala de reatores no comportamento
dos parametros cinéticos de transferéncia;

e Simular e testar experimentalmente sistemas contemplando a recirculagdo do biogas
injetado;

e Auvaliar a injecdo conjunta de biogés e ar atmosférico na coluna de transferéncia, de
modo a estudar a sinergia do metano e oxigénio no que se refere a transferéncia destes
para a fase liquida, uma vez que essa interacdo estara presente nos processos ME-D’s
baseados na oxidacdo aerdbia do metano (processos AME-D’s);

e Realizar experimentos em coluna com biomassa desnitrificante ativa, de forma a
considerar a velocidade de consumo do metano na cinética da transferéncia desse
composto para a fase liquida, bem como estudar os efeitos de cisalhamento do
biofilme em funcéo da taxa de aplicacao de biogas;

e Simular e testar experimentalmente sistemas de suplementacdo carbonéacea nos quais o
metano proveniente do biogds seja utilizado em conjunto com outras fontes de

carbono, atentando-se para aspectos praticos e econdmicos de processo.
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Capitulo 10

APENDICE A: Vista da coluna de transferéncia e de seus componentes

0.55m

1.55m

-
E
g

o difusor dis gés
tubo de alimemiacdo (Ggua) — glimentacio de biogds
i "‘\47
ragisiro de esgoiamento —EH |
L ,g
[::m \I
B 1 I I

~~ VISTA DA COLUNA DE TRANSFERENCIA

h/ ESCALA 128
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APENDICE B: Laudos de caracterizacdo do biogas bruto e tratado

AMOSTEREA BIOGAS BRUTO TUFES 1

Comernt

B
s00

a0
=00
00
100

a

i0 15 b 1] min

FATR
s00

nif - B

Sigraal Descriptiomn = FID1l &, Fromt Sigrnal

| Mea=s. | P |IPesponse | Height | Area | Amoimitc ICompound Ma 1
I oO.ooo0 1 1 o.ooo 1 0. oono 1 o.ooo 1 o.oooo 1 N-—C4aH10 1
I oO.ooo0 1 1 o.ooo 1 0. oono 1 o.ooo 1 o.oooo 1 CoH1= 1
| o.oaoo | | o.ooo | 0. 000 | [njn]nin} | o_.oooo | CSHS 1
| o.oaoo | | o.ooo | 0. 000 | [njn]nin} | o_.oooo | C7HS 1
I oO.ooo0 1 1 o.ooo 1 0. oono 1 o.ooo 1 o.oooo 1 CSH10 1
Sdgmnal Description = TCDZ B, BEacls Siocpial

| Meas. | Pe IFPesponse | Height | Area | Amoimt | Compound Ma 1
| C.oo0 | | o. o000 | 0. 000 | 0. o000 | o.0o00 | H= 1
| S.0z%5 I BEE | o.ooo | =144, 7355 1. 5544 | T.0O7FE5S | CcCoz 1
I o. ooo 1 1 o.ooo 1 o. ooo 1 o.ooo 1 o.oooo 1 C=ZHAa 1
I oO.ooo0 1 1 o.ooo 1 0. oono 1 o.ooo 1 o.oooo 1 CZ2He 1
| o.oaoo | | o.ooo | 0. 000 | [njn]nin} | o_.oooo | CZH= 1
I 5.zZ5S I BEE | o.ooo | Z0&8. 4= | 1554551 | 1.01523 | H=z3= 1
| oO.ooo | | o.ooo | o. ooo | o. o000 | o.ooo0 | C3HS 1
I 7.577 I B%W 1 o. o000 =455, 9201 I1L.200=4 1 G.0515 1 oz 1
I S.393 | W | o. o000 |le=273.57= | 7.555e41 | SIl.5zZ97 | = 1
| =.157 | VE | o. o001 | SO0s51. =253 |2.5541e41 | S1.0=zZ41 | CH4 1
| oO.ooo | | o.ooo | o. ooo | o. o000 | o.ooo0 | co 1

=

FI*l A, Fromt Sigrnal

| Meas. | Pe |Pesponse | Height | Area | Amovmic ICompournd MNa |
| O.o000 | | o.oo0 | 0. a0 | o.ooo | o.oooo | N-C4H10 |
| O.00d | | 0. 000 | d. a0 | O.000 | O. 0000 | CEH1= |
| O.o000 | | o.oo0 | 0. a0 | o.ooo | o.oooo | CeHE |
| O.o000 | | o.oo0 | 0. a0 | o.ooo | o.oooo | C7HS |
| O.o000 | | o.oo0 | 0. a0 | o.ooo | o.oooo | CSH1O0 |
Sigmal Description : TCD2 B, Back Signal

| Heas. |Fe |Response | Height | Area | Amovrmit | Compoourid HNa |
| O.o0o00 | | 0. ooo | a.ooo | o.ooo | o.oooo | H= |
| 3.10% |EE | o.oo0 | lz.540 | SG5.951 | a.as77 | coz |
| O.o0o00 | | 0. ooo | a.ooo | o.ooo | o.oooo | CZH4 |
| O.o000 | | o.oo0 | 0. a0 | o.ooo | o.oooo | CZHS |
| O.o0o00 | | 0. ooo | a.ooo | o.ooo | o.oooo | C2ZH= |
| O.o000 | | o.oo0 | 0. a0 | o.ooo | o.oooo | Hz3 |
| O.o000 | | o.oo0 | 0. a0 | o.ooo | o.oooo | C3HS |
| 7.586% | BV | o.oo0 | 2752. 359 |2.155=4 | F.05565 | o= |
| S.3s0 | W | o.oo0 | 7S&5. 2357 |1.011e5 | 42 9245 | = |
| 2.1s0 | VE | o.o0o01 | 4706, 207 |5.741le4 | 459 9505 | CH4 |
| O.o000 | | o.oo0 | 0. a0 | o.ooo | o.oooo | ca |
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EIOGAS TUFES REF 22,07 2Z011 — GAS BRUOTO 1

51 - R
=

o.oo0
o.ooo0 l1=7=2.400 |S25z21.826
o.ooo |49 51 054 |5.745=4
o.ool1l lsz4z2. 720 |1.235e5
o.ooo | 0. ooo | o.ooo

EIOGAS TIFES REF Z2Z/072Z011 - GAs TRATADO 1

[
h
T
Z
o

11Es

Sigmal Description : FID1l &, Front Sicmal

I Meas. | Pe IResponse | Height | Area | Amoimit | Compound MNa |
| O.000 | | o.ooo0 | o. o000 | o.ooo | o.ooo0 | N-C4H10O |
| 0O.o0oo0 | | o.oo0 | . ooo | o000 | o.o0o0 | CSH1= |
| 0O.o0oo0 | | o.oo0 | . ooo | o000 | o.o0o0 | CaHE |
| O.000 | | o.ooo0 | o. o000 | o.ooo | o.oooo | CTHS |
| O.000 | | o.ooo0 | o. o000 | o.ooo | o.ooo0 | CSH10 |
Sigmal Description : T2 B, Back Siomal

| Meas=s. | Pe |Response | Height | Area | Amoimit |Compoutid MNa 1
| O.000 | | o.ooo0 | o. o000 | o.ooo | o.ooo0 | H= |
I 3.10= IEE | o.oo0 | 22&.381 I155&6.171 | 0.69635 | coz |
| 0O.o0oo0 | | o.oo0 | . ooo | o000 | o.o0o0 | C2ZH4 |
| O.000 | | o.ooo0 | o. o000 | o.ooo | o.ooo0 | CZHG |
| O.000 | | o.ooo0 | o. o000 | o.ooo | o.ooo0 | CZHZ |
| O.000 | | o.ooo0 | o. o000 | o.ooo | o.ooo0 | Hz3 |
| 0O.o0oo0 | | o.oo0 | . ooo | o000 | o.o0o0 | C3HS |
I 7.8565 | BW | o.oo0 | 323 5. 636 |2.590e4 | S.4347 | oz |
| GS.346 | W | o.ooo0 | 5515.544 |1.0535e5 | 47 .4507 | =

| 2.210 | VE | o.001 | 407 4. 5635 | 7.4535%=4 | 45 .3577 | CH4 |
| O.000 | | o.ooo0 | o. o000 | o.ooo | o.ooo0 | co |
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Relatorio de Resultado de Analises

C.==T
T — Laboratério da Coqueria
04/08/2011 09:45:31
Identificador: 2011/3-301 Material ldentificado:
Areado Produto: ‘endas de Servigos Material: Gas
Local de Anostragent UFES Tipo deMaterial: Extra

Data do Registro:

040872011 08:08:58

Amostra: 1
Comertario: Bio Géas Bruto - 03/08/2011
Via Analiticx Cromatografo
H2 1}
Co2 2,88
C2H4 1}
C2HE [}
H2S 0,34
C3HS 1]
MN-C4H10 1}
MN-C5H12 i}
CEBHE em Gas u]
C7H8 em Gas 0
C8H10 em Gas 0
02 8,2
N2 44 .43
CH4 4414
CO 1}
C2H2 1}
. - Relatorio de Resultado de Analises
C.=T
T— Laboratorio da Coqueria
040872011 09:45:31
Identificador: 2011/5-302 Material Identificado:
Areado Produto: ‘Vendas de Servigos Material: Gas
Local de Anostragent UFES Tino:deMaterial: Exira

Data do Registro:

04/08/2011 09:09:57

Amostra:

Comertario:

1

Bio Gés Tratado - 03/08/2011

H2

Via Analiticx Cromatografo

cO2

=)
o]

C2H4

C2HE

H2S

C3H8

N-C4H10

N-C5H12

CEBHE em Gés

C7HS em Gés

o|jlo|Oo|Oo|Oo|O0|O0|O| N O

C8H10 em Gés

o

545

31,23

61,21
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e . Relatorio de Resultado de Analises

I
1

=

————
—_—————
—
—

Laboratorio da Coqueria

151082011 10:12:38

Identificador: 2011/5-853
Area do Produto: Vendas de Servigos
Localde Anwstragent UFES
Data do Registro: 12/08/2011 16:33.08

Material Identificado:
Matesial: Gas
Tipo deMatesial: Extra

Amostra: 1

Comentario: Biogés Bruto - 12/08/2011

Via Analiticx Cromatografo

co2 6,63
H2S 0,66
02 337
N2 17,85
CH4 71,49

nb
I
1

1||‘

Relatorio de Resultado de Analises

Laboratorio da Coqueria

15082011 10:12:38

Identificador: 2011/3-959
Area do Produto: ‘Vendas de Servigos
Localde Anwstragent LUFES
Data doRegistro: 12/08/2011 16:33:47

Material Identificado:
Matesial: Gas

Tipo de Material: Extra

Amostra: 1

Comertario: Biogas Tratado - 12/08/2011

Via Analitica Cromatografo

co2 0,06
02 318

N2 2057
CH4 76,19
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.._..1_ Relatorio de Resuitado de Andlises

Ce=
— Laboratorio da Coqueria
24082011 0T10:26
ldentificador; 2011/8-1947 Material ldentificado:
Areado Produto:  Vendas de Servigos Matesial: Gés
Local de Amostragent UFES Tipo deMaterial: Exira

Data do Regstre: 24082011 020741

Amoora: 1

Comentirice Amostra Biogds Bruto UFES - 230872011

Via Analitice Cromatografo
848

0,74

033

326

8719

Relatorio de Resultado de Analises

b |

C=T
T Laboratorio da Coqueria
240802011 091026
ldentificador; 201181948 Material | dentificad o;
Area doProduto; Vendas de Servicos Matesiak: Gés
Local de Anostragent LFES Tipo deMaterial: Exra

Data do Regstre: 24022011 090343

Amostra: 1

Comertarics Amostra Biogaz Tratado UFES - 230802011

Via Analitice  Cromafograla

Co2 oM
o2 4,0
p2 442

CH4 S




a2,  Relatorio de Resultado de Analises

-
e Laboratério da Coqueria
12082011 5307
ldentificador; 20115947 Material ldentificado:
Areado Produte: ‘Vendas de Sarigos Matesial; Gz
Lacal the Amosiragent |FES Tip dhe Materiad: Extra

Dt cho Reqistre: 12002011 0%40:57

Amostra; 1

Comentarice BG4S BRUTO - 0509120

Via Analiticee Cromsdocgsto

o2 112
M2 108
CHd 37 98

i Relatorio de Resultado de Analises

C=1T
— Laboratorio daCoqueria
12032011 (5307
[dertificador: 20118943 Mateial Identificado:
Areado Prodluto: Yendas de Sarvigos Masial; G
Local de Arostragem  LFES Tipo tehberial: Exira

Dt dho Registro: 12025011 054202

Amosta; 1

Comentaio: FOGAT TRATADD - 05092011

ViaAnaditice Cromatoprato

oo opa
ol 515
M2 28,56

CH4 B .25
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APENDICE C: Resultados dos ensaios de transferéncia em triplicatas para as trés vazdes de biogas experimentadas

Vazdo / taxa de aplicagdo 0,35L/min 0,50L/min 0,80L/min
de biogas 10,7m3/m2.h 15,3 m3/m2.h 22,4 m3*/m2.h
@ @ |eeajees|eec) 0| 2 |eeafeesjeec) 0] 200 [eealees |eec| 000 ] 000 |
Tor:: ::rgl/uar:taura Tempo [CH4]_diss. (mg/L) MEDIA | oy, PAD [CH4]_diss. (mg/L) MEDIA | ooV, PAD [CH4]_diss.(mg/L) MEDIA | oy, pAD
i | (min) s (mg/U) ' s (mg/L) ' ~diss (mg/L) '
0 0,00 | 000 | 0,00 0,00 0,00 0,00 | 000 | 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00
1 5 - 11,98 | 17,27 14,62 3,74 - 12,05 | 16,64 14,35 3,25 - 14,05 | 20,11 17,08 4,29
15 | 1035 | 18,75 | 19,95 16,35 5,23 16,26 | 12,66 | 18,59 15,84 2,99 1693 | 1559 | 20,55 17,69 2,56
(3,55m) 30 | 14,31 | 22,57 | 18,79 18,55 4,13 16,10 | 16,90 | 17,74 16,92 0,82 1717 | 16,53 | 19,95 17,88 1,82
60 | 1571 | 20,07 | 20,86 18,88 2,77 16,61 | 17,29 | 18,54 17,48 0,98 16,72 | 16,75 | 20,96 18,14 2,44
0 0,00 | 000 | 0,00 0,00 0,00 0,00 | 000 | 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00
) 5 - 1522 | 16,18 15,70 0,68 - 14,25 | 13,19 13,72 0,75 12,91 | 1323 | 1596 14,04 1,67
15 9,94 | 1659 | 16,38 14,30 3,78 12,82 | 16,90 | 21,65 17,12 4,42 1570 | 13,76 | 23,22 17,56 5,00
(1,55m) 30 | 11,60 | 17,52 | 17,22 15,44 3,33 1431 | 18,09 | 20,40 17,60 3,07 16,83 | 1633 | 21,39 18,19 2,79
60 | 1495 | 1629 | 16,49 15,91 0,84 14,87 | 14,94 - - . 25,16 | 12,39 | 40,32 25,16
0 0,00 | 000 | 0,00 0,00 0,00 0,00 | 000 | 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00
3 5 - 13,78 | 18,01 13,78 - - 10,36 | 10,14 10,25 0,16 16,79 | 12,71 | 14,07 13,39 0,96
15 | 16,67 | 14,97 | 15,95 15,82 1,20 11,96 | 13,57 | 13,74 13,09 0,98 14,09 | 2598 | 1576 20,87 7,23
(0,55m) 30 | 27,84 | 24,53 - 26,19 2,34 26,22 | 14,77 | 19,06 20,02 5,79 13,96 | 32,17 | 16,07 24,12 11,38
60 | 2637 | 1593 | 1534 26,37 - 27,91 | 14,54 - 21,23 9,45 13,81 | 13,84 | 16,83 16,83 1,73

Obs.: As células sinalizadas referem-se aos valores descartados no calculo das concentracdes meédias de metano dissolvido, ou dos valores
médios de metano dissolvido descartados no calculo dos parametros de transferéncia, seja por problemas na amostragem ou da consecucao das
analises, fatores estes que culminaram na falta de resultados ou em resultados significativamente afetados (resultados anémalos).



APENDICE D: AJUSTE DE CURVAS DOS PARAMETROS Cs E KLA PARA CADA
TORNEIRA E TAXA DE APLICACAO DE BIOGAS INVESTIGADA

20
18 -—-—’.r"‘-_ ----- —‘--*
16 > Q" —— cstimado
14 __( - == = observado
— 12
= ' Kla= 19,37 h
g 10 ’
(SR Co=18,02 mg/L
.
’ R2=0,9861
A
|
o
o] 0,2 0,4 0,6 0,8 1 1,2

tempo {(h)

Ajuste do K, a e Cs para a taxa de aplicacdo 10, 7 m*/m*h
Torneira 1 (3,55 metros de coluna d’agua)

18 |
16 —
i —— estimado
14
7, - - = observado
12 VA
= I’/
= 10 ,/
E s f Ka=9,41 h!
6 /
I
:/ C.=15,76 mg/L
1
1
2 i/ ' — R2=0,9996
s
0 0.2 0,4 0,6 0,8 1 1,2
Tempo (h)

Ajuste do K, a e Cs para a taxa de aplicacdo 10, 7 m*/m*h
Torneira 2 (1,55 metros de coluna d’agua)

30
|
-———————
L A T T AT —— =stimado
"—t i #
o s s e B e B - p= ohservado
3 f
"’f"“” — ‘ - K.a= 8,80
RN ‘747 =23,85
z :
- 7'77'*'7'77'}*77'7’?77'77“ RZ=0,9067
0.6 0.8 1 B 1.2
Tempo (h)

Ajuste do K a e Cs para a taxa de aplicacdo 10, 7 m*/m*h
Torneira 3 (0,55 metros de coluna d’agua)



20 |

18 ____‘ el estimado
16 Lo = «®= observado
14 +

12 K,a=22,88 h1

C=16,78 mg/L

C(mg/L)
&

|

/

’ R?=0,9939
/

o N M O @
B

o

0,2 0,4 0,6 0,8 1 1,2
tempo (h)

Ajuste do K a e Cs para a taxa de aplicacdo 15,3 m*/m*.h
Torneira 1 (3,55 metros de coluna d’agua)

20
18 % el cstimado
16 /— - <= observado
14
=12 KA=18,42 h1l
S0 ]
£ —
£ / Cs=17,45 mg/L
6 / R2= 0,9997
o]
2
o
0 0,1 0,2 0,3 0,4 0,5 0,6
Tempo (h)

Ajuste do K, a e Cs para a taxa de aplicacéo 15,3 m*/m*h
Torneira 2 (1,55 metros de coluna d’agua)

25
—c————t === estimado
20 - - -
] - &= observado
P54
= 15 /7 Kia=7,90 h1
E; (4
O 10 — Cs=19,11 mg/L
R2=0,9378
5
0] !
0 0,2 0,4 0,6 0,8 1 1,2
Tempo (h)

Ajuste do K, a e Cs para a taxa de aplicacdo 15,3 m*/m*h
Torneira 3 (0,55 metros de coluna d’agua)
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20
18
16

[uy
N

C(mg/L)
o

o N b~ O

= = — = —4 el cstimado
= «®= observado
K.,A=36,87 h1
C;=17,90 mg/L
R2=0,9995
0 0,2 0,4 0,6 0,8 1 1,2
tempo (h)

Ajuste do K, a e Cs para a taxa de aplicacdo 22,4 m*/m*.h

Torneira 1 (3,55 metros de coluna d’agua)

20
18
16

[
o N

C(mg/L)

o N b OO ®

i
e

/
/
/
/
/

&

0

el cstimado
= «@= observado

K,a= 18,08 h!

Cs=17,98 mg/L

R2=0,9995

0,1 0,2 0,3

Tempo (h)

0,4 0,5 0,6

Ajuste do K, a e Cs para a taxa de aplicacdo 22,4 m*/m*.h

Torneira 2 (1,55 metros de coluna d’agua)

30

25

20

15

C(mg/L)

10

5
0

el cstimado
= <= observado

T

K,A=9,40 h1

Cs=23,88 mg/L

R2=0,9973

/

0 0,1 0,2 0,3

Tempo (h)

0,4 0,5 0,6

Ajuste do K, a e Cs para a taxa de aplicacdo 22,4 m*/m*.h

Torneira 3 (0,55 metros de coluna d’agua)




