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“Na natureza nada se cria, nada se perde, tudo se transforma.”
Antoine Laurent de Lavoisier

“Digo: o real nao esta na saida nem na chegada: ele se dispée para a gente é
no meio da travessia.”
Guimardes Rosa



RESUMO

O emprego de biorreatores contendo células imobilizadas € uma alternativa
viavel para o tratamento de drenagem acida de mina, efluente liquido
proveniente de atividades de mineracao. Entretanto, nesse tipo de reator o
substrato pode encontrar dificuldade em difundir no interior do granulo
bacteriano e afetar a cinética da reacdao. Com base nessa constatacdo, o
presente trabalho tem como principal objetivo encontrar os paramétricos
cinéticos intrinsecos em biomassa granular e avaliar se ha efeitos de
resisténcia a transferéncia de massa interna. Para isso, foram tracados
perfis temporais nas concentracoes de sulfato de 500 e 250mg.L-! para
diferentes velocidades de escoamento. Essas fases foram operadas em
reatores diferenciais em modo batelada, temperatura de 30+£1°C, tempo de
ciclo de 48h e etanol como fonte de carbono. A relacao DQO/sulfato foi
mantida igual a 2. O pH de entrada variou entre 3,2 e 3,3 e as concentracoes
de ferro, zinco e cobre correspondem a 25, 20 e Smg.L"!, respectivamente. De
forma a encontrar a melhor condicao para realizar os perfis, foram feitos
testes preliminares em diversas condicoes operacionais. O modulo de Thiele
observado foi utilizado para avaliar o efeito de transferéncia de massa
intraparticular. Os resultados mostraram que o modelo cinético de primeira
ordem foi representativo para descrever a reducao de sulfato. Os valores das
constantes cinéticas k1, para velocidades superficiais entre 0,07 e
1,75cm.min"!, variaram na faixa de 0,0098 a 0,0136 para concentracao de
sulfato de 500mg.L-1, e 0,0200 a 0,0648 para concentracao de sulfato de
250mg.L'l. O modulo de Thiele observado constatou que a resisténcia a
transferéncia de massa interna pode ser desprezada, sendo a velocidade de
consumo de substrato limitada a cinética da reacao.

Palavras-chave: Parametros cinéticos intrinsecos. Transferéncia de massa.
Modulo de Thiele. Reducao de sulfato.



ABSTRACT

The use of bioreactors containing immobilized cells is a viable alternative
for the treatment of acid mine drainage, liquid effluent from mining
activities. However, in this type of reactor the substrate may find it
difficult to diffuse inside the bacterial granule and affect the kinetics of
the reaction. Based on this finding, the main objective of this work is to
find the intrinsic kinetic parameters in granular biomass and to evaluate
if there are effects of resistance to internal mass transfer. For this,
temporal profiles were plotted at sulfate concentrations of 500 and
250mg.L-! for different surface velocities. These phases were operated in
differential reactors in batch mode, temperature of 30+1°C, cycle time of
48h and ethanol as carbon source. The COD/sulfate ratio was
maintained equal to 2. The input pH varied between 3.2 and 3.3 and the
iron, zinc and copper concentrations corresponded to 25, 20 and 5Smg.L-1,
respectively. In order to find the best condition to perform the profiles,
preliminary tests were performed under various operating conditions. The
observed Thiele modulus was used to evaluate the effect of internal mass
transfer. The results showed that the kinetic model of the first order is
representative to describe the sulfate reduction. The values of the kinetic
constants k1, for superficial velocities between 0.07 and 1.05Scm.min"!,
varied in the range of 0.0098 to 0.0136 for sulfate concentration of
500mg.L-1, and 0.0200 to 0.0648 for sulfate concentration of 250mg.L-1.
The observed Thiele modulus showed that the resistance to internal mass
transfer could be neglected, with the rate of substrate consumption being
limited to the kinetics of the reaction.

Keywords: Intrinsic kinetic parameters. Mass transference. Thiele
modulus. Reduction of sulfate.
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1 INTRODUCAO

A drenagem acida de mina (DAM) € proveniente de atividades de
mineracado, caracterizada por ser uma solucdo aquosa com pH acido,
geralmente abaixo de 3 e pela presenca de metais dissolvidos. O principal
impacto causado € a poluicao hidrica, no qual gera efeitos toxicolégicos e
prejuizos a biodiversidade. A DAM ocorre quando a pirita (FeSz2), ou outro
material sulfetado é exposto em contato com o oxigénio e a agua, e através
da oxidacao desses minerais produz sulfato (GARCIA et al., 2001).

Devido a contaminacado de solos e aguas superficiais e subterraneas
causados pela DAM, é de extrema importancia que seja realizado o
tratamento do efluente, e os métodos usuais incluem: o processo fisico-
quimico, no qual é adicionado compostos alcalinos que resultam no aumento
do pH e precipitacdo dos metais pesados; e processos biologicos, onde
ocorrera a conversao do sulfato em sulfeto, realizado por uma comunidade
microbiana, que ira favorecer a precipitacdo dos elementos metalicos
(KEFENI; MSAGATI; MAMBA, 2017).

No processo biologico, as bactérias redutoras de sulfato (BRS),
responsaveis pela transformacao de sulfato a sulfeto, sdo microrganismos
anaerobios que utilizam o sulfato como receptor final de elétrons e
compostos organicos (Hz, metanol, etanol, lactato, propionato e acetato)
como doadores de elétrons e fonte de carbono. As BRS consomem matéria
organica para obter energia e moléculas de carbono para o seu crescimento e
atividades metabolicas (MUYZER; STAMS, 2008).

O tratamento fisico-quimico, também conhecido como tratamento
ativo, possui desvantagem por possuir baixa eficiéncia na remocao de
sulfato, producao de grande volume de lodo, além do alto custo dos
reagentes quimicos (GARCIA et al., 2001), por esses motivos os biorreatores
tornam-se uma alternativa viavel para o tratamento da DAM.

Os biorreatores que utilizam células imobilizadas, aderidas na forma
de biofilme ou na forma granular, apresentam inumeras vantagens em
comparacao com os que utilizam células livre, como possibilidade da

reutilizacdo das células, maior produtividade volumétrica e simplificacdo no
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processo downstream, porém nesse tipo de reator pode haver os efeitos de
resisténcia a transferéncia de massa, no qual ha limitacao na taxa de
suprimento de nutrientes e remocao de produtos no suporte ou na
bioparticula (BRINGI; DALE, 1990). Por esse motivo, € imprescindivel que
sejam realizados estudos sobre os parametros cinéticos intrinsecos, sendo
este essencial para a modelacao e controle do processo.

A investigacao da cinética em tratamentos de aguas residuais
utilizando processos anaerdbios € bastante discutida na literatura para a
imobilizacao celular em suportes inertes. O estudo para a utilizacdo em
forma granular merece destaque, por terem sido localizados poucos artigos
que tratem especificamente sobre este tema. Diante disso, este trabalho teve
como proposito estudar os parametros cinéticos e os efeitos de resisténcia a
transferéncia de massa em biomassa granular, de modo a possibilitar
projetos de reatores com melhor desempenho e melhor compreensdao dos

fendmenos envolvidos nos sistemas reacionais.
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OBJETIVOS

O trabalho teve como objetivo determinar os parametros cinéticos

utilizando reatores diferenciais operados em bateladas com biomassa em

forma granular para o tratamento de drenagem acida de mina, submetido a

diferentes estratégias de operacao.

a)

Foram estabelecidos os seguintes objetivos especificos:

Quantificacdo do tamanho dos granulos e realizacdo de analise
estatistica descritiva dos dados.

Investigacdo da presenca do metal ferro na eficiéncia de remocao de
sulfato.

Analise da eficiéncia na remocéao de sulfato, ferro, DQO e producéao de
sulfeto através do aumento da velocidade de escoamento ascensional
nos biorreatores.

Determinacao dos parametros cinéticos intrinsecos na dessulfatacao
para diferentes concentracoes de sulfato e matéria organica.

Avaliacao da existéncia de resisténcia a transferéncia de massa

interna.
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3 REVISAO BIBLIOGRAFICA

3.1 DRENAGEM ACIDA DE MINAS

A drenagem acida de mina (DAM) resulta principalmente da oxidacao
da pirita (FeS»), residuo sélido originado da extracdo de carvdao mineral. A
DAM é caracterizada pelo baixo valor de pH, geralmente inferior a 3, pela
presenca de metais (por exemplo, Cu, Fe, Zn, Al, Pb, As, Cd, entre outros) e
altas concentracoes de sulfatos dissolvidos. A descarga da drenagem acida
em leitos de agua causa prejuizos a biodiversidade e ao equilibrio ecolégico
(EVANGELOU; ZHANG, 1995; GARCIA et al., 2001).

Além da pirita, outros minerais de sulfeto de ferro, como a marcassita
(FeS2), que é um polimorfo da pirita, ou seja, possui a mesma formula
quimica mas diferentes estruturas cristalinas, a arsenopirita (FeAsS) e a
calcopirita (CuFeSz) também sao capazes de gerar drenagem acida. Quando
estes minerais sao expostos em contato com a agua e o oxigénio da
atmosfera, devido a atividade de mineracdo, escavacao ou através de
processos natural de erosao, ocorre a oxidacao dos minerais e liberacao de
acido sulfuirico (JACOBS; LEHR; TESTA, 2014). Sao reagoes autocataliticas e
sua taxa € acelerada pela atividade bacteriana (PEPPAS; KOMNITSAS;
HALIKIA, 2000). Apos o acido sulfurico ser gerado, a pirita dissolve-se na
agua de drenagem, liberando metais no ambiente (JACOBS; LEHR; TESTA,
2014).

Um dos grupos mais notorio de bactérias responsaveis por catalisar as
reacoes da DAM ¢é conhecido como Acidithiobacillus, anteriormente
Thiobacillus ferrooxidans. As taxas de geracao de DAM sao controladas por
diversos fatores: atividade bacteriana, pH, area superficial do mineral
sulfidrico, cristalografia, tipo de minerais de sulfetos, temperatura e
concentracao de oxigénio (NECULITA et al., 2007).

As reacoes que descrevem a oxidacao da pirita sao descritas a seguir

(NECULITA et al., 2007):

FeS, + 20, + H,0 - Fe?* + 2503 + 2H* (1)
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O processo € iniciado em pH neutro e pela liberacao de ion ferroso
através da oxidacao da pirita. Essa reacao provoca uma reducao no valor do
pH.

O proximo passo ocorre em baixo valor de pH, geralmente menor do

que 4:
Fe?t +20, + H* - Fe3* + =H,0 (2)
4 2

As bactérias acidofilas geram sua energia oxidando ion ferroso [Fe (II)
ou Fe2*] para ion férrico [Fe (III) ou Fe3*] usando o oxigénio para respiracao
celular (JACOBS; LEHR; TESTA, 2014). Essas bactérias podem acelerar a
taxa de oxidacao do Fe2* por um fator de 10°.

Se o meio possui pH entre 2,3 a 3,5, o ion férrico precipita como

hidréoxido de ferro e libera ions H*, reduzindo ainda mais o valor do pH:
Fe3* + 3H,0 — Fe(OH), + 3H* (3)

O ciclo reinicia continuamente devido ao Fe3* ser reduzido pela pirita e
gerar Fe2* e acidez, perpetuando o ciclo até que o ion férrico ou a pirita

sejam esgotados:

FeS,+14Fe3*+8H,0 — 15Fe**+2S0; +16H* (4)
O Fe3* € um oxidante de sulfeto mais eficiente do que o O2. Além disso,
a quantidade de H* liberado para oxidacao de 1 mol de pirita por Fe3* é de
16 mols (reacao 4), comparado com 2 mols por Oz (reacao 1). Por esses
motivos, a oxidacao de Fe2* para Fe3* (reacao 2) € denominada uma etapa
determinante no processo de geracao de acido.
A reacao global que proporciona a formacao da DAM é representada

pela juncao das reacoes 1,2 e 3:
FeS, + 14—502 + %HZO — Fe(OH)3; + 250%™ + 4H* (5)

Essas reacoes aumentam progressivamente a acidez na agua, no qual
resulta na mobilizacao de metais de residuos de minas.
O impacto ambiental gerado pela DAM pode ser reduzido através dos

seguintes procedimentos: prevencao do processo de geracao do acido;
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prevencao da migracao da drenagem acida e recolha e tratamento do

efluente (AKCIL; KOLDAS, 2006).

3.2 BACTERIAS REDUTORAS DE SULFATO

O enxofre € um dos elementos mais abundantes na Terra, pode ser
encontrado em rochas e sedimentos (7800x1018g) na forma de sulfeto de
ferro, como a pirita (FeSz) e gesso (CaSO4) ou como sulfato em agua do mar
(1280x1018g). O enxofre possui uma ampla gama de estado de oxidacao, e
pode assumir varias formas quimicas, desde a mais oxidada (sulfato), até a
mais reduzida (sulfeto). Essa transformacao ocorre por processos quimicos e
biologicos (MUYZER; STAMS, 2008).

As bactérias redutoras de sulfato (BRS) apresentam grande
importancia nos ciclos do enxofre e carbono, sdo microrganismos anaerobios
heterotroficos ou autotroficos que utilizam sulfato como aceptor final de
elétrons na degradacao de compostos organicos, tendo como produto o
sulfeto. A rota que possibilita essa transformacao € denominada de “reducao
dissimilativa de sulfato”. Esses microrganismos sao benéficos para remocao
de sulfato e metais pesados em efluentes liquidos e a energia resultante é
utilizada para seu crescimento e desenvolvimento (MUYZER; STAMS, 2008).

A DAM geralmente apresenta baixas concentracoes de carbono
organico dissolvido (<10mg.L-!) (KOLMERT; JOHNSON, 2001), por isso €
necessario a adicao de uma fonte de carbono organica externa para ser
utilizada como doador de elétrons e fonte de carbono para as BRS. A
escolha do substrato organico deve ser feita baseado nos seguintes critérios:
capacidade da BRS de utilizar o substrato; disponibilidade e adequacao do
substrato para a aplicacao particular (passiva versus ativa, tipo de reator,
entre outros); carga de sulfato a ser reduzida e o custo do substrato por
unidade de H2S produzido; possivel carga de poluicao residual do substrato
incompletamente degradado (KAKSONEN; PUHAKKA, 2007). O objetivo €
encontrar um substrato adequado para tornar o processo eficiente e viavel

economicamente (NECULITA et al., 2007).
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As BRS podem utilizar uma variedade de substratos organicos,
incluindo Hz, metanol, etanol, lactato, propionato e acetato. O lactato € o
melhor substrato doador de elétrons em termos de energia e biomassa
produzida, além disso, possibilita maior producao de bicarbonato, o qual
melhora a neutralizacao da acidez no efluente tratado (NECULITA et al.,
2007).

A digestao anaerobia € dividida nas seguintes etapas: hidrolise, etapa
na qual as macromoléculas (proteinas, polissacarideos e lipideos) sao
hidrolisadas por bactérias hidroliticas; acidogénese, os monomeros
(aminoacidos, acucares e acidos graxos) sao metabolizados pelas bactérias
fermentativas e sdo convertidos em uma gama de produtos mais simples,
como acetato, propionato, butirato, lactato e hidrogénio; acetogénese, fase
em que as bactérias oxidam os produtos da fermentacao em substrato
(acetato, dioxido de carbono e hidrogénio) para as arqueas metanogénicas;
metanogénese, etapa na qual as arqueas produzem metano e dioxido de
carbono; sulfetogénese, estagio em que o sulfato € reduzido a sulfeto através
das BRS (MUYZER; STAMS, 2008).

Na presenca de sulfato, as BRS podem competir por substrato com os
outros microrganismos anaerdbios, incluindo as bactérias fermentativas,
acetogénicas e metanogénicas (MUYZER; STAMS, 2008). A relacao
DQO/S042- € um parametro que pode determinar quais microrganismos irao
predominar no sistema. A relacdo estequiométrica de 0,67 indica que
teoricamente existe sulfato suficientemente para remover a matéria organica
por meio das BRS. Se a taxa for menor do que 0,67 nao havera matéria
organica suficiente para reducao completa do sulfato, e para uma relacao
maior que 0,67, a completa remocao da matéria acontecera se a
metanogénese também ocorrer (LENS et al., 1998).

El Bayoumy et al. (1999) estudaram a producao de sulfeto pelas BRS
em um Reator Anaerobio de Leito Fixo de Fluxo Ascendente (UAFFR)
utilizando lactato como fonte de carbono. O principal objetivo foi avaliar o
crescimento BRS no sistema. A razao DQO/sulfato que apresentou maior
producao de sulfeto foi entre 1,5 e 2,25. A melhor relacdo de DQO,

nitrogénio e fosforo foi de 100, 5, 1, respectivamente.
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Barbosa et al. (2009) avaliaram a eficiéncia da reducao biologica de
sulfato através de diferentes taxas de DQO/sulfato (0,67 — 3,6) para meio
contendo lactato e etanol. Para a fonte de carbono lactato, na relacao
estequiomeétrica de 0,67, 46% do conteudo inicial do sulfato foi removido, por
outro lado, utilizando a relacao de 2, obteve-se 98% de remocao de sulfato
adicionado inicialmente. Entretanto, para o meio contendo etanol, o melhor
resultado obtido foi de 50% de remocao de sulfato utilizando a relacao de
DQO/sulfato de 3,6.

Velasco et al. (2008) estudaram a relacao DQO/sulfato em um reator
UASB, empregando etanol como doador de elétrons. O trabalho utilizou
como critério de controle a producao de sulfeto e a precipitacdo do chumbo
dissolvido. Uma concentracado maxima de sulfeto dissolvido foi obtida em
uma relacdo DQO/sulfato de 2,5, com conversdes de sulfato e etanol de
aproximadamente 94 e 87%, respectivamente. A menor concentracdo de
sulfeto dissolvido foi observada com uma relacao DQO/sulfato de 0,67. A
relacao DQO/sulfato de 1,5 possibilitou 99% de remocao de chumbo
dissolvido.

As BRS sao caracterizadas como completas e incompletas, sendo a
completa representada pelo grupo no qual degradam a matéria organica até
dioxido de carbono e as incompletas em que degradam compostos organicos

até acetato (MUYZER; STAMS, 2008).

3.3 TRATAMENTO DE DRENAGEM ACIDA DE MINAS

O tratamento da DAM é dividido em duas categorias, sendo o ativo e
passivo. A principal diferenca entre os dois grupos, € que no tratamento
ativo utiliza-se aplicacao de insumos quimicos continuos para a
neutralizacdo da DAM, a medida que no tratamento passivo sao utilizados
produtos quimicos naturais e processos biologicos (KEFENI; MSAGATI,
MAMBA, 2017).

A metodologia do tratamento ativo baseia-se na aplicacdo de produtos

quimicos alcalinos, entre eles o hidroxido de calcio (Ca(OH)2) e carbonato de
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calcio (CaCOs3). Esses produtos tem o objetivo de aumentar o pH do meio e
reagirem com o sulfato, formando o CaS04.2H>0O, ocorrendo assim, a
precipitacao dos metais. Outras técnicas que englobam no tratamento ativo
€ a adsorcao, troca-idnica e tecnologia empregando membrana e mais
recentemente esta sendo estudada a dessalinizacdo alcalina de calcio de
bario. O tratamento ativo apresenta alto custo de reagentes quimicos,
remocao ineficiente de sulfato e producao de grande volume de lodo (GARCIA
et al., 2001; KAKSONEN; PUHAKKA, 2007; KEFENI; MSAGATI; MAMBA,
2017).

Matlock et al. (2002) estudaram a precipitacao quimica de metais
pesados na DAM. O BDET (1,3-benzenediamidoethanethiol dianion),
conhecido comercialmente como “MetX”, € um composto ligante que tem a
capacidade de “amarrar” os metais pesados. Foi utilizada uma mina
abandonada para o estudo. O pré-tratamento dentro da mina abandonada
reduz as altas concentracoes de Fe(ll) e também outros metais
contaminantes como cobre, manganés, entre outros, além de reduzir a
quantidade de lodo secundario.

Peppas, Komnitsas e Halikia (2000) utilizaram coberturas organicas
derivado do lodo do tratamento de esgoto municipal para controlar a DAM,
visto que essa cobertura impede a difusdo de oxigénio em residuos de
sulfetos reativos e assim elimina a oxidacdo de compostos sulfidricos e a
geracao de aguas acidas. A cobertura possui alta alcalinidade, baixa
permeabilidade hidraulica, além de boa capacidade de troca de cations. O
objetivo do trabalho foi desenvolver um modelo experimental para avaliar o
comportamento da cobertura organica e apresentar os dados laboratoriais
obtidos, além de discutir os potenciais riscos a saude e ao meio ambiente
decorrente da aplicacao do lodo do esgoto municipal tratado. Os parametros
considerados consistem em taxa de precipitacao anual, altura do material
organico, umidade inicial e umidade em condicoes de saturacao. A matéria
organica ajuda a precipitar os metais como sulfetos e oxihidroxidos e permite
o estabelecimento de uma cobertura vegetal, além de inibir a drenagem acida

de minas.
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O tratamento passivo € o mais utilizado na DAM e o mais apropriado
para aplicacao em minas abandonadas, a sua metodologia inclui o sistema
de tratamento biologico com zonas humidas, barreira reativa permeavel, no
qual pode ser utilizado processo quimico ou biologico, tratamento quimico
com drenos de calcario e biorreatores de reducao de sulfato. O tratamento
passivo possui vantagem em relacao ao ativo, pois apresenta beneficios de
baixo custo operacional e manutencao, além dos residuos produzidos serem
mais densos, menos volumosos e mais estaveis (KEFENI; MSAGATI,;
MAMBA, 2017).

O processo de reducao de sulfato utilizando BRS € o mais promissor
para tratamento da DAM e recuperacao de metais, e ainda apresenta a
vantagem desses microrganismos crescerem em ambientes de mineracao.
Esse método apresenta vantagens devido a sua capacidade de reduzir sulfato
a sulfeto, o qual ira reagir com os metais dissolvidos na agua contaminada,
como cobre, ferro e zinco, formando precipitados insoluveis, além de que a
propria acdao da reducao do sulfato, resulta na diminuicdo de acidez do
sistema (GARCIA et al.,, 2001). As reacOes sao expressas a seguir

(KAKSONEN; PUHAKKA, 2007):

2CH,0 + S03~ - H,S + 2HCO3 (6)
Sendo que CH20 representa a matéria organica.

H,S + M?* — MS(s) + 2H* (7)

No qual M?2* representa metais catidnicos como: Zn?*, Cu2*, Ni2*, Co2*, Fe2*,
Hg?*, Pb2*, Cd2+ e Ag?*.

Na reacao 7 ocorre a precipitacao de metais dissolvidos realizado pelo
sulfeto de hidrogénio, gerando sulfetos com baixa solubilidade. A partir
desse processo € possivel separar os metais.

Uma grande da parte das BRS crescem de maneira mais satisfatoria
em pH entre 6 e 8 O pH mais baixo neste caso implica em mais
investimento de energia no bombeamento de protons através da membrana
plasmatica (SANCHEZ-ANDREA et al., 2014). Por isso, existem varios
trabalhos que utilizam nos biorreatores o efluente com pH neutro (HOUTEN;

POL; LETTINGA, 1994; WILLOW e COHEN, 2003).
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Devido o pH da drenagem acida de minas ser baixo, € de extrema
importancia que sejam realizados estudos que visem o seu tratamento
nessas condicoes e evitar assim, a etapa de neutralizacdo desse efluente. E
vantajoso evitar a adicao de reagentes neutralizantes devido seu alto custo.
Cepas de BRS acidodfilas foram isoladas e estas se apresentaram mais
eficientes que as neutrofilas para remediacao de aguas residuais acidas
(KOLMERT; JOHNSON, 2001).

Os biorreatores sdao uma otima alternativa para tratamento da DAM,
pois evitam custos com gerenciamento de lodo e permitem maior controle
das condicoes operacionais. Os reatores anaerobios em bateladas
alimentadas contendo biomassa granular (ASBR) sao amplamente utilizados
em tratamentos de aguas residuais, devido algumas vantagens em relacao
aos processos continuos, como melhor retencao de sélidos, eficiente remocao
de matéria organica e controle operacional simples (RATUSZNEI et al.,
2000).

O (ASBR) é caracterizado por quatro etapas: alimentacdo com agua
residuaria, reacao, sedimentacao da biomassa e retirada do liquido tratado.
A etapa de sedimentacao é dependente da biomassa auto imobilizada, que
deve possuir boas caracteristicas de sedimentacao (ZAIAT et al., 2001).

Outra possibilidade de reator descontinuo, € o reator anaerébio
operado em batelada sequencial com biomassa imobilizada (AnSBBR), nesse
caso € utilizado um suporte inerte para imobilizacao celular. Esse processo
apresenta melhor retencdo de solidos e nao necessita da etapa de
sedimentacdo, o que leva a um menor tempo de ciclo de operacao
(RATUSZNEI et al., 2000).

TAYLOR e WHEELER (1984) estudaram a oxidacao da pirita em pH 2.
Os experimentos foram conduzidos em condicoes aerdbias e anaerobias. O
estudo teve o intuito de interpretar variacoes isotopicas nas aguas acidas de
minas, sendo um dos primeiros projetos a trabalhar nesse toépico e melhorar
o entendimento dos passos na oxidacao da pirita em condicoes acidas.

BIGHAM (1996) avaliou a influéncia do pH na especiacao (formacao de
espécies) em um biorreator simulando drenagem acida de minas. Foi

investigada a oxidacdo biolégica do ferro. Concluiram que pequenas
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mudancas no pH pode ter impacto na especiacao. A ampla distribuicao de
linhagens tolerantes a acidos e metais pode ser explicada pela transferéncia
lateral de genes, mecanismo pelo qual alguns genes podem ser introduzidos
para criar novas linhagens (BAKER; BANFIELD, 2003).

Elliott, Ragusa e Catcheside (1998) estudaram um sistema de
remediacao de drenagem acida de minas usando BRS em um biorreator
anaerobio de fluxo ascendente operado em condicoes acidas. O reator operou
em fluxo continuo e o meio contendo lactato. Os autores concluiram que
BRS sao capazes de reduzir sulfato e produzir alcalinidade em valores de pH
menor do que 3,25, a remocao de sulfato nessas condicoes foi de 38,3% e o
valor do pH passou a 5,82. Por outro lado, em pH 3, a remocao de sulfato foi
de 14,4%. As BRS permaneceram em atividade apos exposicdo em pH 3 por
21 dias, indicando que as BRS sao capazes de suportar pH acido por longos
periodos de tempo.

Garcia et al. (2001) estudaram a biorremediacdo de agua acida de
mina industrial pelas BRS tolerantes a metal. As BRS foram capazes de
remover de modo eficiente até 9000 ppm de ion sulfato, crescer na presenca
de 10ppm de cobre e 30ppm de ferro, e alcalinizar o meio, desde que este
nao fosse extremamente acido, com valor de pH menor do que 4. Os metais
foram recuperados como sulfetos metalicos.

Foucher, Ignatiadis e Morin (2001) realizaram o tratamento de
drenagem acida de minas sintética contendo metais em diferentes
concentracoes (Fe: 1540mg.L-1; Zn: 320mg.L-1; Cu: 160mg.L!; Al: 210mg.L-1;
Mn: 5,5mg.L'1; Co: 0,06mg.L-1; Ni: 0,4mg.L'; Pb: 0,5mg.L!). Cobre e zinco
foi removido em pH= 2,8 e pH= 3,5, respectivamente. Outras impurezas
como niquel e ferro foram removidas em pH= 6. O método permitiu eliminar
os metais toxicos, a acidez e o sulfato da drenagem acida de minas, além de
possibilitar a recuperacao de metais como sulfetos metalicos.

Kolmert e Johnson (2001) realizaram um estudo comparativo entre as
BRS neutrofilas e acidofilas. A operacao foi realizada em trés reatores:
acidofilas isoladas, neutrofilas isoladas e consorcio entre as duas citadas

anteriormente. As fontes de carbono utilizadas foram o etanol, glicerol e
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acido latico. As BRS acidéfilas foram mais eficientes do que as neutrofilas
quando utilizado o substrato com etanol.

Tsukamoto e Miller (2004) realizaram experimentos em biorreatores de
coluna para tratamento biologico de drenagem acida de mina em baixa
temperatura e baixo pH. Examinaram o uso de matrizes alternativas de
suportes solidos nos biorreatores para melhorar o desempenho da
condutividade hidraulica. O wuso de varios tamanhos de rochas foi
comparado com lascas de madeira e suporte plastico. Foi utilizado etanol e
metanol e ambos apresentaram sucesso para remover sulfato e ferro no
estudo em colunas utilizando BRS. O etanol possibilitou uma adaptacao
mais rapida para as bactérias do que o metanol. Os autores obtiveram uma
remocao média de sulfato de 36% para o metanol e 41% para o etanol,
ambos operados em temperatura de 22°C e em pH de 3,5.

Mohan et al. (2005) estudaram a bio-augmentacdo em um reator
AnSBBR com imobilizacao de BRS em matriz de alginato para tratamento de
agua residuaria rica em sulfato. Os autores concluiram que o incremento de
consorcios de BRS no sistema fez aumentar a eficiéncia de remocao de
sulfato de 27 para 80%, houve um aumento significativo no rendimento de
biogas e reducao na concentracao de acidos graxos volateis no sistema.

Oyekola, Van e Harrison et al (2010) estudaram o metabolismo
anaerobico do lactato na sulfetogénese. No trabalho é descrito e relacionado
os efeitos da concentracao do sulfato (1mg.L-1 a 10mg.L!), concentracdo do
lactato e a estequiometria da reducao biologica do sulfato. Obtiveram como
conclusao que em 10mg.L! de sulfato houve altas concentracoes de sulfeto,
e por este motivo reprimiram a atividade das fermentadoras de lactato. Isso
levou ao predominio da via oxidativa incompleta do lactato. A utilizacdo com
aumento residual do lactato favorece o consumo de sulfato além de diminuir
a inibicao do crescimento bacteriano pela presenca de sulfeto dissolvido.

Silva (2011) estudou a precipitacao de metais presentes em DAM por
ions sulfeto através de sulfeto de sodio (NA2S) e sulfeto biogénico, realizado
pelas BRS. No trabalho foi estudado a remocao dos metais cobre e niquel e
os valores residuais considerando o emprego do sulfeto biogénico foi de

0,28mg.L1 e 0,09mg.L-!, respectivamente. Os melhores valores de pH inicial
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para remocao desses metais foi de 2 para o cobre e 5 para o niquel,
utilizando esses valores de pH foi possivel atingir mais de 99% de remocao
para ambos os metais.

Zhang e Wang (2016) utilizaram granulos de BRS resistentes a metais
pesados para tratar DAM, contendo altas concentracoes de ions de metais
pesados. Foi utilizado um biorreator anaerobio de leito fixo e fluxo
ascendente contendo lactato como fonte de carbono. O reator apresentou
bom desempenho com afluente em pH 2,8 e altas concentracoes de metais
(Fe: 463mg.L-1; Mn: 79mg.L-1Cu: 76mg.L'1; Cd: 58mg.L-le Zn: 118mg.L ). As
eficiéncias de remocao de Fe, Cu, Cd e Zn foram de 99,9%. O pH do efluente
permaneceu na faixa de 7,8 a 8,3. A eficiéncia da remocao de sulfato foi de
80,2%. O fluxo de elétrons da oxidacao de lactato para sulfato atingiu um
valor maximo de 71%. O resto dos elétrons foi em parte provavelmente usado
para reacoes fermentativas e crescimento da biomassa, evidenciado pela
comunidade bacteriana no biorreator.

Diversos autores tém associado a falha do tratamento biolégico da
DAM e pH mais baixos ao efeito deste sobre as BRS (WILLOW; COHEN
2003). Entretanto, Pereira (2017) e Araujo (2017) conseguiram eficiéncia de
conversao de sulfato superiores a 90% em condicoes de baixo pH, utilizando
reatores UASB e etanol como fonte de carbono em escala de bancada e
piloto, respectivamente. Entretanto, no pH igual a 3,0 o principal agente de
toxicidade observado por esses autores foi a presenca de ferro reduzido que,
em pH inferior ao seu pKa, nao se converte a ferro oxidado (Fe3*), com
grande estabilidade e efeitos deletérios significativos no meio. Pereira (2017)
observou ainda que, com o emprego de soro de leite como fonte de carbono,
houve melhores condicoes de degradabilidade e atuacdao das BRS,
provavelmente devido a maior biodisponibilidade e quelacdo do ferro
reduzido.

Liu (2018) realizou experimentos em batelada para tratamento de
aguas residuais contendo arsénio e antimoénio através das BRS. As fontes de
carbono utilizadas foram o lactato e o etanol. O efeito das fontes de carbono
e do Fe (II) foi avaliado na remocdo desses metais. O arsénio foi

eficientemente removido na presenca de Fe(ll), removido por co-precipitacao
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por sulfeto de ferro. O etanol como fonte de carbono resultou em maior
remocao de arsénio e antimoénio em comparacao com o uso do lactato.

O etanol é amplamente utilizado como fonte de carbono para as BRS
devido principalmente a sua disponibilidade e baixo custo (KOUSI et al.,
2011).

3.4 TRANSFERENCIA DE MASSA

A transferéncia de massa € definida como um fenéomeno ocasionado
pela diferenca de concentracao, ou seja, havera um fluxo de matéria de uma
regiao de maior concentracdo de uma espécie quimica para outra de menor
concentracao. Essa definicao origina-se da segunda lei da termodinamica,
analoga a transferéncia de calor provida pelos gradientes de temperatura
(CREMASCO, 2002).

Cinética quimica é definida como o estudo das velocidades de reacoes
quimicas e seus mecanismos de reacao. A velocidade de reacao representa o
quao rapido um numero de mols de uma espécie quimica esta sendo
consumido para formar outra espécie.

A velocidade global da reacdo pode ser reduzida em sistemas com
células imobilizadas (BRINGI e DALE 1990). Muitas variaveis podem afetar a
velocidade global da reacao: velocidade de transferéncia de massa atraveés
das fases, caracteristicas hidrodinamicas e a cinética de utilizacdo de
substrato e crescimento celular. O estudo de parametros cinéticos
intrinsecos € fundamental para o estabelecimento de parametros de projeto,
a fim de melhorar a capacidade de previsao do desempenho de reatores e a
eficiéncia do processo (VIEIRA, 1996).

Em reacoes de bioprocesso a biomassa pode ser utilizada na forma
livre, no qual a biomassa cresce de forma dispersa no meio liquido, sem
nenhuma estrutura de sustentacado, ou imobilizada, processo em que a
biomassa cresce aderida a um meio suporte, que pode ser formado por
meétodos naturais, os quais incluem a formacdo de biofilmes e a

adesao/adsorcao microbiana em suportes sintéticos ou naturais e pelos
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métodos artificiais, os quais incluem a encapsulacao em matrizes como
alginato de calcio ou uso de agentes ligantes, ou constituidos pela propria
biomassa aglomerada (granulos) (SPERLING, 2018).

O substrato adentra o granulo pelo fendmeno de difusao e, caso a sua
espessura seja muito elevada, as camadas internas do biofilme podem ficar
deficientes de substrato, diminuindo a sua atividade (SPERLING, 2018).
Esse fenomeno € conhecido como resisténcia a transferéncia de massa.

Os processos de transferéncia de massa exercem uma influéncia
significativa na taxa de conversao global. Para analise da transferéncia de
massa interna, € necessario conhecer a geometria do sistema e a cinética da
reacao (DORAN, 1995).

Através da teoria da difusao € possivel quantificar o efeito da
transferéncia de massa na taxa de reacdoes enzimaticas e celulares, porém
esses métodos podem ser aplicados somente quando conhecido os
parametros cinéticos. Uma alternativa para essa questao € utilizar o modulo

de Thiele observado, também chamado de moédulo de Weisz (DORAN, 1995):

2

o = (V_P> - Taobs (8)
Sx DAe ' CAS

Em que:

Vp = volume bioparticula (cm3);

Sx = area de superficie externa da bioparticula (cm?2);

raobs = velocidade especifica de consumo de substrato observada (mg X mg
STV-1 h-1);

Dae = difusividade efetiva do substrato (cm? s1) ;

Cas = concentracao do substrato (mg L-1).

O modulo de Thiele observado permite avaliar a influéncia da
resisténcia interna a transferéncia de massa sobre a velocidade bioquimica
(MORAES, 2012). Quando considerado a forma da particula esférica, tem-se
(DORAN, 1995):

R\? X
@ = (_) Ta,0bs 9
3 Dye - Cys
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Onde R € o raio equivalente da bioparticula (cm) e X a concentracao de
biomassa presente no biorreator (mg STV L-1).

O fator de efetividade apresentado na equacao 10, € uma forma de
representar a extensao dos efeitos difusionais, € definido como a razao entre
a velocidade de utilizacao de substrato observada (ra0ps) de uma dada reacao
e a velocidade que prevaleceria na auséncia de limitacoes a transferéncia de
massa (r) (VIEIRA,1996).

Ta,0bs
= 4 1
n=- (10)

Na auséncia de transferéncia de massa raops =7 e 7 = 1. A avaliacao
analitica de § torna-se complicada quando esta apresenta uma forma nao
linear, como exemplo tem-se o modelo cinético do tipo Monod. Por isso, €
mais viavel o uso de parametros adimensionais para avaliacao da limitacao a
transferéncia de massa: modulo de Thiele (p) e o numero de Biot (Bi)
(VIEIRA, 1996).

O numero de Biot, considerando uma particula esférica, equacao 11,
permite avaliar a resisténcias externa a transferéncia de massa. Este
parametro relaciona a velocidade de transporte de massa na camada liquida
estagnada ao redor da particula com a velocidade de difusao intraparticular.
O efeito da resisténcia externa a transferéncia de massa nao € significativo

para Bi > 100 (BAYLEI e OLLIS, 1986).

Ks-R

Bi == (11)
DAe

Em que:

Ks = coeficiente de transferéncia de massa liquido-sélido (cm3 s-1).

Baylei e Ollis (1986) apresentaram um critério, tabela 1, para avaliar a
magnitude dos efeitos de transferéncia de massa intraparticular em sistemas
com células imobilizadas. A partir dessa tabela pode-se verificar que se o
modulo de Thiele obervado for menor do que 0,3, a cinética nao estara
limitada pela difusividade. Por outro lado, se o modulo de Thiele obervado for
maior do que 0,3 a resisténcia a transferéncia de massa ¢é significativa e a

velocidade de difusao intramolecular é a limitante do processo.
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Tabela 1 - Critério para avaliacdo da magnitude dos efeitos de transferéncia
de massa na cinética global

Critério Valor n | Velocidade limitante | Extensao da limitacao
p< 0,3 ~1 Reacao quimica Desprezivel
@>3 o« @1 Difusao Grande

Fonte: Baylei e Ollis (1986, p.213).

Os parametros cinéticos intrinsecos sao dependentes da caracteristica do
lodo e da composicao de substrato, assim como das condicoes ambientais
em que se encontram. Por isso, estes devem ser estimados para cada agua
residuaria e lodo, sob condicoes ambientais e operacionais especificas
(VIEIRA, 1996).

Na figura 1 esta representado o fendomeno de transferéncia de massa e
o processo de interacao das reacoes em sistemas solido-liquido. No esquema
apresentado, a bioparticula esta em contato com a solucao de substrato em
ambos os lados. O substrato adentra a lamina da bioparticula pelo fendmeno
de difusdo molecular, da mesma forma o produto é formado e transportado
para fora da bioparticula. Nas proximidades da superficie da bioparticula é
formada uma camada estagnada de liquido. A tnica forma de o substrato
chegar a zona de reacao da bioparticula € através da difusao dessa camada,
visto que nao ha transporte convectivo na mesma. A difusdo molecular no
meio liquido é influenciada diretamente pela concentracao do substrato.
Como alternativa para reduzir a resisténcia da camada estagnada ao redor
da bioparticula, podem-se adotar sistemas com agitacdo ou com velocidades
superficiais do liquido suficientemente altas (BAYLEI e OLLIS, 1986).

A resisténcia interna a transferéncia de massa € influenciada pela
difusdo intraparticular. Esta resisténcia € inversamente proporcional ao

tamanho da particula (BAYLEI e OLLIS, 1986).
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Figura 1 - Esquema representativo das interacoes entre transporte de massa
e reacoes bioquimicas em uma lamina simétrica de uma

bioparticula.
Fonte: Adaptado de Bailey e Ollis (1986) e Moraes (2012).

3.4.1 Reatores contendo biomassa imobilizada

Os reatores com células imobilizadas apresentam diversos beneficios
em relacdo aos reatores com células livres, como maior produtividade
volumétrica, reutilizacao continua de células e processamento downstream
simplificado, porém nesse tipo de reator os efeitos de transferéncia de massa
limitam a taxa de suprimento de nutrientes e a remocao do produto dos
suportes de imobilizacao (BRINGI e DALE, 1990).

Os reatores diferenciais sdo amplamente utilizados para estimativa de
parametros cinéticos e avaliacao dos efeitos de resisténcia a transferéncia de
massa (DAMASCENO, 2008; FAZOLO, 2003; MORAES; FOREST, 2012;
VIEIRA, 1996). Esse tipo de reator também é utilizado para avaliar a
dinamica do processo de formacao do biofilme em suportes inertes e analisar
os solidos totais volateis colonizados em matrizes (RIBEIRO, 2001;

RODRIGUEZ, 2010).
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Em 1939, Thiele apresentou uma analise matematica entre reatividade
e fluxo difusivo em poros de particulas cataliticas (WEISZ, 1973).

Weisz (1973) realizou uma revisao bibliografica das literaturas
presentes na engenharia quimica e fisiologia, mostrando as relacoes entre as
diversas disciplinas e os parametros que controlam a difusao, mostrando
exemplos como a transformacao catalitica de estrutura de hidrocarbonos.

Meyer, Hegedus e Aris (1976) forneceram um grafico no qual se pode
encontrar o fator de correcao para geometria esférica e ser utilizado na
equacao de Weiz para encontrar o coeficiente de difusao efetivo.

Henze e Harremoés (1983) fizeram uma revisao bibliografica sobre o
tratamento anaerdobio de aguas residuarias em reatores com biomassa
imobilizada. No trabalho sao discutidos os parametros cinéticos, a influéncia
da temperatura, substancias téxicas, nutrientes e pH na performance do
processo, assim como os varios tipos de configuracao possiveis de reatores.

Furusaki e Seki (1985) estudaram o efeito da resisténcia a difusao
através da fermentacdo alcoodlica utilizando células de saccharomyces
cerevisiae imobilizadas em gel de alginato.

Wang et al. (1986) desenvolveram um modelo matematico para reator
de leito expandido com carvao ativado na forma granular. Foram
incorporados no modelo os conceitos de transferéncia de massa, difusao
molecular no biofilme e cinética de Monod. A cinética do biofilme foi
caracterizada como totalmente penetrada, sem resisténcia significativa na
resisténcia a transferéncia de massa externa.

Bringi e Dale (1990) realizam um estudo sobre o transporte de
nutriente convectivo em suportes com células imobilizadas. Avaliaram a
interacao entre a transferéncia de massa e a cinética de reacao na conversao
anaerobia de glicose para COz e etanol utilizando levedura imobilizada no
disco rotativo poroso acoplado no eixo do agitador em reator CSTR (Reator
tanque agitado continuo). Para avaliar a difusdo nos poros, foi utilizado o
modulo de Weiz. Para as condi¢coes em que os efeitos de difusdo nos poros
eram maiores e, por isso, fatores de baixa efetividade, os autores observaram
que as limitacoes da difusao foram parcialmente diminuidas pelo transporte

convectivo de glicose para o suporte.



35

Vieira (1996) avaliou os parametros cinéticos intrinsecos em trés
condicoes: biomassa imobilizada em espuma de poliuretano proveniente de
reator anaerobico horizontal de leito fixo (RAHLF); biomasssa granular
oriundo de reator de manta de lodo de fluxo ascendente tratando agua
residuaria de industria de papel reciclado; e lodo floculento proveniente de
reator de manta de lodo de fluxo ascendente tratando esgoto doméstico. O
substrato utilizado foi constituido de agua residuaria sintética. A autora
utilizou uma mesa rotativa incubadora “shaker” variando a agitacao de 50 a
300rpm. Os perfis de concentracao de substrato no meio liquido foram
avaliados ao longo do tempo para cada velocidade de agitacdao. A autora
constatou que em agitacoes maiores que 150 rpm, houve desprendimento
completo da biomassa aderida nas matrizes de espuma de poliuretano,
porém essa biomassa se manteve na forma de microgranulos. A magnitude
dos efeitos da resisténcia a transferéncia de massa intraparticular foi
avaliada através do modulo de Thiele observado (¢), os valores obtidos foram
significativamente menores do que 0,3, e por isso, de acordo com o critério
de Baylei e Ollis, os efeitos da resisténcia a transferéncia de massa
intraparticular puderam ser desprezados.

Vela et al (1999) aplicaram uma metodologia para estimar a
difusividade efetiva de substratos em bioparticulas. No trabalho foram
estimados os valores de difusividade da glicose, sacarose e acetato em
bioparticulas de gel de alginato, os valores encontrados correspondem a
0,58-10-5cm?2.s"1, 1,06-10-5cm?Z2.s1, 1,49-10-5cm?.s"1, respectivamente.

Zaiat et al (2000) avaliaram os efeitos de transferéncia de massa
interna e externa em reatores anaerébios de leito fixo para tratamento de
agua residuaria. Foram utilizados dois reatores preenchidos com espuma de
poliuretano para imobilizacao da biomassa, um em escala piloto utilizando
esgoto domeéstico e o outro em escala de bancada utilizando glicose como
substrato. A velocidade superficial empregada foi de 360cm.h-1. Os autores
chegaram a conclusdao que a transferéncia de massa na fase solida foi o
passo limitante na taxa de conversao global do reator em escala piloto, por
outro lado, a transferéncia de massa na fase liquida foi quem afetou a taxa

de conversao global no reator em escala de bancada.
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Utgikar et al (2001) estudaram os efeitos inibitorios das BRS devido ao
impacto causado por metais pesados dissolvidos em biorremediacao de
drenagem acida de minas. A exposicao a um quimico toxico pode resultar em
morte ou decaimento na taxa metabolica. Pode ser classificado como toxico
(morte) ou inibitorio (reducao atividade metabdlica). Os metais dissolvidos
apresentam ambos os efeitos. O objetivo desse trabalho foi apresentar e
caracterizar a inibicao por sulfeto metalico na atividade reducao de sulfato
observada durante o estudo de toxicidade de metais conduzido em uma
cultura mista de BRS. Um dos mecanismos de inibicao € por fenémeno
fisico, o sulfeto metalico deposita-se na superficie das BRS ou sao
concentrados na vizinhanca das células das bactérias e atrapalham ainda
mais o metabolismo por impedir o contato entre os reagentes e as enzimas
necessarias.

Domingues (2001) estudou o crescimento e as interacoes de
microrganismos em duas situacoes, sendo uma em reator batelada com
células planctonicas e a outra em reatores diferenciais com biofilme, ambas
em condicoes termofilas (55°C). O trabalho teve como objetivo a
caracterizacdo dos microrganismos presentes em ambos os reatores e a
avaliacao da metanogénese e sulfetogénese. Os experimentos foram
realizados utilizando meio de cultivo contendo acetato de sodio, lactato de
s6dio e propionato de sodio, na presenca de sulfato de sédio. A autora
concluiu que em reatores em batelada, na condicao de cultivo com acetato e
sulfato, ocorreu equilibrio entre metanogénese, oxidacdo de acetato e
sulfetogénese, enquanto no biofilme foram favorecidos somente a
metanogénese e oxidacao de acetato. Por outro lado a condicao utilizando
lactato e sulfato favoreceu a sulfetogénese em ambos os reatores. No reator
diferencial, alimentado com propionato e sulfato ocorreu fermentacao com
crescimento sintrofico entre oxidadoras de propionato, metanogénicas e
redutoras de sulfato hidrogenotroficas.

Ribeiro (2001) verificou a influéncia dos substratos na dinamica de
formacao de biofilme em matrizes de poliuretano, utilizando reatores
diferenciais de leito fixo, em condicoes mesofilas (25°C). Os substratos

utilizados foram extrato de carne, glicose, amido, lipideos e esgoto sanitario
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sintético. Por meio das analises de microscopia eletronica de varredura, o
autor verificou que os polimeros extracelulares podem estar ligados ao
entupimento de reatores de leito fixo, devido a permanéncia no interior dos
suportes e nos intersticios do leito, causando problemas operacionais.

Fazolo (2003) avaliou os parametros cinéticos e de transferéncia de
massa em reator radial aerdbio-anoxico de leito fixo, com biomassa
imobilizada em espuma de poliuretano. Esse reator era alimentado com o
efluente de um reator anaerdobio horizontal de leito fixo que tratava esgoto
sanitario. O autor chegou a conclusao que os parametros estimados afetam
consideravelmente a velocidade global de consumo de oxigénio no sistema de
leito fixo e que a agitacao mecanica pode minimizar essas resisténcias.

Moosa, Nemati e Harrison (2005) estudaram o efeito da temperatura
na cinética anaerdébia na reducao do sulfato. No estudo foi utilizado
biorreatores continuos usando acetato como fonte de carbono. A faixa de
temperatura aplicada foi de 20 a 35°C. A cinética da reacdo é dependente da
temperatura. Além disso, também é relacionada com a concentracao de
sulfato dissolvido (MOOSA; NEMATI; HARRISON, 2002).

Yuanxiang e Govind (2008) desenvolveram um novo calculo para o
modulo de Thiele, o qual permite encontrar o fluxo de transferéncia de
massa e o fator de efetividade em sistemas com biofilmes para o modelo de
Monod, considerando que existe uma transicdo entre a cinética de ordem
zero e primeira ordem.

Deng, Weidhaas e Lin (2016) realizam um estudo em biorreator
sulfetogénico usado para co-tratamento de DAM e aguas residuais
municipais. A pesquisa teve como foco a cinética, os efeitos inibidores do
ferro e a ecologia microbiana. A cinética de degradacao de DQO e a inibicao
por ferro foram modeladas para caracterizar o tratamento biologico. Através
da modelagem de oxidacdo da DQO por meio da cinética de Michaelis-
Menten, os autores obtiveram os seguintes valores: vmax = 0,33mg.L-1min-!
e km = 4,3mg.L-1. Os autores concluiram que niveis excessivos de ferro
devem ser evitados para limitar seus efeitos nas BRS. A concentracao de

60mg.L! inibiu completamente os biorreatores sulfetogénicos.
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Assim como a biomassa granular, os flocos de lodo ativado sao
amplamente utilizados para o tratamento de efluentes (SPERLING, 2018).
Embora os dois métodos sejam utilizados para o mesmo objetivo, possuem
caracteristicas peculiares que os diferem em diversos aspectos,
principalmente porque os granulos se comportam como biofilmes. Flocos e
granulos diferem no tamanho, sendo que o primeiro apresenta tamanho de
particula menor do que 0,2mm e o segundo apresenta tamanho de particula
maior que 0,2mm, densidade, grau de agregacao microbiana e gradientes
internos de substrato e produtos (WINKLER et al., 2018). Os flocos nao sao
afetados pela resisténcia a transferéncia de massa, diferentemente dos
granulos, onde ha a difusao dos substratos e existe a possibilidade de
ocorrer a resisténcia a transferéncia de massa (PICIOREANU, PEREZ, VAN
LOOSDRECHT, 2016).

Os biofilmes podem alterar dinamicamente a estrutura dos poros em
suportes através do entupimento dos mesmos, processo conhecido como
bioclogging. O crescimento do biofilme reduz espacos porosos em zonas de
baixa velocidade, o que ira diminuir o didmetro dos poros e,
consequentemente, reduzir a velocidade. Uma vez que as zonas de baixas
velocidades se tornam menos condutiva, ha maior fluxo em regides de maior
velocidade, fazendo com que haja formacao de vias preferenciais (CARREL et
al., 2018). Ostvar et al. (2018) utilizaram microtomografia computadorizada
de raios X para avaliar a influéncia da taxa de fluxo no crescimento
tridimensional do biofilme em meios porosos.

As taxas mais possiveis de ser encontradas em tratamentos de
efluentes sdo a de ordem zero e primeira ordem e reacoes de saturacado. Na
reacdo de ordem zero, a taxa de reacdo nao depende da concentracdao do
reagente, ou seja, ela € a mesma para a qualquer concentracdo de reagente.
A reacao de primeira ordem possui uma taxa de reacao diretamente
proporcional a concentracao do reagente. A reacao de segunda ordem possui
uma taxa de reacao proporcional ao quadrado da concentracao do reagente.
As reacoes de saturacao baseiam-se nas reacgdoes enzimaticas, cuja cinética
foi proposta por Michaelis-Menten. Essa reacdo pode ser utilizada para

descrever a cinética de crescimento bacteriano e as reacoes de decomposicao
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do esgoto. Pode representar aproximadamente as cinéticas de ordem zero
quanto as de primeira ordem, assim como a transicao entre as mesmas

(SPERLING, 2018).
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4 METODOLOGIA

4.1 DESCRICAO DOS REATORES DIFERENCIAIS

O aparato experimental foi constituido de cinco reatores diferenciais
operando em paralelo. A biomassa foi utilizada na forma granular. A
alimentacao com a agua residuaria rica em sulfato foi realizada pelo
bombeamento continuo através de uma bomba peristaltica Gilson Minipuls.
Os reatores foram instalados em uma camara com temperatura controlada a
30°C % 1°C. Cada reator possui um frasco Duran de 250ml onde o meio é
mantido sob agitacao e recirculado em circuito fechado. A representacao

esquematica do conjunto experimental esta representada na Figura 2.

_®

Temperatura = 30°C

Figura 2 - Representacao do sistema em escala de bancada.

Fonte: Da autora.

Nota: (1) agitador magnético (2) afluente, (3) bomba de alimentacdo, (4) reator diferencial
com biomassa em forma de granulo (5) amostrador, (6) seringa utilizada para retirar

as amostras, — linhas hidraulicas.
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Os reatores diferenciais foram confeccionados em acrilico. O corpo
cilindrico dos reatores tem as seguintes dimensoées: 5,11cm de altura, 3,2cm
de diametro externo e 2,59cm de diametro interno, totalizando um volume
de 27ml. As linhas hidraulicas contabilizam o volume de 18,9ml. O
escoamento nos reatores ocorre na posicao vertical. Na parte inferior do
corpo principal, esta posicionado o moédulo receptor, o qual ira transferir o
afluente vindo das mangueiras de alimentacdo para o reator. O cabecote,
localizado na parte superior do corpo do reator, € responsavel por retornar a
DAM novamente para os respectivos frascos. Para melhor distribuicao de
fluxo e assim minimizar a presenca de caminhos preferenciais e zonas
mortas dentro dos reatores, foi acoplado telas de plastico nas suas entradas
e saidas. Essas telas impedem que ocorra o arraste da biomassa granular. O

reator diferencial é representado na figura 3.

A) B)
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Figura 3 - Representacao do reator diferencial desmontado (a) e montado (b).
Fonte: Da autora.
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4.2 INOCULO

O ino6culo utilizado foi proveniente do trabalho realizado por Pereira
(2017), no qual foi estudado diferentes estratégias de operacao, variando a
fonte de carbono e cargas de sulfato em um reator UASB para o tratamento
de drenagem acida de mina, realizado em pH acido.

O indculo estava guardado em recipiente sob refrigeracao com
presenca de drenagem para impedir a secagem da biomassa. O primeiro
passo baseou-se em passar a biomassa em uma peneira para drenar o
liquido presente, conforme representado pela Figura 4 (a), e posteriormente
transferiu-se essa biomassa para os reatores diferenciais, como € mostrado

pela Figura 4 (b).

Figura 4 - Foto do peneiramento da biomassa granular (a) e biomassa nos

reatores diferenciais (b).
Fonte: Da autora.

4.3 DAM SINTETICA E FONTE DE CARBONO

Para simular a agua residuaria de drenagem acida de mina, foi
formulada uma solucao sintética, conforme apresentado pela tabela 2. A
fonte de carbono utilizada foi o etanol. O etanol apresenta baixo custo e sua
utilizacao em escala ampliada torna o processo mais simples comparado
com outras fontes de carbono. Dentre os doadores de elétrons disponiveis, o

etanol apresenta o melhor custo-beneficio (LIAMLEAM, 2007).
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Devido a volatilidade do etanol, adicionou-se no calculo 15% a mais do
volume relativo a respectiva DQO.

Adotou-se a relacao DQO/S0O42- de 2 durante todas as condicoes do
experimento. Essa relacao foi estabelecida por apresentar alta eficiéncia de
remocao de sulfato em pH acido (PEREIRA, 2017; PIMENTA, 2014; TOLEDO
FILHO, 2018).

Para o preparo da DAM, pesavam-se os reagentes em béqueres
separados. Primeiramente adicionavam-se os sais de zinco e cobre em um
béquer de 1 litro, em seguida esse béquer era levado para agitacdo em
agitador magnético. O sulfato de sodio era adicionado logo apos a dissolucao
dos metais. A solucao era transferida para um galao de 5 litros, volume
estipulado para cada preparacdo. A agua utilizada foi de abastecimento
publico. O pH de entrada para todos os experimentos variou entre 3,2 e 3,3
sendo corrigido através de solucdo de acido cloridrico (HCI) 4M. Apos a
correcao do pH foi possivel adicionar o sulfato ferroso, de forma a evitar a
possibilidade desse ion ser convertido em formas insoluveis, e causar
alteracao nos resultados pela probabilidade de ocorrer a sua remocao por
fenomeno fisico-quimico antes mesmo de comecar o processo de tratamento
nos reatores. O etanol foi o Gltimo a ser incorporado na solucao por sua alta
volatilidade e possivel perda para a atmosfera. O meio que nao fosse
utilizado era guardado em freezer para ser usado posteriormente na
adaptacao da biomassa na proxima fase.

O volume de 250ml era medido em baldo volumétrico e vertido nos 5

frascos duran acoplados ao reator.

Tabela 2 - Solucédo sintética da drenagem acida de mina

Concentracao do

Componente Forma .
componente (mg.L1)
SO42- Sulfato de sédio anidro 250 e 500
Fe2+ Sulfato ferroso heptahidratado 25
Zn2* Sulfato de zinco heptahidratado 20
Cuz* Sulfato de cobre pentahidratado 5
Etanol (DQO) Alcool etilico 96°GL hidratado 500 e 1000

Fonte: Da autora.
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4.4 PROCEDIMENTO EXPERIMENTAL

4.4.1 Montagem e adaptacao

Os reatores diferenciais foram montados em um aparato de madeira,
conforme representado pela figura 5. Para adaptacdo da biomassa, os
biorreatores foram operados em modo continuo com o meio contendo
500mg.L-! de sulfato, 1000mg.L-! de DQO, 20mg.L-! de Sulfato de zinco e
Smg.L'! de Sulfato de cobre por dois dias. Apos esse periodo a biomassa
passou por adaptacao em circuito fechado por duas semanas, sendo que o
meio era trocado a cada dois dias. A figura 6 mostra o sistema operando em
modo batelada.

A velocidade de escoamento nos biorreatores inicialmente foi de
0,07cm.min"1, definida em funcao da velocidade que normalmente é utilizada
nos reatores horizontais com TDH de 24h (DAMASCENO, 2008; PEREIRA,

2017; RODRIGUEZ, 2010).
- -

g e . ‘&7_

Figura 5 - Foto dos reatores diferenciais

Fonte: Da autora.
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Figura 6 - Foto dos reatores diferenciais operando em sistema batelada.
Fonte: Da autora.

Os agitadores magnéticos foram operados em baixas velocidades, de

forma a impedir a aeracao no meio.

4.4.2 Fase preliminar

Foram realizados experimentos para avaliar o tempo da reacdo, ou
seja, quanto tempo demoraria para cair a concentracao de sulfato e produzir
sulfeto para determinado volume no sistema. Essa fase foi chamada de fase
preliminar e teve como objetivo encontrar a melhor condigcado para realizar as
fases subsequentes.

O pH do meio foi mantido em valores extremos (menor do que 3,5) e a
temperatura em 30+1°C. A concentracao de ferro reduzido no afluente nao

foi aplicada na fase preliminar.



46

A fase preliminar permitiu avaliar o comportamento do sistema e foi
composta por quatro fases. O volume e o tempo foram modificados para cada
uma delas, conforme representado pela tabela 3.

Nesta etapa foram realizados testes com volume de 100ml, 150ml e
300ml no sistema. No volume do sistema esta sendo contabilizado o volume
do frasco mais o volume que existe no conjunto mangueira e reator, SOml,
aproximadamente.

O volume do conjunto mangueira e reator encontrado através dos
calculos correspondem a 45,9ml, porém existe um valor de volume retido
nos conectores da mangueira e no cabecote do reator. Para confirmar essa
hipotese, drenou-se em uma proveta (erro de £ 1ml) o volume preenchido
nesse sistema. O volume encontrado através da medicdo em proveta foi de

S0ml, portanto este foi o valor considerado.

Tabela 3 - Testes da fase preliminar
Volume total do

Teste pH sistema (ml) Tempo de ciclo (h)
1 3,5 100 48
2 3,3 150 48
3 3,3 100 20
4 3,3 300 48

Fonte: Da autora.

4.4.3 Operacao dos perfis cinéticos

O experimento funciona sob os seguintes passos: i) alimentacao
continua com a DAM sintética para adaptacdo dos microrganismos a novas
condicoes; ii) colocar o sistema em modo batelada e realizar as analises
conforme descrito nos métodos representados na secao 4.5.

As fases foram realizadas em quintuplicata, ou seja, todos os reatores
operaram sob a mesma condicao para cada etapa estudada.

Os reatores foram operados em bateladas de 48h. As amostras foram
coletadas a cada 12h para realizacao dos perfis temporais. Foram estudadas
sete fases, na qual foram testadas duas concentracoes de sulfato e trés

velocidades superficiais, comecando pela velocidade de 0,07cm.min!,
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conforme representado pela tabela 4. A fase VII foi realizada sob as mesmas
concentracoes da fase IV, V e VI, o que a diferencia das demais € o volume
do frasco duran, estabelecido como sendo 100ml, enquanto nas fases I a VI
o volume utilizado no frasco duran foi igual a 250ml. Essa fase teve como
objetivo prever o comportamento dos reatores caso o tempo de ciclo fosse
maior que 48h, visto que a diminuicao do volume, nesse caso, apresenta o
mesmo efeito que aumentar o tempo da reacao.

O experimento foi realizado em circuito fechado, por isso, neste caso
nao existe conceito de TDH. Entretanto, como forma de avaliar a diferenca
que a velocidade provocou no experimento, foi apresentada na tabela 4 o
numero de vezes em que o volume total foi trocado no tempo de 48h e a

vazao para cada velocidade.

Tabela 4 - Estratégia de alimentacao para diferentes velocidades superficiais

Numero de

Fase Velocidade SO042- DQO Q troca de
(cm.min-1) (mg.L1) (mg.L'1) (cm3.min"!) volume do

efluente

Fase 0,07 500 1000 0,38 3,62
preliminar 4

I 0,07 0,38 3,62
II 0,35 500 1000 1,89 18,1
111 1,75 9,43 90,5
v 0,07 0,38 3,62
\Y 0,35 250 500 1,89 18,1
VI 1,75 9,43 90,5
VII 1,75 250 500 9,43 90,5

Fonte: Da autora.

4.5 FORMA DE ANALISE DOS RESULTADOS

As analises para monitoramento dos reatores foram realizadas por
meio dos métodos descritos pelo Standard Methods for the Examination of
Water and Wastewater (RICE et al., 2012).

As analises e as metodologias utilizadas sao descritas a seguir:

a) Analise de matéria organica (DQO) - 5220 D (colorimétrico de
refluxo fechado). As amostras foram filtradas em 0,45um.

b) pH - método 4500-H* B (eletrométrico).
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c) Alcalinidade - método titulométrico desenvolvido por Ripley et al.

(1986).

d) Sulfato (SO42-) - método 4500-S0O42- E (turbidimétrico).

e) Sulfeto total dissolvido (S27) - meétodo 4500-S2- D (azul de
metileno).

f)  Metal Ferro (Fe2*) - método da fenantrolina (colorimétrico).

As analises de DQO, sulfato, sulfeto e ferro foram realizados a cada
12h até completar o ciclo de 48h. Entretanto, as analises de pH e
alcalinidade puderam ser executadas somente ao final do ciclo, este fato se
deu porque o volume requerido ultrapassaria os 10% do volume total,

porcentagem maxima estimada para evitar alteracoes nos resultados.

4.6 ANALISE DO TAMANHO DA BIOMASSA GRANULAR

Para o calculo do médulo de Thiele observado () representado pela
equacao 9, foi necessaria a determinacdo da média dos raios equivalentes
das bioparticulas utilizadas no reator biologico. Por isso, foi apresentada
uma metodologia para medicao do tamanho dos granulos anaerobios, além
de realizar a analise estatistica descritiva desses dados.

Os granulos foram homogeneizados, amostrados e dispostos em placas
de Petri. Como referéncia de escala para o registro das imagens, foi utilizado
um paquimetro com erro de +0,05mm em sua leitura. As imagens foram
entdo importadas para um software CAD, com escalas ajustadas para
calculo da area de cada granulo (Figura 7 (a)). Para a determinacao da area,
foi tracado o contorno de cada granulo utilizando a ferramenta splines,
conforme representado pela Figura 7 (b). Na Figura 8, apresenta-se uma
amostra dos granulos exibidos em maior aproximacao para melhor

visualizacao da técnica.
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Figura 7 - Granulos antes (a) e depois da determinacao da sua area de
projecao (b).

Fonte: Da autora.

Figura 8 - Foto dos granulos ampliada.
Fonte: Da autora.

O diametro e o raio equivalente dos granulos foram calculados
considerando que estes apresentam a mesma forma que uma particula

esférica (BAGHERI, 2015):

d= |—2 12)

Na equacao (12) d representa o diametro equivalente a uma esfera que
tem a mesma area projetada do granulo e A é a area do granulo obtida pelo
software DraftSight®. A analise estatistica descritiva foi realizada no software

R, versao 3.4.4 (R CORE TEAM, 2018).
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4.7 CONCENTRACAO DE BIOMASSA NO REATOR

A concentracao de biomassa no reator foi calculada através da
metodologia para medicao de solidos totais volateis (RODRIGUES et al.,
20006). As analises foram feitas em duplicata.

Inicialmente mediu-se a quantidade de biomassa granular que foi
utilizada nos reatores. Esse valor corresponde a 27ml e esta representado na
Figura 9 (a).

Calcinou-se uma capsula de porcelana em forno tipo mufla a 550°C
por 1 hora e em seguida, apos o resfriamento em dessecador, a biomassa foi
transferida para a capsula e levada para uma estufa a 105°C por um periodo
de 24 horas, conforme apresentado pela figura 9 (b). A massa foi medida
apos o resfriamento (M1) e sua imagem apds a secagem corresponde a
Figura 9 (c).

A amostra foi levada ao forno tipo mufla a 5S50°C por 2 horas. O valor
encontrado da capsula apos resfriamento foi anotado (M2), a imagem ¢€
representada pela Figura 9 (d).

A férmula para o calculo encontra-se na equacao 13:
STV = ——— (13)

Onde:
M1 = Massa da capsula apos secagem em estufa (g)
M2 = Massa da capsula apos secagem em mufla (g)
V = Volume da amostra (ml)
Através da equacao 13, encontrou-se o valor da concentracdo de

biomassa, representado em gSTV.ml-1.
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b 4 B
Figura 9 - Fotos dos passos para obtencao da concentracao de biomassa no

reator.
Fonte: Da autora.

4.8 PARAMETROS CINETICOS

Para a determinacdo dos parametros cinéticos e dos fendomenos de
resisténcia a transferéncia de massa baseou-se em metodologias proposta
por Zaiat (1997) e Vieira (1996).

Para encontrar os parametros cinéticos, foi necessario realizar perfis
de concentracdao de substrato no meio liquido (Ca) ao longo do tempo (¢,
para cada velocidade superficial (vs). Através desses perfis foi possivel
ajustar equacoes polinomiais de segundo grau, conforme representado pela

equacao 14.

Ca=at?+bt+c (14)

Neste sistema, o substrato foi recirculado em circuito fechado, por isso
os reatores diferenciais foram considerados como reatores batelada de
volume constante. Desta forma, as velocidades especificas de utilizacao de
substrato observadas (raons) ao longo do tempo (ti), foram calculadas em
funcao de Ca para cada (vs) aplicada, como apresentado na equacao 15.

DCa

-—| = -2at;—b

Tobslt=ti =

A resisténcia a transferéncia de massa intraparticular foi calculada por
meio da féormula do moédulo de Thiele observado (), definido na equacéao (9)
da secao 3.4. Para isso foi utilizado o método das velocidades iniciais. A

difusividade efetiva do substrato na bioparticula foi considerada como sendo
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a difusividade do etanol em solucdo aquosa (De= 1,28:-10-5cm?2.s71),
apresentada por Perry e Green (2008 p.457).

Supondo que a velocidade de consumo de substrato ocorra de acordo
com a equacao cinética de primeira ordem (equacao 16), pode ser estimado o

parametro de primeira ordem intrinseco (k1).

r=K1.Ca (16)

Onde:
K1 = constante cinética de primeira ordem (h-!).
Considerando que (r) € igual a (robs) as equacoes 15 e 16 podem ser

igualadas, resultando na equacao integrada 19, sob o seguinte

desenvolvimento:
dCa
——=kl.C 17
dt @ (17)
Ca dCa t
—f —=k1fdt (18)
cao Ca 0
Ca
— = —k1. 19
lnCaO k1.t (19)
Onde:

Ca0 = concentracao inicial de substrato no meio liquido (mg.L1).
A partir dos resultados experimentais de Ca foram obtidos perfis de
In(Ca0/Ca) em funcao de (t). Através de regressao linear foi possivel obter o

parametro k1.
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5 RESULTADOS E DISCUSSAO

5.1 ESTATISTICA DESCRITIVA DA BIOMASSA GRANULAR

A estatistica descritiva tem como principal finalidade resumir e
descrever os dados de forma a proporcionar melhor entendimento dos
mesmos. Através da equacao 12, descrita na secao 4.6, foi possivel encontrar
os valores do diametro equivalente. Entretanto, os valores explanados nesse
item foram representados em funcao do raio equivalente.

Na Tabela 5, sdao apresentados os dados resultantes da estatistica

descritiva dos dados experimentais.

Tabela 5 - Estatistica descritiva dos raios equivalentes

Tamanho amostral 268

Unidade mm

1° quartil 1,447
Mediana 1,964
Média 1,835
3° quartil 2,263
Variancia 0,030
Desvio Padrao 0,551
Amplitude 2,440

Fonte: Da autora.

No diagrama de ramo e folha apresentado no Apéndice A, estao
representados todos os valores dos raios equivalentes encontrados. O menor
raio equivalente encontrado foi de 0,43mm e o valor maximo foi de 287mm.
A maioria dos dados esta entre 1,80 e 2,50mm.

Na Figura 10 é apresentado o boxplot exibindo a variabilidade dos
dados obtidos. Cinquenta por cento dos granulos estiveram entre 1,447 e
2,263 mm de raio. Pelos valores de variancia, pode-se concluir que os raios
equivalentes estdo mais concentrados ao redor da média, porém com
coeficiente de variacao em torno de 30%. O valor da mediana € mais proximo
do terceiro quartil, indicando que o valor da média aritmética foi

influenciado pelos valores extremos inferiores dos resultados experimentais.
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Figura 10 - Boxplot dos dados experimentais.
Fonte: Da autora.

Na Figura 11 sao apresentados os histogramas de densidade estimada
(a) e frequéncia (b). O histograma de densidade e frequéncia &€ uma
ferramenta grafica que mostra a frequéncia de uma ocorréncia (representado
pelo eixo vertical), num determinado intervalo de classe (representado pelo
eixo horizontal).

Por meio do boxplot e histogramas apresentados nas Figuras 10 e 11,
€ possivel avaliar a proporcao dos dados e sua dispersao. Na Figura 11 (a)
verifica-se que a densidade estatistica estimada (vermelho pontilhado)
aproxima-se de um formato tipico de distribuicdo normal, apesar de
apresentar uma leve tendéncia assimétrica negativa. Para confirmar essa
hipotese foi gerada a distribuicao normal tedrica a partir dos dados
experimentais (Figura 11 (b) — linha azul). Uma teoria para os dados
apresentaram essa caracteristica, € devido a forma de selecao dos granulos,
que foram realizadas manualmente, podendo gerar uma triagem desigual

entre os mesmos.
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Figura 11 - Histograma dos dados experimentais (Frequéncia e Densidade
estatistica).

Fonte: Da autora.

O método proposto para determinacao da distribuicao de bioparticulas
se mostrou satisfatorio na quantificacao dos raios equivalentes dos granulos.
O protocolo proposto foi simples, de baixo custo e de ampla aplicacdo em
estudos dessa natureza. A analise estatistica descritiva mostrou que os
dados seguem uma distribuicdo assimétrica negativa, com valor médio de
raio equivalente de 1,835mm. O valor médio do raio equivalente sera
utilizado posteriormente na equacao 9, representada pelo moédulo de Thiele
observado (@), para a avaliacao da resisténcia a transferéncia de massa
interna nos biorreatores. A partir de analise de microscopia eletronica de
varredura, também € possivel estimar o tamanho médio dos granulos.

O tamanho do granulo influencia no desempenho do reator UASB, se
este for muito pequeno, pode ser facilmente lavado para fora do reator e isso
resultara em instabilidade operacional. Por outro lado, se o granulo for
muito grande, reduzira a transferéncia de massa dentro dele. O tamanho e a
densidade dos granulos dependem de varios fatores, como condicoes
hidrodinamicas, carga de DQO e as espécies microbianas envolvidas. Nas

industrias € preferivel granulos com tamanho médio, numa faixa de 1,0mm
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a 2,0mm. A densidade de granulos anaerdobios indica a sua compactacao
(Liu e TAY, 2004).

Zhu, Xu e Wu (2018) fizeram um estudo experimental e simulacao
matematica no efeito da distribuicado do tamanho das particulas dos
granulos em um reator granular aerébio em nitrificacao parcial. Os autores
constataram altas concentracoes de bactérias oxidantes de nitrito (NOB) nos
pequenos granulos (<5O0um). A presenca de NOB nos pequenos granulos
reduziu o acumulo de nitrito. O resultado pode ser utilizado para melhorar a
operacao de reatores que utilizam biomassa granular para nitrificacao

parcial, através da remocao desses pequenos granulos.

5.2 RESULTADOS DO TESTE PRELIMINAR

Os testes preliminares foram realizados para avaliar o comportamento
do sistema e possibilitou assim, escolher a melhor condicdo para retirada
das amostras para analise em tempo equitativamente espacado.

No primeiro teste, representado pela figura 12, tem-se que a
concentracao de sulfeto aumenta até o tempo de 24h, apos esse periodo, a
concentracao sofre uma queda de 22mg.L'! para 16mg.L-!, ao completar o
tempo de 48h de ciclo.

O mesmo comportamento do teste 1 pode ser observado no teste 2,
representado pela figura 13. Ha uma queda de 53mg.L-!1 para 38mg.L !,

valores correspondentes ao tempo de 24h e 48h, respectivamente.
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Figura 12 - Perfil temporal 1 da etapa preliminar com volume de 100ml.
Fonte: Da autora.

@ sulfato (mg.L™") [~ 8
A sifeto (mg.L™)
500 —
- 3
400
L. O
a N a
' '
2 300 2
£ -8 <
] Q
g 2
=] =]
P 200 o ?
~
100 — - 9
0 - o
I I I I I I
10 20 30 40 50
Tempo (h)

Figura 13 - Perfil temporal 2 da etapa preliminar com volume de 150ml.
Fonte: Da autora.
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Devido ao fato do sulfeto ser extremamente volatil, € possivel que
ocorra perda no momento da analise, haja formacao de enxofre elementar ou
precipitacdo em sulfetos metalicos (RODRIGUEZ, 2012). Os motivos citados
sdo possiblidades para a queda do sulfeto constatada nos experimentos.

A hipoétese mais provavel para a queda da concentracao de sulfeto dos
casos citados anteriormente, € devido a formacado de sulfeto metalico. O
sulfeto reage com os metais pesado como Fe, Zn, Cu, Ni e Pb levando a
precipitacao de sulfeto metalico insoluvel. A formacao de sulfetos metalicos
depende da concentracao de ions metalicos, ions sulfeto e especialmente do
pH (SANCHEZ-ANDREA et al., 2014). Essa hipotese pode ser validada pela
foto representada pela figura 14, a qual ilustra a formacao de precipitado na
parte inferior do frasco duran.

O pH de entrada para todas as fases foi mantido em escala acida. A
operacao de reatores em baixo pH apresenta outras vantagens além da
possivel recuperacao dos metais, como o melhor desempenho das BRS
comparado com as metanogénicas, por essa ultima ser mais sensivel em pH
baixo. O sulfeto produzido esta majoritariamente na fase gasosa em pH
acido, isso faz com que o sulfeto seja mais facilmente separado, através de
processos simples, como: precipitacao subsequente de metais ou oxidacao
elementar de enxofre com oxigénio (SANCHEZ-ANDREA et al., 2014).

O pH de saida para ambos os testes 1 e 2 foi de 5+0,23. Nessa medida,
o pH esta predominantemente na forma de H>S, conforme pode ser
constatado pela figura 15, na qual é representada as concentracoes das

espécies de enxofre em funcao do pH.



Figura 14 - Foto do frasco com presenca de sulfeto metalico.
Fonte: Da autora.
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Figura 15 - Equilibrio do H2S, HS- e S2- em funcao do pH.
Fonte: (LEWIS, 2010).

Na figura 16 e 17, estdo representados os testes preliminares 3 e 4,

respectivamente. As amostras para o teste 3 foram retiradas no tempo O, 8,
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14 e 20 horas de ciclo, e para o teste 4 a cada 12h até o completar o tempo
de 48h.

Através da figura 16, € possivel analisar que nao houve diminuicao na
concentracao de sulfeto para o teste realizado no tempo de 20h. Nesse
mesmo tempo para os testes 1 e 2 também nao havia declinio da
concentracao de sulfeto. Por meio das analises dos resultados pode-se
concluir que ha a formacao de sulfeto metalico somente apés o tempo de
24h, para ambos os volumes de 100 e 150ml.

A figura 17, também retrata que nao ha reducao na concentracao de
sulfeto, fato justificado pelo aumento do volume para 300ml. Nessa figura

esta representado o perfil grafico de sulfato, sulfeto e DQO.
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Figura 16 - Perfil temporal 3 da etapa preliminar com volume de 100ml.
Fonte: Da autora.
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Figura 17 - Perfil temporal 4 da etapa preliminar com volume de 300ml.
Fonte: Da autora.
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Na tabela 6 sao apresentadas as médias de sulfato afluente e residual
ao final do ciclo e as respectivas eficiéncias de remocao para cada fase.

Através da comparacao entre as fases, pode-se aferir pelos resultados
que a eficiéncia para os testes 1 e 2 apresentaram a mesma remocao de
sulfato. O aumento do volume em 50ml nao resultou em interferéncia nos
dados.

Para o teste 1, experimento com tempo de ciclo de 48h, a eficiéncia de
remocao foi de 75,97%. Para o teste 4, a eficiéncia de remocao foi de 57,87%.
O volume para o teste 1 foi de 100ml e para o teste 4 foi igual a 300ml. A
partir dos dados de volume e concentracao foi possivel calcular a carga
removida para cada condicdo, os valores obtidos correspondem a 37,5mg e
85,5mg, respectivamente. Apesar do teste 4 apresentar a menor eficiéncia de
remocao dentre as fases preliminares testadas, o valor de carga removida foi
maior para essa condicao, portanto, dentre os testes realizados, foi adotado
as condicoes do teste 4 para realizacao das 6 fases subsequentes. Além
disso, a condicado foi escolhida por critério de praticidade, por permitir
realizar as analises em um tempo habil e, devido ao fato do seu volume ser
maior, foi possivel realizar as analises com interferéncia minima no volume

do sistema.

Tabela 6 - Média de SO42-4, SO42R e das eficiéncias de remocao para sulfato
relacionado a cada fase estudada no teste preliminar.

Volume total do Tempo SO424 SO42Rr Eficiéncia
Teste . de ciclo ) A
sistema (ml) (h) (mg.L1) (mg.L1) (%)
1 100 48 497 £ 42 119 £ 22 75,97
2 150 48 491 + 36 121 +£9 75,36
3 100 20 491 £ 36 171 + 20 65,14
4 300 48 544 + 44 229 + 14 57,87

Fonte: Da autora.

5.3 PERFIS TEMPORAIS PARA AJUSTE CINETICO

Os valores de concentracao encontrados nas analises para sulfato,
sulfeto, DQO e ferro estdo explanados para cada perfil estudado em funcao
do tempo. Os resultados foram apresentados na forma de média aritmética

dos cinco reatores.
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Figura 18 - Perfil I de concentracao de sulfato, sulfeto, DQO e ferro em

funcao do tempo.

Fonte: Da autora.
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Figura 19 - Perfil II de concentracao de sulfato, sulfeto, DQO e ferro em

funcao do tempo.

Fonte: Da autora.
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Figura 20 - Perfil III de concentracao de sulfato, sulfeto, DQO e ferro em

funcao do tempo.

Fonte: Da autora.
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Figura 21 - Perfil IV de concentracao de sulfato, sulfeto, DQO e ferro em

funcao do tempo.
Fonte: Da autora.
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Figura 22 - Perfil V de concentracao de sulfato, sulfeto, DQO e ferro em

funcao do tempo.

Fonte: Da autora.
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Figura 23 - Perfil VI de concentracao de sulfato, sulfeto, DQO e ferro em

funcao do tempo.

Fonte: Da autora.
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Fonte: Da autora.
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5.3.1 Comparacao entre as fases e discussao dos resultados

Neste topico estao descritas as eficiéncias de remocao de cada
componente do estudo e sdo representados em graficos de barra, de modo a
proporcionar um efeito comparativo entre os mesmos. Além disso, €
discutida a forma como cada elemento se comportou nas diferentes

condicoes.

5.3.1.1 DQO

Na figura 25 €& apresentada a eficiéncia de remocdo de matéria
organica para cada fase estudada. Nela esta contido as concentracoes de

sulfato de 500 e 250mg.L-! em diferentes velocidades.
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Figura 25 - Remocao de DQO para as fases LILIII, IV,V,VI e VII.

Fonte: Da autora.

Uma das hipoéteses para a baixa eficiéncia na concentracdao de DQO
pode ser explicada devido a quantidade de doadores de elétrons serem
consideravelmente maior do que o necessario para as BRS (LENS et al.,
1998). A fase VII evidencia esse principio, no qual houve 96,37% de remocao

de sulfato e 39,52% de remocao de DQO. Outra possibilidade € a prevaléncia
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das BRS incompletas, as quais degradam a matéria organica até acetato, que
também é contabilizado como DQO.

Costa (2017) tratou DAM em reator ASBR perante aumento crescente
da concentracdao de metais Fe?*, Zn2* e Cu?2*. No trabalho foi utilizada a
mesma concentracao para DQO e sulfato (relacao de 1). O autor sugeriu que
a relacao DQO/sulfato poderia ser diminuida para uma razao de 0,8, de
modo a obter um efluente com baixos valores de DQO, podendo ser
descartado em corpos receptores adequados. Além de que, se considerar o
tratamento em escala industrial, € fundamental que a fonte de carbono
possua o menor gasto possivel.

Pereira (2017) e Acerbi (2015) encontraram valores de remocao de
DQO proximos aos encontrados no presente trabalho. Ambos os autores
utilizaram etanol como fonte de carbono e a relacao DQO/sulfato igual a 2.
Pereira (2017) obteve 29% de remocao de matéria organica, para cargas de
sulfato de 500 e 1000mg.L-!1 em pH inicial igual a 3,3. Acerbi (2015)
alcancou remocoes de DQO de 30% para o pH de 3 e de 37% para o pH de
3,5. Os autores justificaram os baixos percentuais de remocao de DQO ao
acumulo de acidos no meio, principalmente acido acético, resultante da
oxidacao incompleta de sulfato. Vale enfatizar que o lodo utilizado nessa
pesquisa foi proveniente do reator de Pereira (2017).

Considerando que a sulfetogénese é o fendmeno de maior importancia
no meio, uma parte da matéria organica que sai como DQO é composta por
acidos organicos volateis. O acumulo € resultado de um maior favorecimento
das BRS incompletas, visto que na via completa para reducao de sulfato, a
matéria organica € encontrada na forma mais oxidada possivel, e, portanto,
a DQO no final de ciclo deveria ser menor se esta fosse a fase predominante
(TOLEDO FILHO, 2017).

Através da figura 25 é possivel perceber que o reator apresentou
aumento na eficiéncia para remocao de matéria organica, a medida que se

diminuiram as concentracoes de DQO e sulfato afluente.
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5.3.1.2 Ferro

Na figura 26 € apresentada a eficiéncia de remocao de ferro para cada
fase estudada. Nela esta contido as concentracoes de sulfato de 500 e

250mg.L! em diferentes velocidades.
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Figura 26 - Remocao de ferro para as fases LILIIIL, IV,V,VI e VII.

Fonte: Da autora.

Em primeiro momento pensou-se em realizar os experimento com a
concentracdo de 100mg.L-1 de ferro, valores utilizados por Tsukamoto e
Miller (2004), Pereira (2017) e Toledo Filho (2018). Esse teste com
concentracdo de 100mg.L-! foi realizado sob as mesmas condicdoes do teste
quatro, porém essa concentracao causou completa inibicao dos reatores. Por
essa razao, optou-se por diminuir a concentracao de ferro para 25mg.L1, e
foi essa a concentracao estipulada para todo o trabalho. Para recuperacao do
reator foram necessarios quinze dias. Tem sido amplamente relatado os
efeitos inibitorios em reatores para remocao de sulfato que utilizam ferro
com concentracao maiores que 60mg.L-'! (DENG; WEIDHAAS; LIN, 2016;
MARTINS, 2009). No entanto, Garcia et al (2001) verificaram, para culturas

de BRS, boa tolerancia para a concentracao de 30mg.l-1 de Fe2*.



73

A remocao do metal ferro apresentou eficiéncia de remocao em torno
de 40% na concentracao de 25mg.L-1. Este fato pode ser justificado pela
baixa quantidade de biomassa presente no biorreator.

A eficiéncia de remocao de sulfato para o teste 4, condicao sem adicao
de ferro, foi de 57,87%, enquanto a eficiéncia para a fase I, realizada sob as
mesmas condicoes que o teste 4 mas com adicao de ferro, apresentou
eficiéncia de 41,74%. Segundo Mudhoo e Kumar (2013) os metais pesados
podem afetar as reacdes bioquimicas que ocorrem durante os processos de
digestdo anaerdbica da matéria organica de forma a gerar inibicao ou até
mesmo se apresentar toxicos. Por outro lado, podem exercer papéis
importantes de efeitos estimulantes em reacoes bioquimicas, sendo essencial
para o crescimento e desenvolvimento de microrganismos. O que ira
discernir qual fator prevalecera, sera a concentracao. Outra relacao que pode
ditar como sera a interferéncia € a concentracao de biomassa presente no
reator (SHEORAN; SHEORAN; CHOUDHARY, 2010).

Pereira (2017) dosou o ferro (Fe2*) gradativamente para evitar efeitos
inibitorios a biomassa. No entanto, ao adicionar 50mg.L-'! de Fe2' na
composicado da DAM, o autor constatou que houve grande impacto e
modificacdo no comportamento do reator, sobretudo em relacao a remocao
de DQO e sulfato. As remocoes de DQO e sulfato foram reduzidos a um terco
comparado com a fase sem adicao do ferro.

Apesar de apresentar um desempenho atipico, o comportamento do
metal ferro se manteve o mesmo para todas as fases. Por meio dos perfis
temporais é possivel avaliar um aumento da concentracdo do ferro no
segundo ponto, tempo de 12h de ciclo. Esse comportamento se intensificou
ao aumentar a velocidade superficial. O aumento da concentracdo nesse
ponto deve-se ao acumulo do ferro dentro do reator, ou seja, a concentracao
constatada engloba a concentracdo da nova fase mais a quantidade retida do
metal no sistema, processo conhecido como adsorcao. Quando a velocidade
foi aumentada, por gerar maior movimentacdo no fluxo, fez com que
houvesse o desprendimento do ferro, o que justifica essa concentracao ser

maior para maiores velocidades (perfil III e VI).
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Os principais mecanismos de remocao de metais em biorreatores
correspondem a precipitacao na forma de sulfetos, hidroxidos e carbonatos.
Entretanto, mecanismos de sorcao tais como adsorcao, precipitacao
superficial e polimerizacado em suporte inorganico, matéria organica solida,
bactérias e precipitados de metais também ocorrem (SHEORAN; SHEORAN;
CHOUDHARY, 2010).

Segundo Sheoran A.S., Sheoran V. e Choudhary (2010) a adsorcao €
um fenémeno que ocorre com frequéncia em reatores contendo lodo. E um
processo no qual ha o acumulo de ions metalicos nessa superficie. Esse
fendmeno também depende do pH. Portanto, em pH levemente acido a
neutro em biorreatores redutores de sulfato, a adsorcao de metais
dissolvidos no material do substrato é um importante mecanismo de
remocao de metal. Porém, pode haver a saturacao desses locais, fazendo com
que haja aumento em algum ponto da analise, como foi constatado pelo
presente trabalho. Mudhoo e Kumar (2013), explica que devido a
complexidade do sistema anaerobio, os metais podem estar envolvidos em
muitos processos fisico-quimicos, entre eles a sorcao para a fracao sélida,
seja na biomassa ou particulas inertes da matéria e que além da forma
fisico-quimica, diferencas no substrato, no género de bactérias e nos fatores
ambientais também explicam a grande variacdao tanto nas dosagens
relatadas de metais pesados quanto na sua relativa toxicidade.

Hurtado, Viedma e Cotoras (2018) estudaram a configuracdo de um
bioprocesso para remover sulfato e metal de DAM. No trabalho, os autores
fizeram uma combinacao de biossorcdo e um novo processo de remocao de
sulfato. O tratamento para a eliminacdo de metais por biossor¢cao com uma
estirpe de Bacillus permitiu reduzir as concentracoes elevadas de metal que
tinham um efeito téxico nas BRS. A remocao de sulfato foi desenvolvida
utilizando um consoércio halotolerante (capazes de crescer em altas
concentracoes de sal), utilizando substratos organicos de baixo custo, como
a espirulina, a celulose e o amido industrial. Sheoran A. S., Sheoran V. e
Choudhary (2010) relatam que a biossorcao & outro mecanismo importante
em biorreatores para a remocao de ions metalicos, nos quais a adsorcdo e a

absorcao ocorrem simultaneamente. Alguns fatores podem influenciar a
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biossorcao, dentre eles, tem-se: disponibilidade de nutrientes durante o
crescimento, idade e estado fisiologico das células bacterianas, condicoes
ambientais (pH, forca idnica e temperatura), presenca de ions competitivos e
concentracao da biomassa.

Yue (2015) estudaram a capacidade de adsorcao de metais pesados em
substancias poliméricas extracelulares. Substancias poliméricas
extracelulares sao produzidas pelos proprios microrganismos e sao
compostos principalmente por polissacarideos, proteinas, acidos nucléicos e
lipidios. Os metais testados foram o Zn2*, Cd2* e Cu?*. O Zn?* apresentou
uma maior densidade de adsorcao, e devido a este fato, diminuiu os efeitos
toxicos do Cd2* e do Cu?* nas BRS.

A partir dos perfis temporais foi possivel observar que houve maior
eficiéncia de remocado de ferro para as velocidades mais baixas. Esse
comportamento acontece para as duas concentracoes de sulfato estipuladas.
Foi possivel avaliar que ha uma diferenca infima entre os resultados e este
possui um comportamento sequencial. Name e Sheridan (2014) também
reportaram que a remocdo na concentracao de ferro foi maior em baixa
vazdo e diminuiu a medida que a taxa de fluxo foi aumentada. Os autores
utilizaram as vazodes de 4, 8, 12 e 16ml.min-! e um periodo de ciclo de 12h.
No trabalho foi avaliado o tratamento de DAM em reator de fluxo continuo.
Visto que a velocidade influencia nas remocoes de metais, esse resultado
apresenta grande relevancia, pois pode ser incorporado em projetos de
reatores em escala piloto, em que € necessario tratar efluentes com altas
concentracoes de metais.

Dvorak et al., (1992) reportou acumulo de ferro em taxas de 5 — 50
g/ms3.dia quando operado em tempo de residéncia de 5 dias e acumulo de
zinco e manganés em taxas de 14 — 20 e 2 — 3 g/mb3.dia, respectivamente,
quando operado em tempo de residéncia de 9 dias. O trabalho foi realizado
com reator batelada em escala piloto para tratamento de DAM.

Tempos de residéncia curtos, ou alta vazao, podem nao permitir tempo
suficiente para que a atividade bacteriana precipite metais e neutralize a
acidez, além da possibilidade de desalojar solidos. Além disso, podem

superar a capacidade de um reator de gerar alcalinidade. Isto poderia
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resultar na acidificacao a medida que a atividade bacteriana € inibida. Por
outro lado, tempos de permanéncia excessivamente longos podem sujeitar
um reator a cargas de metais e acidez tdo pequenas que grande parte do H2S

e alcalinidade produzida sairao do reator sem uso (DVORAK et al., 1992).

5.3.1.3 Sulfato

Na figura 27 € apresentada a eficiéncia de remocao de sulfato para
cada fase estudada. Nela esta contido as concentracoes de sulfato de 500 e

250mg.L! em diferentes velocidades.
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Figura 27 - Remocao de sulfato as fases LILIII, IV,V,VI e VII.

Fonte: Da autora.

Comparando-se as remocoes de sulfato para as sete fases de operacao,
observa-se a diferenca numérica percentual entre os valores e o seu
comportamento crescente conforme a velocidade € aumentada. Desse modo €
possivel concluir que o aumento da velocidade resultou em maior contato do
meio contendo DAM sintética com os microrganismos e consequentemente

no aumento da eficiéncia de remocao de sulfato.
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Através do grafico de eficiéncia de remocao de sulfato para as fases II,
III, V e VI correspondentes as figuras 19, 20, 22 e 23, respectivamente, €
possivel observar um aumento crescente na efici€éncia de remocao deste
elemento conforme ocorre a passagem do tempo do ciclo. Entretanto este
comportamento nao € observado para as fases I e IV, figuras 18 e 21, de
forma respectiva, condicoes que usam a velocidade de 0,07cm.min-!.
Constata-se para essas fases uma queda da eficiéncia no terceiro ponto, ou
seja, no tempo de 24h. Uma hipotese provavel para a queda na eficiéncia
pode ter ocorrido devido ao acumulo de acido acético, o qual causa inibicao
nas BRS. Foi constatado por Reis et al. (1990) a inibicao por acido acético no
desenvolvimento das BRS. As BRS sao geralmente mais suscetiveis a
concentracoes elevadas de acido graxo volatil (AGV) do que as metanogénicas
(KOSCHORRECK, 2008). Segundo Ghose and Wikén (1955 apud SANCHEZ-
ANDREA et al., 2013) os acidos organicos sao inibitérios em baixo pH pois
podem passar a membrana celular na forma nao dissociada e acida,
diminuindo dessa forma o pH intracelular.

Na fase VII, representado na figura 24, também houve queda na
eficiéncia, porém para esta fase a queda ocorreu no quarto ponto, tempo de
36h de ciclo, quando o sulfato residual estava em 54mg.L-l. A fase VII
mostra através da diminuicado do seu volume do frasco duran, que é possivel
obter remocao proxima a 100% do sulfato afluente.

Através da figura 27 € possivel perceber que o reator apresentou
aumento na eficiéncia para remocao de sulfato, a medida que se diminuiram
as concentracoes de DQO e sulfato afluente. Pereira (2017) alcancou
aumento da eficiéncia de 51,6 para 70,3% em reator tratando DAM e com
etanol atuando como fonte de carbono, através da diminuicdao da

concentracao de sulfato de 1000 para SO00mg.L-1.

5.3.1.4 Sulfeto

Na figura 28 & apresentada a concentracao final de sulfeto para cada

fase estudada, em diferentes velocidades.
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Figura 28 - Producao de sulfeto para as fases LILIII, IV,V,VI e VII.

Fonte: Da autora.

A pequena quantidade de sulfeto na fase VII é decorrente de seu
decaimento durante o tempo do ciclo de 24h, como demonstrado pela figura
24. O sulfeto apresentou divergéncia em seus resultados finais, o motivo
para este episodio foi apontado por Rodriguez (2012), como ja discutido
anteriormente no item 5.2. O sulfeto se encontra predominantemente na
forma de H2S para todas as fases.

Kaksonen, Franzmann e Puhakka (2004) estudaram os efeitos do TDH
e da toxidade do sulfeto para tratamento de aguas residuais acidas contendo
metais. Os doadores de elétrons utilizados foram etanol e acetato. Os autores
concluiram através da pesquisa que a oxidacao do etanol € mais afetada pela
toxicidade do sulfeto do que a oxidacdao do acetato e o tempo de TDH nao
surtiu efeito na reducao do sulfato quando utilizado etanol como fonte de
carbono. O sulfeto de hidrogénio em baixo pH combinado com o ferro
funciona como um inibidor para a reducao do sulfato (KOSCHORRECK,
2008).

Sarti et al. (2010) constatou que a recirculacao em sistemas batelada
aumenta o risco de toxicidade por sulfeto, particularmente em altas

velocidades, superiores a 22m.h-1. Através da constatacao apresentada, é
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possivel aferir que o presente trabalho nao apresentou toxicidade por sulfeto,
pois a vazao variou entre 0,04 e 1,07m.h-!, valores muito inferiores ao
apresentado pelo autor.

Choi e Rim (1991) avaliaram a competicao pelo substrato entre as BRS
e produtoras de metano na relacdo DQO/sulfato entre 1,7 e 2,7. A medida
que essa relacao aumentava, as produtoras de metano predominavam, e as
redutoras de sulfato prevaleciam a medida que a proporcao diminuia. Além
disso, estudaram os efeitos inibitorios do sulfeto produzido a partir da
reducao do sulfato para ambos os casos. As concentracoes inibitorias foram
de 160 a 200mg.L-1 de sulfeto para as BRS e de 120 a 140mg.L-! para as
produtoras de metano. Os valores encontrados pelo presente trabalho nao
ultrapassaram 35mg.L-! de sulfeto, por isso entende-se que nao houve

toxicidade por sulfeto.

5.3.1.5 pH e Alcalinidade

Na figura 29 é apresentada os valores de pH de entrada e saida para

as diferentes fases estudadas.

DQO 1000
6 - Sulfato 500

DQO 500
Sulfato " 250

| Il 11 v \Y VI VII
Fase

O pH entrada O pH saida

Figura 29 - pH afluente e efluente para as fases LILIII, IV,V,VI e VII.

Fonte: Da autora.
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Os valores de pH afluente variaram ente 3,2 e 3,3 e para o efluente
ficou em torno de 5.

Na figura 30 sao apresentados os valores de alcalinidade para as
diferentes fases estudadas. Observa-se através das figuras 29 e 30 que
pequenas variacoes no pH causam significativas mudancas na alcalinidade

produzida.
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Figura 30 - Alcalinidade para as fases LILIII, IV,V,VI e VII.

Fonte: Da autora.

Acerbi (2015) estudou diferentes estratégias de operacdo em um reator
UASB para tratamento de DAM. Foram testados duas fontes de carbono,
etanol e lactato, variado o pH afluente e a relacao DQO/sulfato. O valor do
pH afluente (3,23 - 4,00), apresentou valor de pH efluente em torno de 5
quando utilizado etanol como matéria organica. O autor justificou este fato
devido ao acimulo de acido acético no sistema, o qual possui pKa de 4,76 e
tem a capacidade de tamponar o meio nessa faixa de pH.

Pimenta (2014) avaliou qual dentre as fontes de carbono, acetato,
etanol e lactato, seria a mais adequada para a partida de um reator UASB
em escala de bancada. O trabalho teve como objetivo o tratamento de DAM
em pH igual a 3. O reator alimentado com etanol apresentou melhor

resultado, com remocao de sulfato superior a 90%. O valor do pH efluente foi
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igual a 5,1+0,1. O autor justifica esse valor, em parte, pelo acamulo de
acidos volateis no sistema. Outro aspecto considerado, foi a geracao de
alcalinidade pelo metabolismo anaerdobio (metanogénese e sulfetogénese),
capaz de equilibrar o pH efluente tamponado pelo acetato.

A alcalinidade total esta contabilizada na forma intermediaria (4,30 <
pH < 5,75) , ou seja, toda a alcalinidade procede dos acidos volateis.

O aumento da velocidade resultou em crescimento na producao de
alcalinidade conforme representado pela figura 30, resultante dos valores de
pH efluente.

A diminuicao da matéria organica resultou na diminuicao de acidos
organicos formados e, consequentemente, na alcalinidade produzida. Este

fato aponta para a prevaléncia das BRS incompletas.

5.3.2 Comentarios Gerais

Através das analises dos resultados, tem-se que para as concentracoes
de sulfato de 250 e 500mg.L-1, o aumento da velocidade em 5 e 25 vezes
resultou em maior eficiéncia de remocao de sulfato e DQO, decorrente do
maior contato do meio de DAM com os microrganismos, possibilitado através
do aumento da velocidade de escoamento. Além disso, ao aumentar a
velocidade foi possivel perceber comportamentos diferentes entre as fases,
como a eficiéncia de remocao de sulfato em cada ponto e o efeito do acamulo
de ferro. Foi possivel observar através dos resultados que a velocidade além
de influenciar diretamente na eficiéncia de remocao de sulfato e DQO, exerce
outros efeitos que geram interferéncia no tratamento do efluente. Nao foi
observado no presente trabalho o desprendimento de biomassa, porém altas
velocidades podem causar este efeito, como constatado por Vieira (1997), em
que as velocidades angular de 100, 150, 200, 250 e 300rpm foram testadas,
a autora observou desprendimento completo de biomassa aderida nas

matrizes de espuma de poliuretano em rotacoes maiores que 150rpm.
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De modo a visualizar as concentracoes dos elementos ferro, DQO e
sulfeto em condicao de remocao proxima de 100% para o sulfato, foi
realizada a fase VII. O volume para essa fase foi diminuido para 150ml,
enquanto as outras seis mantinham o volume de 300ml. Diminuir o volume
do sistema apresenta o mesmo efeito que aumentar o tempo de ciclo da
reacao. A eficiéncia de remocao de sulfato para essa condicao foi igual a
96,37%, enquanto a de ferro foi de 49,33% e para DQO de 39,52%. O ferro
apresentou essa remocao, pois a sua concentracao era elevada pela
quantidade de biomassa presente no reator, comprovando seu efeito
inibitorio sobre as mesmas.

Através dos resultados obtidos e discutidos nos itens 5.3.1.1 a 5.3.1.5,
€ possivel aferir o provavel predominio das BRS que degradam a matéria
organica até acetato. Esta hipotese € enfatizada pela presenca de etanol, no
qual ha favorecimento do estabelecimento das bactérias oxidadoras
incompletas (WIDDEL,1988).

Os valores de remocao de sulfato, DQO e ferro estao apresentados na

tabela 7, 8 e 9, respectivamente.

Tabela 7 - Média de SO42-5, SO42 R € das eficiéncias de remocao para sulfato
relacionado a cada fase estudada.

Velocidade DQO/S042 SO42- SO42- e

Fase (cm.min-1) ((Qm g{ L-1)4 (mg?rL-?) (mgé.‘L-li) Eficiéncia (%)

I 0,07 493 £ 36 287 + 17 41,74

II 0,35 1000/500 498 +43 315+ 19 36,65

111 1,75 552 + 59 287 + 17 48,02

\Y 0,07 261 + 19 95+ 6,6 63,47

\Y 0,35 500/250 226+ 18 66 £ 5,4 70,75

VI 1,75 260 + 19 38+2,6 85,39

VII 1,75 500/250 260 + 19 9+2.3 96,37

Fonte: Da autora.
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Tabela 8 - Média de DQOa, DQORr e das eficiéncias de remocao para DQO
relacionado a cada fase estudada.

Fase Velocidade DQO/S042- DQOa DQOr Eficiéncia
(cm.min-1) (mg.L1) (mg.L1) (mg.L1) (%)

I 0,07 947 +£39 774 +26 18,26
I 0,35 1000/500 967 £33 833 27 13,80
111 1,75 1022 + 33 810 + 27 20,78
v 0,07 491 +14 40911 16,66
\Y 0,35 500/250 478+ 14 349+ 11 27,14
VI 1,75 52531 36312 30,72
VII 1,75 500/250 525+31 31721 39,52

Fonte: Da autora.

Tabela 9 - Média das concentracoes de Fe2*s e Fe?*r e eficiéncia de remocao
de Fe2* relacionado a cada fase estudada.

Fase Velocidade DQO/S042- Fe2tp Fe2*r Eficiéncia
(cm.min-1) (mg.L1) (mg.L1) (mg.L1) (%)
I 0,07 25+ 1,4 15+0,5 39,39
I 0,35 1000/500 25+0,8 17+£0,8 31,65
111 1,75 25+0,8 25+ 0,4 0
v 0,07 23+0,5 14 £ 0,4 39,94
\% 0,35 500/250 26 +0,8 16 £ 0,4 38,60
VI 1,75 25+0,6 16 £ 0,5 35,13
VII 1,75 500/250 25% 0,6 13+£0,8 49,33

Fonte: Da autora.

5.3.3 Ajuste cinético

Como exemplo para os calculos dos resultados obtidos, optou-se por
explanar em forma grafica somente a fase preliminar 4, e apresentar os
outros resultados em forma de tabela. Todas as fases realizadas seguiram o
mesmo procedimento.

Na figura 31 esta representado o perfil de concentracdo de sulfato em
funcao do tempo para o teste 4 da etapa preliminar. Aos pontos
experimentais obtidos da concentracao de sulfato, foi ajustada a equacao

polinomial de segundo grau.
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Figura 31 - Concentracao de sulfato em funcao do tempo do teste preliminar

4 e a curva obtida por meio de regressao polinomial.
Fonte: Da autora.

O coeficiente de correlacao (R?) obtido para as curvas ajustadas e as

respectivas equacoes estao apresentados na Tabela 10.

Tabela 10 - Equacao obtida de concentracao de sulfato no meio liquido em
funcao do tempo e coeficiente de correlacao (R2) para a velocidade
de 0,07, 0,35 e 1,75 cm.min-!

Fase Velocidade Ca R>
(cm.min-1) (mg SO42-L-1)
Preliminar 4 0,07 -0,0276x2 - 5,283x + 544,57 0,9996
I 0,07 0,0052x2 - 4,3892x + 488,35 0,9907
I 0,35 -0,0605x2 - 1,0795x + 501,08 0,9888
111 1,75 -0,0923x2 - 1,2195x + 553,99 0,9966
1\ 0,07 0,0168x2 - 4,0586x + 253,34 0,9548
\Y% 0,35 -0,0246x2 - 2,4492x + 233,76 0,9743
VI 1,75 -0,0492x2 - 2,6116x + 268,31 0,9804
VII 1,75 0,0877x2% - 9,349x + 260,96 0,9832

Fonte: Da autora.

Na tabela 11, esta exposta a equacao de velocidade especifica de
utilizacao de substrato observada (rons) para cada velocidade aplicada e a
concentracdo de biomassa determinada no reator diferencial, encontrada
conforme explicado na secao 4.7. O robs foi obtido através da divisao da
derivada da equacao polinomial de segundo grau pela concentracao de

biomassa presente no reator.
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Tabela 11 - Equacao obtida de velocidade especifica observada (robs) € a
concentracdao de biomassa.

Fase Velocidade X Tobs
(cm.min-1) mg STV L-1 (mg SO42- mgSTV-! h-l)

Preliminar 4 0,07 40000 1,3800x10-6t + 1,3208x10-4
I 0,07 40000 -2,6000x10-7t + 1,0973x10-4

I 0,35 40000 3,0250%x10-6t + 2,6988x10-5

111 1,75 40000 4,6150x10-6t + 3,0488x10-5

1\Y 0,07 40000 -8,4000x10-7t + 1,0147x10-4

\Y 0,35 40000 1,2300%10-6t + 6,1230%10-5

VI 1,75 40000 2,4600x10-t + 6,5290%10-5

VII 1,75 40000 -4,3850%x10-6t + 2,3373x10+4

Fonte: Da autora.

Na figura 32 se encontra o ajuste de modelo cinético de primeira
ordem obtido a partir do perfil de In(Ca) em funcao do tempo, para o teste
preliminar 4. As outras fases foram feitas seguindo o mesmo procedimento.

O ajuste da curva é representado pela equacao (20):

InCa = — k1.t + InCa0 (20)

6,6

6,4 - y =-0,0179x + 6,3606
R*=0,968

In (Ca)

5,8 -
5,6 -

5,4 -

5,2 T T T T
0 10 20 30 40 50

Tempo (h)

Sulfato

Linear (Sulfato)

Figura 32 - Perfil de ajuste cinético para a curva do teste preliminar 4,

modelo de primeira ordem.
Fonte: Da autora.

Para cada curva ajustada, foram estimados os parametros cinéticos
intrinsecos de primeira ordem (K1). Tais parametros e os coeficientes de

correlacao (R2) estao apresentados na tabela 12.
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Tabela 12 - Valores da constante cinética de primeira ordem (k1) obtidos
para cada fase.

Velocidade K1

Fase (cn.min-1) (h-)) R?
Preliminar 4 0,07 0,0179 0,9658
I 0,07 0,0109 0,9872
II 0,35 0,0098 0,9264
I11 1,75 0,0136 0,9029
\Y 0,07 0,0200 0,9583
\Y 0,35 0,0269 0,9399
VI 1,75 0,0401 0,8892
VII 1,75 0,0648 0,9186

Fonte: Da autora.

Através da tabela 12, € possivel observar que na fase preliminar, na
qual nao havia concentracdao de ferro, o valor da constante cinética K1
apresentou valor 1,64 vezes maior do que para a mesma condicdo com a
adicao do ferro, demonstrando desta forma a inibicdo gerada por esse metal.

Pode-se observar através da tabela 12 o aumento da constante K1
conforme a velocidade superficial € aumentada, exceto na fase II, a qual
apresentou menor eficiéncia de reducao de sulfato e DQO dentre as que
foram estudadas nas mesmas condicoes. O comportamento da constante k é
esperado, visto que seu aumento reflete que a reacdo esta acontecendo de
forma mais rapida. O mesmo comportamento foi obtido por Fazolo (2003),
que variou a vazao de 2 a 15 L.min"! e constatou crescente aumento no valor
de k1.

O modelo proposto de primeira ordem apresentou bom ajuste, com R?2
meédio igual a 0,94. Por esse motivo optou-se por manté-lo no trabalho,
podendo dispensar outros métodos e modelos de ajuste. Além de apresentar
a constante cinética com valores proximos aos da literatura, apesar das
diferencas que existem na parte experimental entre os trabalhos.

Devido a variedade de condicboes operacionais possiveis para adotar no
experimento, como variacao da configuracao do biorreator, caracteristica do
inoculo, concentracoes, temperatura, entre outros, torna-se complexa a

comparacao da constante cinética entre os trabalhos. Entretanto, buscaram-
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se na literatura, condicoes aproximadas para comparar os dados
encontrados.

Na tabela 13, esta apresentado um resumo comparando alguns dos
resultados das pesquisas citadas neste topico com os resultados obtidos por
este trabalho. Vale ressaltar que na explanacado a unidade foi mantida a
mesma que os autores utilizaram em seus artigos, porém nesta tabela as
unidades foram convertidas para tornar mais simples a comparacao entre os

mesmos.

Tabela 13 - Constante cinética de primeira ordem (k1) de reducao do sulfato
em comparacao com a literatura com suas respectivas

caracteristicas.
Sulfato Doador de o K1

Autor (mgS042- L) elétrons T(C) (h1)
Preliminar 42 0,0179
Ia 0,0109
I 500 Etanol 301 0.0098
I112 0,0136
IVa 0,0200
Va 0,0269
Ve 250 Etanol 301 0.0401
VIIa 0,0648
Suggl‘;t) al. 1510 Esgoto Bruto 31+1,8 0,0421
spng g(g)'al' 96 Lactato 21£3 0,0022
1000¢ 0,0004
2000¢ 0,0955
3000¢ 0,0594
Sarti et al 10009 0,0002
2010 ' 20004 Etanol 3112 0,0092
( ) 30004 0,0000
1000¢ 0,0628
2000¢ 0,0100
3000¢ 0,0135

Fonte: Da autora.
Notas: 2 presente trabalho
b relacao DQO/sulfato = 1,81
¢ Sulfato + Etanol — Acetato + H,S
dSulfato + Etanol — H,S + CO,
¢ Sulfato + Acetato — H,S + CO,
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Na literatura sao encontrados alguns trabalhos que mostram a
cinética de reducao de sulfato (GHIGLIAZZA; ROVATTI, 2000; MOHANTY et
al., 2000; OYEKOLA; VAN; HARRISON, 2010; SILVA et al.,, 2011) sob
diferentes caracteristicas e modelos de ajuste.

Existem varios modelos matematicos desenvolvidos para a degradacao
biologica de substratos, incluindo cinética de primeira ordem, cinética de
Monod, cinética de Contois, cinética de Tessier e cinética de Moser. Cada
tipo de cinética tem um foco especifico. A cinética de primeira ordem, por
exemplo, considera a concentracao de substrato como a principal forca que
determina as taxas de reacao, o que significa que a concentracao de enzima
nao € uma limitacdo no sistema. Como uma melhoria para a cinética de
Monod, o modelo de Contois considera o fato de que a alta concentracao de
células fixadas na superficie das particulas poderia inibir a degradacao do
substrato, ou seja, € utilizado para representar efeitos de limitacdes de
difusdo no interior da biomassa imobilizada (VAVILIN, 1996; WANG; LI,
2014; WANG, 2016).

Moosa (2002) utilizou o modelo cinético de Contois modificado por
Chen e Hashimoto (1980) para encontrar os parametros cinéticos de
crescimento bacteriano e biorreducao de sulfato. As constantes ks
(constante de saturacao) obtidas para o biorreator continuo operado em
35°C e pH igual a 7,8 foi de 0,027, 0,038, 0,071 e 0,125kg.m3 para as
concentracoes de sulfato inicial de 1, 2, 5 e 10Kg.m3, respectivamente.

Sarti et al. (2010) operaram um reator ASBBR para o tratamento de
agua residuaria em trés concentracoes de sulfato: 1000, 2000 e 3000mg.L-1.
A constante cinética de primeira ordem encontrada pelos autores
considerando a sulfetogénese incompleta foi de 0,000437, 0,095578 e
0,059420h-1, respectivamente. Considerando a sulfetogénese completa, a
constante encontrada corresponde a 0,000235, 0,009219 e O, seguindo a
ordem crescente da concentracao de sulfato. A fonte de carbono utilizado foi
o etanol. Em altas concentracoes (2000 - 3000mg.L-!) houve predominio das
bactérias redutoras de sulfato incompletas. Por outro lado, para a
concentracao de 1000mg.L-1, a reducao foi realizada principalmente por

organismos acidogénicos, retratando a conversao do etanol em acido acético.
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Os resultados mostram que espécies distintas apresentam diferentes
preferéncias metabolicas em determinadas condicoes.

Hordijk, Hagenaars e Cappenberg (1984) realizaram estudos cinéticos
de reducao de sulfato por BRS em sedimentos de agua doce, realizado por
cromatografia liquida de alta pressao e microdestilacao. Para calcular a
constante k, os autores utilizaram o método de Turnover (BOUDART, 1995).
Foi avaliada a constante cinética para diferentes tamanhos de sedimentos,
sendo eles 86, 32, 12 e 3um, os k correspondentes sao 2,1, 3,2, 3,2 e 5,1,
respectivamente. Através dos dados, € possivel perceber maiores valores de k
para sedimentos que apresentam menor tamanho.

Spear, Figueroa e Honeyman (2000) estudaram a cinética de reducao
de sulfato e a cinética de reducado para sulfato e uranio conjuntamente,
ambas utilizando cultura mista e pura de BRS. A cultura mista continha a
BRS Desulfovibrio vulgaris juntamente com a Clostridium sp. O trabalho foi
realizado em reator batelada e em temperatura de 21+3°C. A fonte de
carbono utilizada foi o lactato. A reducdo do sulfato foi mais bem descrita
pela ordem zero, por outro lado, o modelo que se ajustou melhor aos dados
da reducao do sulfato associado ao metal uranio foi o de primeira ordem. A
concentracdo de uranio foi de 1mM para todas as fases, enquanto a de
sulfato variou entre 0,25, 1,0, 10 (para cultura mista de células) e 1mM
(para cultura pura D. desulfuricans), os valores para a constante cinética de
primeira ordem foram de 0,041, 0,071, 0,039 e 0,137min! (0,022h-1),
respectivamente.

Bernardez et al. (2013) estudaram a reducao do sulfato utilizando
BRS em reator batelada. Foi utilizada agua deionizada como doador de
elétrons com as seguintes concentracoes de sulfato inicial: 823, 1282 e
1790ml.L-1. A cinética de primeira ordem descreve o processo. O parametro
cinético k1l para geracdao de sulfeto foi de 0,046, 0,019 e 0,030h-,
respectivamente.

Subtil, Cassini e Gongcalves (2012) avaliaram a cinética de reducao de
sulfato em reator UASB tratando aguas residuais domésticas com baixas
concentracoes de matéria organica e sulfato. Segundo o autor, o modelo

cinético de primeira ordem mostrou bom ajuste para descrever a reducao de
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sulfato para diferentes relacoes DQO/sulfato. A constante cinética de
primeira ordem foi de 2,94x10-5, 2,03x10->, 1,56x105 e 1,17x10-5s"1 para as
relacoes DQO/sulfato de 1,16, 1,48, 1,70 e 1,81, respectivamente.

Na tabela 13, cada pesquisa tem sua peculiaridade e caracteristicas,
entretanto todos eles trabalharam na reducao de sulfato em aguas
residuarias. Através desta tabela € possivel avaliar o parametro cinético k1l
para reacoes de primeira ordem sendo comparaveis aos encontrados na
literatura.

A partir dos resultados obtidos nesta pesquisa, verificou-se que os
reatores diferenciais sado adequados para determinar os parametros

cinéticos, além de possibilitar menor gasto de reagentes.

5.3.4 Avaliacao de transferéncia de massa interna

O presente trabalho visa encontrar os parametros cinéticos e os efeitos
de transferéncia de massa interna nos biorreatores utilizando biomassa
granular, sendo um dos primeiros a trabalhar neste topico para reducao de
sulfato em aguas residuais.

Na tabela 14 estao representados os valores do modulo de Thiele
observado (@) para cada fase estudada. Os resultados apresentaram valores
bem menores do que 0,3, critério utilizado por Baylei e Ollis para avaliar se
ha resisténcia a transferéncia de massa intraparticular em sistemas com
células imobilizadas, conforme retratado na revisao bibliografica, tabela 1.
De acordo com esse critério, pode-se aferir pelos dados obtidos que nao ha
resisténcia a transferéncia de interna para essas condicoes, sendo a
velocidade de consumo de substrato limitada a cinética da reacao e nao aos

efeitos difusionais.
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Tabela 14 - Valores de modulo de Thiele observado (@) obtidos para cada

fase.
Velocidade Modulo de Thiele
Fase .
(cm.min-1) observado (o)
Preliminar 4 0,07 0,0086
I 0,07 0,0071
II 0,35 0,0018
111 1,75 0,0020
1A% 0,07 0,0132
\Y 0,35 0,0080
VI 1,75 0,0085
VII 1,75 0,0304

Fonte: Da autora.

Devido a escassez na literatura de trabalhos que utilizam reducao do
sulfato e biomassa granular para o calculo de resisténcia interna a
transferéncia de massa, o critério de comparacado foi para tratamento de
efluentes liquidos em sistema anaerdbio, conforme representado pela tabela
15. Maiores informacoes dos trabalhos apresentados estdo relatados no
texto.

Gagnon e Huck (2001) utilizaram carvao ativado granular
biologicamente ativo para filtrar agua de torneira e usar como inoculo para o
crescimento de biofilmes em reatores anulares. Teve como principal objetivo
analisar a taxa de utilizacdo de compostos organicos por biofilmes e
comparar a taxa de transferéncia de massa da matéria organica
biodegradavel na superficie do biofilme e no seu interior. Chegaram a
conclusao que nem a resisténcia de massa externa e nem a interna limitou a
remocao da matéria organica. Através da regressao linear, os autores
concluiram que o processo aproxima-se de uma expressao de primeira
ordem. Para encontrar os valores de modulo de Thiele, os pesquisadores
adotaram os seguintes valores de fluxos de matéria organica biodegradavel:
0,22, 1,8, 3,0, 6,7, 0,071, 0,53, 0,087 e 0,30mgC/m?2.h, de forma respectiva
aos valores representados na tabela.

Moraes e Foresti (2012) determinaram os parametros cinéticos
intrinsecos da desnitrificacdo autotréfica via nitrato e nitrito com o uso de
reatores diferenciais contendo biomassa imobilizada. Os reatores foram

alimentados com esgoto sintético e foram aplicadas diferentes concentracoes
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de sulfeto. Os autores chegaram a conclusdao que um modelo cinético de
meia ordem poderia ser aplicado para descrever este bioprocesso. O modulo
de thiele observado encontrado pelos autores através da desnitrificacao via
nitrato foi de 0,003 para as velocidades de 0,054 e 0,075cm.s"!. Para a
desnitrificacao via nitrito os valores achados corresponde a 0,012 e 0,014
para as velocidades de 0,069 e 0,075cm.s"!, respectivamente.

Damasceno (2008) avaliou a degradacao do aldicarbe em biorreator
anaerobio horizontal de leito fixo. No trabalho foi estudado trés niveis de
oxidacao, sendo eles o metanogénico, sulfetogénico e desnitrificante. O autor
realizou ensaios em reatores diferenciais com concentracao de 10mg.L-! de
aldicarbe para avaliar a existéncia de resisténcia a transferéncia de massa e
os parametros cinéticos. Os resultados demonstraram que nao houve
influéncia significativa de resisténcia a transferéncia de massa externa e
interna na velocidade global de conversao de aldicarbe. A constante cinética
de primeira ordem encontrada foi de 1,46+0,09-10-L.mgSTV-l.h-l. As
velocidades testadas para os modulos de thiele apresentados na tabela foram
de 4,2, 25,5 e 78,3cm.h"!, respectivamente.

Zaiat, Vieira e Foresti (1997) realizaram o tratamento de aguas
residuarias em um reator diferencial para avaliar os parametros cinéticos
intrinsecos e a resisténcia a transferéncia de massa interna. A biomassa foi
imobilizada em matrizes de espuma de poliuretano e glicose foi utilizada
como substrato. O moédulo de thiele foi calculado em funcao da concentracao
do substrato, o qual apresenta as seguintes concentracodes: 228, 220, 170,
140, 110, 80 e S0mgDQO.L1, de forma respectiva aos valores da tabela.

Apesar de cada trabalho ter uma especificidade e possuir variacao de
dados dentro das suas proprias pesquisas, todas as literaturas apresentadas
na tabela 15 apresentam valores de modulo de Thiele observado bem
inferiores ao considerado para existir resisténcia a transferéncia de massa

interna (0,3).
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Tabela 15 - Modulo de Thiele observado em comparacao com a literatura em

tratamento anaerobio de aguas residuarias

Modulo de
Autor Tratamento Thiele
observado
(@)

Preliminar 42 0,0086
[2 0,0071

g 0,0018

igi Reducao de sulfato 8:8(@2

Va 0,0080

VIa 0,0085
VIa 0,0304
0,015

0,087

0,087

Gagnon e Degradacao de 0,086
Huck (2001) matéria organica 0,020
0,066

0,016

0,024

0,059

0,065

Zaiat et al. Degrgdagé? qle 0,073
(1997) materle} organica 0,084
(glicose) 0,098

0,116

0,143

Moraes e Des.nitr.i ficagao 0,003

Foresti via nitrato

(2012) Desnitrificacao 0,012
via nitrito 0,014

Damasceno Degradacao de matéria 0,0091
. . 0,0084

(2008) organica (aldicarbe) 0.0091

Fonte: Da autora.
Nota: 2 presente trabalho

Segundo Gapes, Wilén e Keller (2004), em sistemas que utilizam flocos

ou granulos, a resisténcia a transferéncia de massa externa nao € possivel

de ocorrer em sistemas com auséncia de limitacao de transferéncia de massa

interna. Por outro lado, a limitacao de transferéncia de massa interna pode

ocorrer na auséncia da externa. Dada essa constatacao, como no presente

trabalho nao houve resisténcia intraparticular, a resisténcia externa pode
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ser desprezada. E através dos resultados obtidos pelo modulo de thiele
observado, conclui-se que para essas condi¢coes adotadas no trabalho, nao

ha predominio de efeitos de transporte.
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6 CONCLUSOES

Os resultados obtidos durante o desenvolvimento deste trabalho
permitem concluir que:

v' O método proposto para determinacao dos raios equivalentes das
bioparticulas através do software CAD se mostrou satisfatério. Por
meio dessa ferramenta foi possivel quantificar a area de cada granulo
da amostra e por fim obter o valor médio do raio equivalente igual a
1,835+0,05 mm.

v' O ferro apresentou acumulo por adsor¢do nos biorreatores, visualizado
através do segundo ponto dos perfis temporais e provocou inibicao nos
reatores em altas concentragoes (igual a 100mg.L-1).

v'O aumento da velocidade de escoamento nos biorreatores diferenciais
resultou em melhor eficiéncia de remocao de sulfato e DQO,
decorrente do maior numero de vezes em que o volume foi trocado
quando utilizado maiores velocidades, o que possibilitou maior contato
do meio de DAM com os microrganismos.

v O modelo cinético de primeira ordem mostrou-se representativo para
descrever a reducao do sulfato em todas as fases estudadas e as
constantes apresentaram tendéncia de elevacdao com o aumento da
velocidade superficial.

v Os valores de moédulo de Thiele observado indicam que nédo ha

resisténcia intraparticular para as condicoes operacionais estudadas.
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7 SUGESTOES

e Determinar parametros cinéticos na reducao de sulfato em diferentes
temperaturas.

e Determinar parametros cinéticos utilizando imobilizacao celular em
suporte inerte, e comparar este com os parametros obtidos através da
imobilizacdo em biomassa granular.

e Comparar modelos para ajuste cinético (cinética de primeira ordem,
Monod, Contois e de Moser, por exemplo).

e Mudar a relacdo DQO/sulfato para avaliar seu efeito no
comportamento do sistema.

e Determinar parametros cinéticos utilizando outras fontes de carbono,

como o soro de leite ou glicose, por exemplo.
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APENDICE A

Na tabela A.1 estao representados todos os valores encontrados do raio
equivalente. Ao somar os valores da coluna do lado direito, € encontrado o
valor de 268, numero total da amostra. O ponto decimal é dois digitos a

esquerda da linha vertical, ou seja, 4 |3 quer dizer 0,043cm.

Tabela A.1 - Diagrama de ramo e folha

4 3

5 [26779
6 |7

7 111269
8

9

133566679

13444788

100123448

1123577888
1212245677888

13 (44588

14 1000013455788
15/011344558899

16 00011348999

17 112234566778

18 00122234455677889

19 1022334555666777788889999
201002444555666777889
21]000111233333344588889
221001123444455566677789
23000012222334445677899
2400011122223334455899
25]01123334459

263399

271003

281137




