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RESUMO

A procura por solucoes que levem a remocao de sulfato em aguas de drenagem
acida de mina (DAM) utilizando reator anaerobio operado em bateladas
sequenciais (ASBR) €é wuma necessidade que demanda pesquisa e
desenvolvimento. A atividade mineradora, embora extremamente necessaria,
apresenta um viés fortemente negativo, decorrente da elevada quantidade de
rejeito gerado no seu processo. O problema € potencializado quando o minério
tratado € sulfetado e o seu rejeito, em contato com oxigénio e agua, acarreta a
formacao de uma agua residuaria denominada drenagem acida de mina (DAM),
caracterizada por elevada acidez (baixo pH) e presenca de metais e sulfato
dissolvidos. Este processo € acelerado por bactérias existentes no proprio
ambiente. Neste trabalho foi utilizada técnica de biorremediacdo para o
tratamento da DAM na qual as bactérias redutoras de sulfato (BRS) através de
seu metabolismo dissimilatorio geram alcalinidade, aumentando o pH do meio,
removem sulfato e precipitam metais existentes na solucao através do sulfeto
gerado no processo. Utilizou-se reator ASBR, operando com relacado entre a
demanda quimica de oxigénio (DQO) e SO42- igual a 1,0 e usando etanol como
fonte de carbono e doador de elétrons. Ao longo de mais de 200 dias de
operacao do reator ASBR, foi avaliada sua adaptacdao bem como a operacao com
concentracao inicial de 1,0 e 1,5 g.L-! e adicao de Fe?*, Zn2* e Cu2* com ciclos
de operacao de 24 e 48 horas. O pH inicial foi mantido em 4,0 ao longo de toda
a operacao. As faixas de variacdo dos valores médios obtidos para os
parametros analisados foram as seguintes: pH saida - 6,5 a 7,4; remocao SO42-
- 43 a 65 %; remocao de DQO - 66 a 90 %; concentracao sulfeto — 3,7 a 56,6

mg.L-! e as remocoes de Fe2*, Zn2* e Cu2* acima de 99 %.

Palavras-chave: Biorremediacao. Drenagem acida de mina. Sulfato. Bactéria

redutora de sulfato, Reator anaerobio em batelada sequencial (ASBR).



ABSTRACT

The search for solutions to achieve sulfate removal from acid mine drainage
(AMD) using anaerobic stirred batch reactor (ASBR) demands research and
development. The mining industry, although extremely necessary to the human
development, has a strongly negative characteristic due to the high quantity of
residues generated in its process. The problem is emphasized when the
processed ore is sulfide base and its residue, in contact with oxygen and water,
produces a wastewater named acid mine drainage (AMD), characterized by high
acidity (low pH) and the presence of dissolved heavy metals and sulfate. This
process is catalyzed by bacteria existing in the environment. In this work was
used a bioremediation technology to treat the AMD where the sulfate reducing
bacteria (SRB) through their own dissimilatory metabolism are able to generate
alkalinity, increasing the environmental pH, remove sulfate and settle existing
metals in the solution due to the reaction with the sulfide generated in the
process. In this work was used an ASBR operating with COD/S0O42- ratio equal
to 1.0 and using ethanol as source of carbon and electron donor. Along more
than 200 days of the ASBR operation, aspects such as adaptation and
operation adding Fe?*, Zn?* and Cu?* were evaluated operating with cycles of 24
and 48 hours. The initial pH was kept around 4.0 along all the experiment. The
average value ranges achieved were: pH effluent — 6.5 to 7.4; SO42- removal - 43
to 65 %; DQO removal — 66 to 90%; sulfide concentration — 3.7 to 56.6 mg.L-!

and removal of Fe2*, Zn2* and Cu?* were higher than 99 %.

Keywords: Bioremediation. Acid mine drainage. Sulfate. Sulfate reducing
bacteria. Anaerobic sequencing batch reactor (ASBR).
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1 INTRODUCAO

Considerando como poluicao todo dano ou alteracao causado a uma
condicao originalmente pura, merece destaque o grande potencial poluidor
decorrente dos diversos ramos da mineracdo ao processar, principalmente,
minérios ricos em enxofre onde os sulfetos de ferro sdao os mais comuns, com
destaque para a pirita (Fe2S), o sulfeto mais abundante, que aparece associado
a muitos metais de valor comercial que ocorrem como sulfeto.

Quando expostos a condi¢coes oxidantes, os minerais sulfetados oxidam na
presenca de agua e oxigénio, acarretando a formacao de uma solucao
denominada drenagem acida de mina (DAM). Caracterizada pelo baixo pH e
existéncia de SO42- e metais dissolvidos, pode comprometer a qualidade da
agua em seu entorno e/ou ecossistemas aquaticos e corpos d’agua que venham
a ser atingidos. Ou seja, a DAM tem origem em processos quimicos e biologicos
naturais.

A geracao de DAM geralmente, mas nao exclusivamente, ocorre em rochas
com agregados de sulfeto de ferro. Embora este processo ocorra naturalmente,
a mineracdo pode acelerar a geracao simplesmente através do aumento da
quantidade de sulfeto exposta ao ar. Este processo ocorre naturalmente por
meio de bactérias que auxiliam na decomposicao dos sulfetos minerais
existentes.

Cada mina € unica em termos de seu potencial de geracao de DAM e,
portanto, a natureza e o tamanho dos riscos associados e a viabilidade das
opcoes de mitigacdo sao especificos para cada local. Nao existem métodos
padronizados para classificar, medir e reduzir os riscos associados a DAM. A
mineracdo de certos metais, incluindo ouro, cobre e zinco esta associada com
problemas de DAM (AKCIL; KOLDAS, 2006).

Fatores tais como pH, temperatura, presenca de oxigénio e agua e a

presenca de microrganismos influenciam na velocidade de geracao de DAM.
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A necessidade de disponibilizar agua em quantidade e qualidade
adequadas para o uso humano, bem como, com qualidade suficiente para que
haja autodepuracao, demanda a utilizacao de recursos para mitigar o impacto
decorrente dos poluentes presentes na agua.

O tratamento convencional da DAM consiste no processo quimico de
neutralizacao da acidez com reagentes alcalinos, o que acarreta geracao de
residuos, cuja destinacao adequada implica em expressivo gasto adicional.

A biorremediacao pode ser uma tecnologia alternativa para o tratamento
da DAM consistindo na utilizacao das bactérias redutoras de sulfato — BRS, que
formam um grupo de microrganismos que utiliza o SO42- como aceptor final de
eléetrons. Em sistemas anaerdbios, o SO42- € reduzido na presenca de um
doador de elétrons, consumindo a acidez gerada no meio e produzindo sulfeto
como produto final. O sulfeto produzido pode reagir com os metais dissolvidos
na DAM, formando sulfetos metalicos que precipitam como soélidos insoluveis,
podendo ser recuperados e reaproveitados. Assim, € possivel a remocdo de
S042-, aumento do pH e, adicionalmente a recuperacao dos metais.

O tratamento da DAM através de biorreatores utilizando bactérias
redutoras de sulfato (BRS) necessita que haja uma selecdo cuidadosa da fonte
de carbono organico para assegurar um tratamento com desempenho e
eficiéncia de longo prazo (NECULITA; ZAGURY, 2008).

A adaptacao de tal sistema de tratamento demanda o entendimento do
relacionamento existente entre os microrganismos, suas respostas as condicoes
prevalentes no efluente, da cinética das reacoes de conversao dos substratos
em produtos finais € o dominio do conjunto de reacdes quimicas envolvendo os
produtos finais do metabolismo microbiano e os componentes da DAM.

Para o tratamento biologico de DAM existem varias alternativas disponiveis
de reatores e, neste trabalho foi considerada a opcao de utilizar o reator
anaerobio operado em bateladas sequenciais — ASBR. Este tipo de reator tem a
vantagem de permitir que altas conversoes possam ser obtidas, deixando o

reagente no reator por longo periodo de tempo.
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Assim, o tratamento biolégico se apresenta como uma alternativa potencial
e ambientalmente correta para mitigar o impacto decorrente da existéncia de

elevados teores de SO42- em aguas residuarias.
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2 OBJETIVO

O objetivo principal deste trabalho foi testar a remocao de sulfato em
aguas de drenagem acida de mina (DAM) sintética, utilizando reator anaeroébio
operado em batelada (ASBR), com biomassa granular, operando com relacao
entre a demanda quimica de oxigénio (DQO) e SO42-igual a 1,0 e usando etanol

como fonte de carbono e doador de elétrons.

2.1 OBJETIVOS ESPECIFICOS

a) Testar o desempenho do reator para operacao com concentracao de

SO42- de1000 mg.L't e 1500 mg.L'1;

b) Testar a remocao de metais Fe2*, Zn2* e Cu?*,;

c) Testar o tempo de ciclo de operacao de 24 e 48 horas;

d) Obter parametros cinéticos aparentes de remocao do SO42-.

e) Verificar a influéncia da presenca de metais (ferro, zinco e cobre)

sobre a reducao do sulfato e sobre a remocao dos proprios metais da

fase liquida.
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3 REVISAO DE LITERATURA

A literatura tem mostrado uma série de pesquisas relacionadas ao
tratamento biologico, utilizando as bactérias redutoras de sulfato — BRS, para
remocao de SO42- de DAM, associado a utilizacdo de reator em batelada, visto
que este reator apresenta varias vantagens operacionais, quando comparado a
outros reatores anaerobios, tais como retencao de biomassa, controle eficiente
da operacdo e por nao precisar de separador de biomassa. Sao especialmente
uteis em estudos para entendimento de varios aspectos fundamentais da
degradacao anaerobia devido a viabilidade de sua instrumentacdo que permite

um eficiente controle do processo (PINHO et al., 2004).

3.1 DRENAGEM ACIDA DE MINA - DAM

A drenagem acida de mina (DAM) se origina através de processos quimicos
e biologicos naturais que sao catalisados pelas condicoes de armazenagem/
empilhamento do grande volume de rejeito de minério sulfetado que fica
exposto a agua e ao oxigénio. Nesta exposicdo ocorre a oxidacdo dos minérios
sulfetados, gerando sulfato dissolvido, com consequente formacao de acido
sulftirico, acarretando diminuicao expressiva do pH da solucao formada,
dissolvendo sais e metais pesados. Estas caracteristicas da solucado formada
comprometem a qualidade da agua existente em seu entorno ou mesmo em
cursos de agua que possam ser atingidos, colocando em risco a vida aquatica
nos corpos receptores, além de inviabilizar o uso desta agua para o
abastecimento domeéstico ou comercial e pode ter um longo efeito poluidor
mesmo quando cessada a atividade mineradora no local (AKCIL; KOLDAS,

2006; RODRIGUEZ, 2010; VIEIRA, 2014).
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Durante a formacao da DAM, o oxigénio atmosférico oxida rapidamente a
pirita, liberando grandes quantidades de acido sulftirico e ions de ferro (Fe3*)
que € precipitado como hidroxido férrico ou “yellow boy” de acordo com a
equacao (1) (ROBINSON-LORA; BRENNAN, 2009).

4Fe S, () + 150;(pq) + 14H;0(y) — 4Fe(OH)3 (s { +8$Oﬁ_(Aq) + 16HJEAq) (1)

Os sulfetos metalicos podem ser oxidados quimicamente de duas
maneiras. A primeira que € o mecanismo via tiossulfato envolve a pirita (FeS»),
bisulfeto de molibdénio (MoS2) e sulfeto de tungsténio (WS2). Na segunda, os
demais sulfetos metalicos sao oxidados quimicamente pelo mecanismo de
polissulfeto (VIEIRA, 2014).

A velocidade de geracdao da DAM é afetada por fatores tais como a presenca
de oxigénio, pH, temperatura, superficie de contato dos sulfetos metalicos,
presenca de microrganismos e também pela atividade quimica do Fe3*, que em
pH entre 2,3 e 3,5 precipita como Fe(OH)s e jarosita (KoFes(OH)12(SO4)4),
disponibilizando ions H* na fase liquida, contribuindo para o abaixamento do
pH (AKCIL; KOLDAS, 2006).

O Fe2*, SO42- e H* dissolvidos representam um aumento tanto no soélido
dissolvido total quanto na acidez da agua que leva a diminuicao do pH. Se o
ambiente no entorno for suficientemente oxidante (dependente da concentracao
de O2, pH e atividade bacteriana), o ion ferroso (Fe2*) se oxidara para ion férrico
(Fe3*). Em valores de pH entre 2,3 e 3,5, o ion férrico precipita como Fe(OH)s,
reduzindo a concentracado de Fe3* soluvel em solucdo, enquanto
simultaneamente diminui o pH.

Bactérias que ocorrem naturalmente podem acelerar a producao de DAM
devido sua atuacao na decomposicao dos minerais sulfetados. Em geral, a acao
da Acidithiobacillus ferroxidans tem envolvido a oxidacdo da pirita (Fe2S);
contudo, a bactéria pode acelerar a oxidacdo de sulfetos de antimoénio, galio,
molibdénio, arsénio, cobre, cadmio, cobalto, niquel, chumbo e zinco. Para a
bactéria crescer, as condicoes ambientais devem ser favoraveis. Por exemplo, a

Acidithiobacillus ferroxidans € mais ativa em aguas com pH menor que 3,2. Se
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as condicoes nao forem favoraveis, a influéncia bacteriana sobre a geracao
acida sera minima (AKCIL; KOLDAS, 2006).

Ao lidar com processos biologicos, deve-se ter em mente a adequacao das
condicoes necessarias para o metabolismo microbiolégico envolvido que
consiste na soma de todos os processos quimicos realizados pelos organismos
vivos. Por sua vez, o metabolismo inclui o catabolismo que corresponde as
reacoes que liberam energia para as atividades celulares, através da quebra de
moléculas complexas em moléculas mais simples e, o anabolismo que sao as
reacoes que necessitam de energia para sintetizar moléculas complexas a partir
de moléculas mais simples.

No processamento biolégico do enxofre os microrganismos desempenham
papéis fundamentais, catalisando reacdes tanto de oxidacdo como de reducao
de seus compostos. Essas reacoes incluem: (1) reducao dissimilatéria do sulfato
— a reducao de sulfato para sulfeto esta ligada a conservacao de energia e
crescimento; (2) reducao dissimilatéria do enxofre — o aceptor de elétrons € o
enxofre elementar; (3) reducao assimilatoria do sulfato — o sulfeto reduzido é
assimilado na biomassa, proteinas, aminoacidos e cofatores pelas plantas,
fungos e microrganismos; (4) mineralizacdo dos compostos organicos com
sulfeto de hidrogénio liberado; (5) oxidagcdo do sulfeto por Oz, NO3-, Fe3* ou
Mn* como aceptores de elétrons pelas bactérias litotroficas e fototroficas,
produzindo enxofre e subsequentemente sulfato (SANCHEZ-ANDREA et al.,
2014).

Os microrganismos encontrados na DAM incluem tanto procariotos
acidofilos como eucariotos. Somam-se as bem conhecidas acidofilas, as
“acidofilas moderadas”, descobertas mais recentemente, ou seja, aquelas que
vivem em aguas de mina menos acidas (pH 3 — 6) (HALLBERG et al., 2010).

Em relacdo a DAM, os fatores primarios que determinam a sua taxa de
geracao sao: pH, temperatura, % oxigénio da fase gasosa, concentracdo de
oxigénio na fase aquosa, grau de saturacdo com agua, atividade quimica do

Fe3*, area superficial do sulfeto metalico exposta, energia de ativacao quimica
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requerida para iniciar a geracao acida e, atividade bacteriana (AKCIL; KOLDAS,

2006).

3.2 BACTERIA REDUTORA DE SULFATO - BRS

A respiracdo anaerobia € um processo que ocorre com um restrito grupo de
bactérias que utiliza compostos inorganicos como aceptores finais de elétrons,
diferentes de Oz, geralmente, substancias oxidadas: nitratos, sulfatos e
carbonatos. O metabolismo das BRS é de grande importancia no processo de
digestao anaerobia, principalmente pelo seu produto final, o sulfeto de
hidrogénio. A producao de sulfetos € um processo onde o sulfato e outros
compostos a base de enxofre sdo utilizados como aceptores de elétrons, durante
a oxidacao de compostos organicos. Os microorganismos do grupo de bactérias
redutoras de sulfato tém em comum o metabolismo dissimilatério do sulfato
(processo através do qual o sulfeto é excretado para o ambiente, ou seja, nao é
totalmente utilizado na sintese celular, sob condicdes de anaerobiose estrita)
(CAO et al., 2009; CHERNICHARO, 1997; LUPTAKOVA; KUSNIEROVA, 2005;
SANCHEZ-ANDREA et al., 2014; TANG; BASKARAN; NEMATI, 2009).

O tratamento da DAM pelas BRS é baseado na capacidade das mesmas de
reduzir sulfatos para sulfeto de hidrogénio, que reage com metais para formar
precipitados soluveis de metais bivalentes como sulfetos metalicos. O
metabolismo das BRS também gera alcalinidade, que contribui para a
neutralizacdo da DAM (CAO et al., 2009; LUPTAKOVA; KUSNIEROVA, 2005).

A presenca de sulfato numa agua residuaria provoca alteracao das rotas
metabolicas no digestor anaerobio, em virtude de uma competicdo por
substrato, que se estabelece entre as bactérias redutoras de sulfato e os
microrganismos fermentativos, acetogénicos e metanogénicos. A capacidade de
utilizar acetato e hidrogénio torna as BRS competidoras por substratos comuns

aos das metanogénicas. A magnitude dessa competicdo esta relacionada a uma
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série de aspectos, particularmente o pH e a relacao DQO/SO4% na agua
residuaria. Com a reducao de SO42- ocorre formacao de H2S que € um composto
inibidor para as arqueas metanogénicas. Na pratica, os microrganismos
produtores de metano tém um crescimento 6timo na faixa de pH entre 6,6 e 7,4
(CHERNICHARO, 1997).

Os fatores ambientais que influenciam a competicdo microbiana séao
numerosos € intrinsecamente relacionados, por isso a descricao da competicao
entre arqueas metanogénicas e BRS dentro de um reator € complexa (SPEECE,
1996).

Portanto, um substrato ideal para a biorremediacao de DAM precisa ter as
seguintes caracteristicas para suportar a atividade das BRS: prover os
nutrientes necessarios, capacidade de tamponamento e, fornecimento de longa
duracao de doador de elétrons (ROBINSON-LORA; BRENNAN, 2009).

Em relacdo a temperatura, a faixa 6tima para o crescimento das BRS é
entre 30 e 35 9C, enquanto que o pH do meio tem um efeito significativo tanto
sobre o crescimento das BRS como sobre a reducao de sulfato, sendo sua faixa
o6tima de 7,0 — 7,5 (ZHANG; WANG, 2014).

De acordo com Chernicharo (1997) podem ser destacados dois grandes
grupos de bactérias redutoras de sulfato (BRS), exemplificados a seguir:

a) O grupo de espécies que oxidam seus substratos, de forma
incompleta, até o acetato — Desulfobulus sp., Desulfomonas sp., a
maioria das espécies do género Desulfotomaculum. Este grupo quando
presente em um reator anaerobio pode ser considerado acetoclastico
nao-fermentativo;

b) O grupo de espécies capazes de oxidar completamente seus
substratos organicos, incluindo acetato até gas carbonico -
Desulfobacter, Desulfococcus, Desulfosarcina, Desulfobacterium e
Desulfonema.

Dependendo do pH o enxofre se apresenta em diversas formas: S2-, HS- e

H>S dissolvido. A forma dissociada (Sulfeto de hidrogénio livre) é responsavel

pela toxidade e inibicao das bactérias. As arquéias metanogénicas sao afetadas
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por concentracao de 150 mg.L-! enquanto em concentracdo de 1000 mg.L-!
ocorre uma inibicao de 50% nas sulfetogénicas. Um aspecto importante &€ a
ocorréncia da “protecao do sulfeto”. Ou seja, o sulfeto biogénico pode isolar as

BRS do efeito toxico dos metais, precipitando-os (UTGIKAR, 2002).

3.3 TRATAMENTO BIOLOGICO DA DAM

Quando se considera a biorremediacao como um método de tratamento da
DAM, destaca-se o fato de que ele usa microrganismos para remoc¢ao ou
mitigacdo de poluentes em aguas superficiais, subterraneas ou solos. Dentre as
alternativas para biorremediacao da DAM esta o processo anaerébio de reducao
de sulfato.

A esséncia deste tratamento biolégico é a utilizacdo de BRS que tém
importancia econéomica, ambiental e biotecnolégica por tratar-se de um grupo
diversificado de bactérias anaerdbias capazes de promover a reducao do sulfato
mediante a oxidacdo de substratos organicos ou H2 em ambiente anaerobio.

Na presenca de SO42, as bactérias acidogénicas, acetogénicas e
metanogénicas competem com as BRS pelo substrato disponivel. O resultado
desta competicao € importante, pois ele determina como o sulfeto e o metano,
produtos finais dos processos de mineralizacdo anaerdbios, serdao produzidos
(POL, 1998).

O etanol € um bom substrato para as BRS, podendo ser usado como fonte
de carbono e doador de elétrons, e adequado ao uso em larga escala. Porém,
deve-se observar o percentual organico no efluente do reator, isto €, a
quantidade nao utilizada de doador de elétrons (KAKSONEN et al., 2003).

A reducao biologica do sulfato é inibida por baixo pH, sulfeto de
hidrogénio, elevadas concentracoes de metais e alguns anions, ou seja, as
concentracoes iniciais dos metais podem agir como inibidores do processo

(KAKSONEN; PUHAKKA, 2007).
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Os processos biologicos aplicados para a reducao de sulfato no tratamento
de aguas residuarias provenientes de mineracao se dividem em processos
passivos e ativos. O tratamento ativo decorrente do uso de biorreatores opera
com biomassa mais especifica e permite minimizar a competicao com outros
grupos microbianos (KAKSONEN; PUHAKKA, 2007; VIEIRA, 2014).

Um aspecto a ser considerado em relacao a utilizacao de biomassa refere-
se a distincao entre os conceitos de floculacao e granulacdo. Ou seja, a
biomassa floculada € um conglomerado de bactérias e outras particulas que
apresentam uma estrutura fraca onde apos decantacao fica dificil, senao
impossivel, a deteccao de flocos individuais. Por outro lado, em termos gerais,
granulacao € o processo através do qual bactérias, polimeros extracelulares e
materiais inorganicos sao incorporados em particulas densas, peletizadas. A
biomassa granular € um aglomerado de biomassa e outros materiais que tém
uma estrutura e limites bem definidos, perceptiveis a olho nu. Os granulos
decantam como particulas discretas e muito mais rapido que as particulas
floculadas (WIRTZ, 1994).

Os fatores ambientais que influenciam a competicdo microbiana sao
numerosos e intrinsecamente relacionados, por isso a descricao da competicao
entre arqueas metanogénicas e BRS dentro de um reator € complexa (SPEECE,
1996).

Kousi et al. (2011), utilizando reator em batelada para tratamento da DAM,
mostraram que, devido a alcalinidade gerada, o pH final era sempre cerca de
7,5 mesmo com pH inicial de 3,0 — 3,5, isto €, o processo metabdlico das BRS
nao era afetado negativamente , nem inibido, pelo baixo pH inicial e a
sulfetogénese pode ocorrer com baixos valores iniciais de pH, confirmando a
viabilidade e a eficiéncia do processo. A variacao do pH provou que a cultura
estava adaptada com sucesso para o doador de elétrons e para a presenca de
metais pesados.

A liberacao de ions HCO3z™ decorrente da reducao do sulfato, associado ao

consumo de protons eleva o pH, minimizando um dos aspectos negativos da

DAM.
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Em relacao ao tratamento biolégico, ha o fato de que a maioria dos estudos
sobre tratamento de aguas residuarias contendo metais, usando biorreatores,
tem sido conduzida com DAM sintética, contendo poucos metais, com o
proposito de simplificacdao. Contudo, a DAM real contém um maior numero de
metais, o que torna o tratamento mais desafiador (SAHINKAYA et al., 2011).

Costa (2009), relata que pH menor que 5,5 nao € adequado as BRS e,
enfatiza que a reducao biolégica do sulfato € limitada pelo pH.

A aplicacao da reducao do SO42- em combinacao com técnicas de remocao
de sulfeto e, em particular a oxidacao parcial do sulfeto para enxofre elementar,
pode ser usada para a remocao do sulfato existente em aguas residuarias. Com
o objetivo de conseguir uma reducao completa do sulfato € necessaria relacao
DQO/ S0O42?- igual a 0,67 na agua residuaria. Se a relacao for menor, tem que
ser adicionada uma quantidade extra do doador de elétrons (por exemplo:
metanol, etanol, H> ou gas sintético). A oxidacao parcial do sulfeto para enxofre
elementar necessita concentracdo de oxigénio dissolvido abaixo de 0,1 mg.L!
no reator de oxidacao do sulfeto (POL, 1998).

Considerando o contaminante sulfato, o tratamento bioldgico pode ser
aplicado utilizando diferentes materiais organicos (dejetos suinos, residuos de
abatedouro, etc.) como inoculo do sistema, fontes que se destacam pela ampla
disponibilidade e baixo custo, tornando este tratamento uma alternativa,
ambientalmente adequada, para mitigar o impacto decorrente da existéncia de

elevados teores de sulfato em aguas residuarias.

3.4 REATOR ANAEROBIO EM BATELADA

Em seu trabalho, Wirtz (1994), considerou, aquela época, o reator ASBR
como um dos mais recentes desenvolvimentos em tratamento anaerobio. Ele foi

desenvolvido por Richard R. Dague e estudantes graduados da Universidade do
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Estado de Iowa, cuja patente US NO 5.185.079 para o ASBR foi registrada em
fevereiro de 1993.

A evolucao dos processos anaerobios de tratamento de aguas residuarias
fez com que os mesmos fossem valorizados na década de 70 e assim, surgiram
novas propostas relacionadas as concepcoes fisicas das unidades de conversao
biologica (SILVA, 2005).

O ASBR é um dos equipamentos utilizados para o tratamento da DAM que
tem como uma de suas caracteristicas, o fato do reagente permanecer no reator
por um longo periodo de tempo o que permite conseguir elevadas taxas de
conversao. Ou seja, quanto mais tempo o reagente permanecer no reator, mais
ele sera convertido a produto, até que o equilibrio seja atingido ou até que o
reagente seja totalmente consumido. Devido a sua operacdo em regime
intermitente, possibilita controlar a duracao do tempo de ciclo para que seja
obtida a qualidade necessaria do efluente tratado de modo que permita seu
lancamento no corpo receptor, seguindo os padroes estabelecidos de emissao,
associado ao fato de poder tratar efluentes gerados em operacoes intermitentes
ou sazonais, diferentemente dos reatores continuos. Porém, ele apresenta
desvantagens, tais como altos custos de operacao, variabilidade de produtos de
batelada a batelada e dificuldade de producao em larga escala (FOGLER, 2012;
ZAIAT et al., 2001).

A operacao do ASBR ¢é baseada na propriedade de floculacao da biomassa,
sob baixa relacao entre substrato (F) e microrganismos (M), isto €, baixa relacao
F/M, o que favorece o desenvolvimento dos processos de conversao de matéria
organica e separacao das fases solida e liquida num unico sistema. A operacao
do ASBR consiste de trés etapas: enchimento, ciclo de operacao e descarga do
reator. Associado a isto, o desempenho do ASBR é afetado pelos seguintes
fatores: agitacao, relacao inicial entre substrato e biomassa (F/M), configuracao
geométrica do reator e estratégia de alimentacao.

Na operacao do ASBR alguns aspectos tém grande influéncia no resultado
do tratamento. O aumento do tempo de alimentacdo resulta em baixa

concentracao de substrato dentro do reator, evitando sobrecarga organica
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inicial. O tipo de agitacao € importante durante o periodo de reacao. A agitacao
mecanica e a recirculacao do gas gerado no processo proporcionam a mistura
da fase liquida com a biomassa, enquanto a recirculacao do liquido aumenta o
contato solido-liquido. A etapa de decantacao € dependente da biomassa
autoimobilizada que teria boas caracteristicas de decantacao. O crescimento
granular da biomassa € necessario para proporcionar elevada retencao celular
no reator visto que isto melhora a separacao do liquido da fase soélida. O tempo
para que este processo ocorra seria escolhido de modo a conseguir um efluente
clarificado e um aumento na concentracao da biomassa granular no reator
(SILVA, 2005; ZAIAT et al., 2001).

De acordo com Zaiat et al. (2001), as caracteristicas do ASBR fazem com
que ele seja adequado para aplicacoes que visam a reutilizacao de aguas
residuarias ou recuperacao de compostos dissolvidos. O controle do reuso de
aguas residuarias € potencialmente mais adequado em ASBR do que em
sistemas continuos. Além disto, devido a facilidade de instrumentacado e
controle, esse reator pode ser empregado em pesquisas fundamentais com o
objetivo de esclarecer alguns aspectos da degradacao anaerobia.

Speece (1996) relatou outra caracteristica importante em relacdo a
sistemas operando em batelada que apesar de demandarem maiores volumes
de reacao para a mesma eficiéncia de remocdo comparada a sistemas
continuos, nao requerem sistemas separados de decantacao.

Outra vantagem de usar sistemas descontinuos € a maior eficiéncia do
controle do processo, muito importante quando sao envolvidos padroes de
emissao restritivos e quando sdo necessarios tempos mais longos de retencao
de liquido (SIMAN et al., 2004).

A principio, os projetos de processos aplicados para o tratamento
metanogénico, também podem ser aplicados a aguas residuarias contendo
sulfato, observando que sejam tomadas medidas preventivas contra a corrosao
e para remocao do H2S do gas. A selecao do tipo do reator depende do objetivo
do tratamento que pode ser tanto para a remocao da matéria organica ou do

sulfato ou a remocao de ambos (POL, 1998).
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A imobilizacao de biomassa anaerobia em suportes inertes representou
uma contribuicao importante para melhorar o desempenho do reator anaerébio
operado em bateladas sequenciais (ASBR), pois, eliminou a etapa de decantacao
e reduziu o tempo total do ciclo, assim, surgiu uma nova configuracao de reator
anaerobio operado em batelada sequencial com biofilme (ASBBR) (ZAIAT et al.
2001; MIQUELETO et al. 2010).

O tratamento de agua residuaria com biofilme tem se mostra viavel sob o
aspecto economico e, ambientalmente amigavel quando comparado aos
tratamentos quimicos. O biofilme € uma fina camada de microorganismos
aderidos a uma estrutura que pode ser usada para quebrar compostos
indesejados na agua residuaria (LIU, H.; YU, T.; LIU, Y., 2015).

Sarti et al. (2010) estudaram em escala piloto (1,2 m3), um reator
anaerobio em batelada sequencial com biofilme (ASBBR), usando carvao
mineral para fixacdo da biomassa, alimentado com agua residuaria rica em
sulfato, sendo testado o aumento da concentracao de sulfato. O etanol foi
utilizado como a principal fonte organica e, a relacao DQO/S0O42- foi testada
para os valores de 1,8 e 1,5 para taxas de carregamento de sulfato de 0,65 —
1,90 kg SO42-/ciclo (ciclo de 48 horas) ou de 1,0 no experimento com 3,0 gS0O42-
.L-1. Em todos os experimentos, a eficiéncia de remocao de sulfato foi de 99%.
Também relataram valores de pH, no efluente, de 7,1 e 6,6, partindo de pH
inicial entre 2,31 e 3,25 sem a presenca de metais e com a adicao de metais,
respectivamente.

Utilizando reator em batelada (garrafas plasticas, anaerobias de 150 mL
mantidas a 30 °C com pH inicial de 5,5) e trés residuos organicos (dejetos de
galinha, dejetos de gado e serragem de madeira) como fonte de carbono, foram
atingidos elevados valores de eficiéncia para a reducao de sulfato, 79,04% para
residuos de galinha, 64,78% para residuos de gado e 50,27% para serragem. A
reducao de sulfato aumentou de 10,26% para 57,37% em 20 dias com o
aumento da relacao soélido-liquido de 1/100 para 10/100 g.mL-1, o que indicava
que a alta concentracao de carbono organico promovia a reducao de sulfato

devido a boa atividade das BRS. Contudo, poderia haver problemas de poluicao
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relacionados a carga organica, devido a grande liberacao de carbono
proveniente do substrato organico e oxidacao incompleta. O efluente do
biorreator foi caracterizado com elevado valor de DQO (3100 — 13800 mg.L-1) e
portanto, exigindo uma segunda etapa de tratamento com elevada capacidade
de remocao de DQO (ZHANG; WANG, 2014).

Operando reator anaerobio em bateladas sequenciais e, trabalhando com
DAM sintética, inicialmente sem adicao de metais, Vieira (2014) relata os
seguintes resultados: pH inicial de 3,95 + 0,03, pH final de 6,43 = 0,08,
remocao de sulfato de 52,2 + 3,0% e remocao de DQO de 100 + 2,0%. Em etapa
posterior, fazendo uso da adicao de ferro e partindo de um pH inicial controlado
em torno de 4,0, os resultados obtidos foram: pH final de 6,31 = 0,09, remocao
de sulfato de 56,7 £ 2,7% e remocao de ferro de 92,3 + 2,2%. A remocao da
DQO manteve-se no mesmo patamar.

A recuperacao de metais em biorreatores depende principalmente do
tamanho das particulas formadas e no estudo considerado, a aglomeracao foi o
mecanismo mais relevante para o aumento do tamanho das particulas. Devido
a rapida cinética de reacao dos sulfetos metalicos, a nucleacdo predomina ao
invés da cristalizacdo e por isso, s6 sdo formadas pequenas particulas com
baixas propriedades de decantacdo. Consequentemente, a aglomeracdo € o
mecanismo predominante para obter maiores particulas durante a precipitacao
de sulfetos metalicos. O uso de biorreatores seria benéfico para promover a
aglomeracao de sulfetos metalicos devido a presenca de substancias que
contribuem para este mecanismo (VILLA-GOMEZ et al., 2012).

A remocao de metais pesados usando processos anaerobios tem sido foco
de varios autores e € o bioprocesso mais estudado (MOCKAITIS et al., 2012).

A remocao de sulfato dissolvido em aguas residuarias € um tema
relativamente recente que necessita a realizacdo de muito trabalho para avaliar
novas opcgoes de tratamento e os resultados decorrentes dos processos que
orientam a reducao biologica do sulfato pelas BRS, associadas aos valores de

pH e composicao de metais existentes na DAM (MOCKAITIS et al., 2010).
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A falta de informacoes sobre reatores em batelada se torna mais evidente
quando se consideram as investigacoes sobre reatores operados com
alimentacao em batelada, estabelecendo o efeito tempo de enchimento sobre a
eficiéncia e estabilidade do processo. Além do mais, a operacao com
alimentacao em batelada, melhora a flexibilidade operacional e minimiza a
relacao substrato para microrganismo (F/M) no inicio do ciclo. Isto pode reduzir
a possibilidade de choque toxico para os constituintes da agua residuaria e

assim, evitar inibicoes eventuais na biomassa (MOCKAITIS et al., 2010).

3.4.1 Agitacao de liquidos

Este trabalho foi proposto a partir de experimento anterior desenvolvido no
laboratorio de biotecnologia da Universidade Federal de Alfenas, campus de
Pocos de Caldas — MG, visando avaliar o desempenho do reator ASBR em
condicoes operacionais diferentes daquelas utilizadas por Vieira (2014) e por
isso, nao fez parte do seu escopo discutir/ avaliar aspectos tais como projeto,
relacdo diametro/ altura, materiais construtivos, sistema de agitacao etc.

Contudo, devido a sua importancia no projeto de reatores operados em
batelada, foi incluido este topico a titulo de informacao sobre o tema agitacao
de liquidos.

Os agitadores ou misturadores sao indicados para operacoes onde ¢€
necessario misturar, dissolver, dispersar, agitar ou promover reacoes
homogéneas ou heterogéneas, envolvendo qualquer tipo de solucao liquida, com
ou sem a presenca de soélidos. Estes equipamentos normalmente sao
dimensionados especificamente para cada caso, podendo ser fornecido com
varias faixas de potencia, rotacdo, comprimento de haste e tipos e diametro de
hélices, sendo estas configuracoes especificadas dependendo das
caracteristicas do produto agitado, tais como, densidade e viscosidade, além do

fator tipo de agitacao (homogeneizacao, dissolucao, suspensao de solidos, etc.)
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que influenciam diretamente no dimensionamento do equipamento, sendo
imprescindiveis estas informacoes para um bom e eficiente dimensionamento
do equipamento (BOMAX DO BRASIL, 2015).

O desenvolvimento dos reatores € baseado somente em correlacoes
empiricas e semiempiricas, demandando varios experimentos com altos custos
envolvidos. Assim, através do desenvolvimento de técnicas de dinamica dos
fluidos computacionais (CFD) € possivel obter padrao de escoamento sem
incorrer em suposicoes sobre a geometria como nas correlacoes empiricas e,
poder entender a razao que leva a diminuicao do diametro das particulas com o
aumento do espaco entre o fundo do reator e o impelidor. Assim, aspetos como
tanque, agitador e motor, chicanas, encamisamento, alimentacado, saida,
relacoes geomeétricas entre os diversos componentes e numeros adimensionais
que caracterizam diversos aspectos dos sistemas de agitacdo sao considerados
e incluidos no desenvolvimento do modelo (RIBEIRO, 2012).

Os liquidos sao agitados visando uma série de objetivos. De acordo com
Zaiat et al. (2001) o tipo de agitacao é muito importante durante a etapa de
reacao. A agitacdo mecanica e recirculacdo do gas gerado no processo
promovem a mistura entre a fase liquida e a biomassa. A recirculacdo do
liquido aumenta o contato soélido-liquido.

Em geral os liquidos sao agitados em tanques ou vasos, normalmente
cilindricos, com um eixo vertical, cujas proporcoes variam amplamente e,
geralmente a parte inferior € arredondada, nao plana, para eliminar cantos
“vivos” ou regidoes nas quais as correntes de fluido nao penetrem. A
profundidade de liquido € aproximadamente igual ao diametro do tanque. O
impulsor cria um padrao de fluxo no sistema, causando a circulacao do liquido
através do recipiente e seu retorno ao agitador. Os impulsores sao divididos em
duas classes: aqueles que geram correntes paralelas ao eixo do impulsor
(impulsor de fluxo axial) e aqueles que geram correntes na direcao tangencial
ou radial (impulsor de fluxo radial), ou seja:

a) Propulsores — Impulsor de fluxo axial onde as laminas cortam ou

cisalham vigorosamente o liquido. Uma volta completa da hélice
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movera o liquido longitudinalmente a uma distancia fixa dependendo
do angulo de inclinacao das laminas da hélice. A relacao entre esta
distancia e o diametro do propulsor & conhecida como o passo
(“pitch”) do propulsor. Um propulsor com um passo de 1,0 é
denominado de passo quadrado. O propulsor mais comum € o tipo
marinho (hélice) de trés laminas com passo quadrado;

b) Pas — Consiste de pas planas girando em um eixo vertical,

c) Turbinas — Parecem agitadores de pas, com laminas curtas que giram

em elevada velocidade em um eixo montado centralmente no reator.
As laminas podem ser retas, curvas, com passo ou vertical. O
diametro do impulsor € menor que com pas, variando de 30 a 50% do
diametro do reator.

A velocidade do fluido em qualquer ponto de um tanque tem trés
componentes, e o padrao total de fluxo no tanque depende da variacao destas
trés componentes de ponto a ponto. A primeira componente é radial e age na
direcao perpendicular ao eixo do impulsor. A segunda componente é
longitudinal e age na direcdo paralela ao eixo. A terceira componente é
tangencial, ou rotacional, e age em uma direcdo tangente a trajetoria radial em
torno do eixo. No caso comum de um eixo vertical, as componentes radiais e
tangenciais estao no plano horizontal e, a componente longitudinal € vertical.

Outro aspecto importante no projeto do sistema de agitacao diz respeito a
utilizacao de “draft tubes” cuja finalidade € controlar a direcao e a velocidade do
fluxo para a succao do impulsor. Este dispositivo pode ser util quando se
deseja um elevado cisalhamento no proprio impulsor. “Draft tubes” para
propulsores sao montados em torno do impulsor e aqueles para turbinas sao
montados imediatamente acima do impulsor. Este dispositivo adiciona friccao
ao fluido no sistema e, para uma dada energia fornecida, ele reduz a taxa de
fluxo e por isso, ndo € usado a menos que seja necessario.

Ou seja, praticamente os aspectos considerados anteriormente,
apresentados por McCabe (1993) devem ser considerados na fase de concepcao

do projeto do reator para que se consiga o melhor desempenho do mesmo.
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O impacto dessa velocidade de agitacao pode ser avaliado baseado no
trabalho de Omil et al. (1996) onde foi verificado que ao se trabalhar com
velocidade ascendente menor que 6 m.h-! o aumento da quantidade de
biomassa e a altura do leito de lodo ocorriam em paralelo, acarretando um
aumento da densidade do leito de biomassa de 15,92 para 28,21 gSSV.L'! (SSV
— Solidos Suspensos Volateis). Porém, ao trabalhar com velocidade de 6 m.h-1, a
altura do leito nao foi afetada mas, diminuiu consideravelmente a quantidade
de biomassa (cerca de 42 %), principalmente devido a perda de pequenas
particulas, reduzindo a densidade para 18,93 gSSV.L-l. Apés reduzir a
velocidade para valores abaixo de 6 m.h-1 houve aumento da altura do leito de
biomassa e a densidade atingiu valores de 26,83 e 39,04 gSSV.L-! nas etapas
finais da operacao.

Em resumo, conhecer o padrao do escoamento em funcao da geometria e
parametros operacionais & essencial para o projeto e otimizacao de tanques

agitados (RIBEIRO, 2012).

3.5 ESTUDOS CINETICOS DE DEGRADACAO DA DAM

Sarti et al. (2010) em trabalho, escala piloto (1,2 m3), em reator anaerobio
em batelada sequencial com biofilme (ASBBR), operando com relacao
DQO/S042- de 1,8 € 1,5 para taxas de carregamento de 0,65 - 1,90 kg SO42-/
ciclo de 48 horas ou, relacao de 1,0 no teste com 3,0 g. SO42-.L-1 conseguiram
remocao de SO4%- de 99% em todos os testes. Baseado neste trabalho, foi
desenvolvido um modelo matematico simplificado envolvendo S (cinco) equacoes
(8) — (12), apresentadas a seguir, que representam as principais vias
metabolicas para acidogénese, metanogénese e sulfetogénese, na presenca de

etanol como fonte organica:

KiA
Etanol — Acetato + H, (Acidogénese) (8)
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Acetato Iﬂ CH4 + CO, (Metanogénese) 9)
Sulfato + Etanol = Acetato + H,S (Sulfetogénese) (10)
Sulfato + Etanol 2 H,S + CO, (Sulfetogénese) (11)
Sulfato + Acetato K—35> H,S + CO, (Sulfetogénese) (12)

Foram propostas equacoes diferenciais para representar o modelo cinético

de primeira ordem dessas rotas metabodlicas baseadas em modelo matematico

simplificado e essas equacoes diferenciais foram resolvidas aplicando o método

de Runge-Kutta (4® ordem). Os parametros cinéticos de primeira ordem foram

obtidos minimizando as diferencas entre os dados tedricos e os experimentais

(sulfato, etanol e acido acético).

As constantes indicadas nas equacoes (8) — (12) representam:

a)

d)

K1S - constante cinética de primeira ordem que representa a reducao
de sulfato por microrganismos redutores de sulfato usando etanol
(oxidacao parcial) e gerando acido acético e HsS;

K>S - constante cinética de primeira ordem que representa a reducao
de sulfato por microrganismos redutores de sulfato usando etanol
(oxidacado completa) e gerando CO2 e H»S;

K3S - constante cinética de primeira ordem que representa a reducao
de sulfato por microrganismos redutores de sulfato usando acido
acético (oxidacdo completa) e gerando como produtos finais, CO2 e
H->S;

KiA - constante cinética de primeira ordem que representa a
conversao de etanol para acido acético e H: pelas bactérias
acidogénicas;

KiM - constante cinética de primeira ordem que representa a
conversao de acido acético para CO2 e CHs4 pelas arqueas

metanogénicas.

Baseados neste modelo, Sarti et al. (2010) usaram os dados teoricos para

ajustar os perfis experimentais de sulfato, etanol e acido acético obtidos das

condicoes operacionais no ASBBR (1,0, 2,0 e 3,0 g SO42-.L-1). Os parametros
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cinéticos obtidos neste modelo matematico poderiam prever as rotas
metabolicas desenvolvidas pelas bactérias redutoras de sulfato (BRS), bactérias
acidogénicas e arqueas metanogénicas em varias concentracoes de sulfato
utilizadas. Se qualquer valor dos parametros cinéticos fosse igual a zero, a rota
metabolica correspondente era desconsiderada. Neste trabalho, relataram
eficiéncia de remocao de sulfato de aproximadamente 99%.

Em experimento para estudo da atividade da reducado anaerdobia de sulfato
por uma cultura mista de BRS isoladas de agua produzida em reservatorio de
oleo, Bernardez et al. (2013), usando reator em batelada operado com agua
deionizada e meio de cultura enriquecido, avaliaram o efeito da concentracao
inicial de sulfato, 823, 1282 e 1790 mg SO42.L-1, sobre as cinéticas de reducao
anaerobia do sulfato e geracao de sulfeto. Os resultados indicaram que tanto a
conversao do sulfato como a geracao de sulfeto sdao ambos, processos de
primeira ordem.

Os resultados para as constantes cinéticas para conversao do sulfato
indicaram inibicdo com o aumento da concentracdo inicial do sulfato na
solucao. A constante cinética para a geracao de sulfeto indica que esta reacao é
praticamente independente da concentracao inicial de sulfato na solucado. O
teste cinético usando agua do campo de 6leo, com teor inicial de sulfeto de 228
mg.L-1 e sulfato de 947 mg.L-! mostrou uma conversao de 50% em 528 horas. O
modelo indicou que a conversao de sulfato € mais lenta para esta agua do que
quando se usou agua deionizada, mas, a formacao do sulfeto tem quase a
mesma velocidade de conversao.

Outro enfoque relacionado a determinacdao dos parametros cinéticos foi
apresentado por Villa-Gomez et al. (2012) onde os parametros cinéticos foram
determinados através do monitoramento da reducao da concentracdo do metal
através do tempo. As constantes para as taxas de precipitacdo dos metais
estudados foram determinadas para equacoes de primeira ordem e a
modelagem da precipitacao do metal foi realizada considerando equacoes
através da plotagem do logaritmo da concentracao versus tempo, representada

pela Equacao 13, ou seja,



31

kt
2,303

LogM = log M, — (13)

onde M é a concentracdao de metal no instante “t”, Mo é a concentracao
inicial do metal e k é a constante referente a diminuicao da concentracao do
metal. Uma curva de log M versus t gera uma linha reta para as reacoes
seguindo cinéticas de primeira ordem. Log Mo indica a intersecao do eixo Y e k
€ obtida a partir da inclinacédo, k = 2,3 x inclinacdo. A reacao do metal e sulfeto
em experimentos em batelada foi quase instantanea em todos os experimentos,
resultando na formacao de uma solucdo marrom com diferentes intensidades,
onde a mais intensa foi observada com a maior concentracao de sulfeto
adicionada. Observou que a diminuicdo da concentracao de Zn?* ocorre mais
rapidamente que a de Cu2* com o aumento da concentracao de sulfeto.

Sahinkaya et al. (2011) ressaltaram que os dados obtidos por Kaksonen et
al. (2004) em um reator de leito fluidizado (FBR) indicavam que a reducao de
sulfato ndo poderia seguir uma cinética de ordem zero porque a relacao entre a
taxa de reducao do sulfato e o tempo de retencado hidraulica nao era linear e
que a taxa de reducao do sulfato provavelmente depende de varias variaveis,
tais como, concentracoes de sulfato, etanol, sulfeto dissolvido e de biomassa,

associado ao pH.
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4 MATERIAIS E METODOS

A realizacao deste projeto foi decorrente do trabalho desenvolvido por
Vieira (2014), onde o reator anaerobio em bateladas sequenciais (ASBR) foi
utilizado para tratamento da drenagem acida de mina (DAM) e, além da
utilizacao do equipamento existente foram realizadas melhorias no ciclo de
operacao e revisao da composicao da DAM decorrentes das observacoes feitas
no trabalho anterior. Ou seja, a composicao da DAM neste trabalho difere do
trabalho anterior por nao utilizar NH4Cl e NaH2POg.

Todo o desenvolvimento experimental realizado neste trabalho ocorreu no
laboratorio de biotecnologia anaerobia da Universidade Federal de Alfenas,
campus de Pocos de Caldas — MG, utilizando reator anaerobio, operado em

bateladas sequenciais (ASBR).

4.1 REATOR ANAEROBIO OPERADO EM BATELADAS SEQUENCIAIS - ASBR

Neste trabalho foi utilizado um reator em batelada confeccionado em
acrilico com 7 1 de volume total. A Figura 1 mostra o esquema do reator, com as
principais dimensoes. Para agitar o meio, foi utilizado impelidor do tipo hélice
com trés pas inclinadas contido em um sistema do tipo “draft tube” cujo
objetivo era minimizar a destruicdo mecanica dos granulos de biomassa

decorrente do impacto devido a rotacao da hélice (MOCKAITIS et al., 2010).
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Figura 1- Aspectos construtivos do reator.
Fonte: Do autor.

O reator foi encamisado e permitiu que a temperatura fosse mantida em
30 £ 1 9C, durante todo o experimento, por meio de circulacao de agua
proveniente de um banho-maria. O impelidor foi operado com velocidade de 50
rpm. A homogeneizacao foi avaliada por meio da medicdo da condutividade
elétrica, utilizando uma solucao concentrada (30 g.L-!) de NaCl. Tal velocidade
foi determinada com base nos testes de condutividade elétrica, apresentados na
Figura 2, realizados de modo a estabelecer a rotacdo mais adequada para
manter a agitacao do meio, evitando rotacoes mais elevadas que poderiam
provocar a destruicao parcial e/ou total dos granulos.

O volume util de 7 litros do reator foi preenchido com 5,5 litros de DAM
sintética, 1 litro de ind6culo e 0,5 litros de volume equivalente ao cesto metalico
utilizado. A Figura 3 ilustra a estrutura basica do reator.

Também, para minimizar danos a biomassa, o inoculo utilizado foi
confinado em um cesto, construido em chapa de aco inox 316, com furos de 2,0
mm, constituido por dois cilindros concéntricos com diametros internos de 120
e 189 mm, com fundo plano e perfurado que trabalhava apoiado no fundo do

reator, mostrado na Figura 3C.
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Figura 2 — Determinacao velocidade agitacao do reator. Agitacao em

rpm.
Fonte: Do autor.

Figura 3 — Estrutura basica do reator:

A) Tampa e corpo do reator

B) Vista interna do corpo do reator

C) Cesto metalico

D) Montagem do “draft tube” do agitador
Fonte: Do autor.
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Para evitar o crescimento de organismos fototroficos que poderiam

interferir no consorcio microbiano de interesse do tratamento, o reator foi

envolvido com material opaco.

4.2 DAM SINTETICA E INOCULO

O inoculo utilizado foi lodo proveniente de reator anaerdbio de manta de

lodo (UASB), aplicado ao tratamento de aguas residuarias de abatedouro de

aves (Avicola Dacar, Tiéte - SP -Brasil).

A composicao da drenagem acida sintética utilizada nas fases de execucao

deste trabalho esta descrita na Tabela 1. Na fase I, o objetivo principal era a

adaptacdo da biomassa, enquanto nas fases II, IIl e IV foram adicionados os

metais Fe2+, Zn2* e Cu?*, respectivamente. Na fase V, tanto a concentracao de

DQO quanto a de SO42% foram alteradas de 1000 mg.L-1 para 1500 mg.L-1. Na

fase VI, a diferenca em relacao a fase anterior foi a alteracao do ciclo de

operacao de 24 para 48 horas.

Tabela 1 — Fases do projeto, composicao da DAM sintética e ciclo de operacao.

races  Etanol MgSOs*.7H,0 NapSO; FeSOs7HO ZnCl, CuSO.5H,0 DQO SO  Ciclo

ml.L* meg Lt mgLl!  mgL! mgL! mgL! mgl' mgr! Horas

I 0,607 88 1420 17 15 1000 1000 24
II 0,607 88 1174 498 15 1000 1000 24
III 0,607 88 1174 498 42 1000 1000 24
IV 0,607 88 1163 498 42 19 1000 1000 24
vV 0,911 88 1903 498 42 19 1500 1500 24
VI 0,911 88 1903 498 42 19 1500 1500 48

Fonte: Do autor.
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O etanol foi escolhido como doador de elétrons e fonte de carbono e o
sulfato de sodio foi usado como receptor de elétrons. A concentracao de Fe2* a
partir da fase II foi 100 mg.L-1. O Zn2* foi adicionado nas fases III, IV, V e VI na
concentracao de 20 mg.L'! e Cu?* adicionado nas fases IV, V e VI na

concentracao de 5 mg.L-1.

4.3 PROCEDIMENTO EXPERIMENTAL

As tarefas de preparacao, homogeneizacdao e correcao do pH da DAM
sintética eram realizadas fora do reator. Apos conclusao destas atividades eram
coletadas as amostras de entrada. A correcdao do pH da solucao era realizada
com HCI - 1M.

O ciclo operacional do reator foi dividido em trés etapas:

a) Enchimento - realizado manualmente e tinha duracao de 1 minuto e
trinta segundos;

b) Ciclo de operacao — Tempo decorrido entre o final do enchimento e o
inicio da descarga do reator, utilizado 24 horas nas fases [ a V e 48
horas na fase VI;

c) Descarga - Apos a retirada das amostras do efluente o agitador era
desligado e o dreno inferior do reator era aberto, esvaziando o reator.
Esta etapa durava 1 minuto e trinta segundos, mesma duracao da
etapa de enchimento.

Em nenhum momento, em todo o periodo de duracdo do trabalho
experimental o reator foi aberto. O enchimento era realizado através de um
orificio de Y2 polegada de diametro que possuia tampa removivel, localizado na
parte superior do reator.

A Tabela 2 mostra os principais aspectos e o tempo de duracao de cada
fase do experimento. O tempo de duracado foi determinado em funcao do

desempenho observado em cada fase.
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Tabela 2 — Caracteristicas da DAM e tempo de duracao.

Fase DOQO SO.> Fe* zn®* cu® pH Du(rgféo
I 1000 1000 4,0 64
I 1000 1000 100 4,0 43
I 1000 1000 100 20 4,0 13
IV 1000 1000 100 20 5 4,0 23
vV 1500 1500 100 20 5 4,0 40
VI 1500 1500 100 20 5 4,0 30

Fonte: Do autor.

Associado a operacao do reator, a Tabela 3 mostra os valores considerados

para sua operacao.

Tabela 3 — Configuracao operacional do reator.

Parametro Valor aplicado/ Informacao
Ciclo de Operacao 24 horas
Velocidade agitador 50 rpm
pH - Sol Entrada 4,0
Analises Entrada pH - DQO - Sulfato - Fe - Zn - Cu
Analises Saida pH - DQO - Sulfato - Sulfeto - Fe - Zn - Cu
Concentracao SO, 1000 e 1500 mg.L_1
Relagcao DQO/Sulfato 1,0
Volume reator 7,0 litros
Inéculo - 1L Avicola Dacar - Tieté - SP

Fonte: Do autor.

O controle da drenagem acida afluente foi realizado através de analises das
amostras coletadas antes de colocar a solucao no reator. Em relacao ao efluente
as amostras para as analises eram coletadas antes da descarga do reator. Na
fase I, as analises realizadas, tanto no afluente como no efluente, foram pH,

sulfato, sulfeto e, a partir da fase II, além destas analises foram incorporadas
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gradativamente as analises de metais: Fe2*, Zn2+* e Cu?2*, na sequéncia em que
foram introduzidos na solucao. Associados ao procedimento de analise, durante
o periodo operacional, foram realizados perfis temporais no final de cada fase.
Todas as analises realizadas seguiram os procedimentos indicados pelo
Standard Methods for the Examination of Water and Wastewater (APHA, 2012),
ressaltando que os ensaios de Zn2* e Cu?* foram realizados na EESC - Escola
de Engenharia de Sao Carlos USP - Campus I - Laboratério de Saneamento
utilizando o Standard Methods, SM 3111B, com equipamento de absorcao

atomica.

4.4 DETERMINACAO DA CONSTANTE CINETICA APARENTE DE PRIMEIRA
ORDEM

Neste trabalho, os dados obtidos experimentalmente, em cada perfil,
relacionados a remocao de SO42-¢ DQO foram analisados e ajustados a um
modelo cinético de primeira ordem. A funcado empirica utilizada para o ajuste foi
aplicada aos dados obtidos através da utilizacao do software Origin 8.

A equacao (14) utilizada para os calculos cinéticos tem sua origem, a partir

do balanco de massa desenvolvido por Cubas et al. (2007):

S = Sp A (So = SR)ETEL oo (14)
Na qual:

S — Concentracao de substrato no volume liquido (mg.L1);

So — Concentracao inicial do substrato, no reator, no instante t = 0. Valor
experimental (mg.L-1);

Sr — Concentracao residual de substrato, abaixo da qual a taxa de reacao é
“zero”. Valor ajustado (mg.L1);

t — Tempo (h);

K:2r — Constante cinética aparente de primeira ordem (h-1).
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Em seu trabalho utilizando um reator anaerobio em bateladas sequenciais,
contendo biomassa imobilizada, Cubas et al. (2007) relataram que em se
tratando da determinacao dos parametros cinéticos, o tempo necessario para
atingir um desempenho adequado de tratamento € o principal parametro para a
configuracao e, o tempo de ciclo é principalmente dependente da cinética de
degradacao e os fluxos de transferéncias de massa. Contudo, o tempo
necessario para a decantacao da biomassa granular deve ser considerado e
pode ser um fator determinante no tempo de ciclo total, que pode atingir
elevados valores mesmo sob condicoes 6timas de cinética e transferéncia de

massa.



40

5 RESULTADOS E DISCUSSAO

A seguir serao apresentados os resultados obtidos, referentes as varias
fases do projeto.

Para exposicao dos resultados foi utilizada a ferramenta estatistica
Boxplot, mostrada na Figura 4, que permite uma avaliacdo comparativa dos
valores obtidos nas seis fases, bem como, uma estimativa das variacdes que

ocorreram em cada uma delas, considerando o parametro avaliado.

3 Valor maximo
I 95% Valores

30 Quartil

Média
Mediana

1% Quartil

5% Valores
- Valor minimo

Figura 4 — Boxplot - principais informacoes
Fonte: Do autor.

No Apéndice A estao apresentados os graficos com todos os valores obtidos

experimentalmente para as variaveis analisadas.
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5.1 RESULTADOS DA OPERACAO DO ASBR

De modo resumido, a Tabela 4 mostra os principais resultados obtidos ao

longo do desenvolvimento deste trabalho.

Tabela 4 — Resultados obtidos apos operacao do ASBR.

Fases I II I1I v \Y% VI
PHafuente 4,04 £ 0,10 3,96 + 0,09 4,01 £ 0,04 3,95 = 0,07 3,97 £ 0,10 4,05 £ 0,09
PHEfuente 6,70 £ 0,29 6,64 £ 0,21 6,55+ 0,17 6,59 £0,12 6,71 £ 0,20 7,39 £ 0,17
Remocao S04~ - % 43 %13 44 £ 6 514 48 £ 4 567 65t 3
Remocao DQO - % 90+ 9 88+8 82+5 83%3 66 9 90 * 4

Entrada SO4° - mg.L'" 1034 £ 132 103280 1009 +47 1027 +68 1459 £ 187 1267 £ 74
Saida SO,” - mg.L’" 575%121 579%70 490%30 531%53 6481128 441143
Entrada DQO - mg. L' 1096 £ 337 1052+ 61 1074%41 1084 %38 1491 % 145 1434 %52

Saida DQO - mg.L" 127 £ 124 130*83 192 £ 51 181 +26 502%140 14106l
DQO/S0,” 1,1+0,34 1,0%0,11 1,1%*0,06 1,1£f0,08 1,0%£0,13 1,1%0,08
Sulfeto saida - mg. L' 27,8+23,0 3,7£7,6 6924 12,7%4,3 42,1%13,3 56,6249
Remocao Fe’” - % 97,4+ 2,05 99,8 £ 0,21 99,9 £ 0,03 99,9 £ 0,14 99,5 £ 0,27
Remocao Zn”" - % 99,5 £ 0,39 99,2 £ 0,36 99,4 = 0,06

Remocéo cu’’ - % 99,2 £ 0,31 99,3 £ 0,08

Tempo de ciclo (hora) 24 24 24 24 24 48
Tempo Operacao (dia) 64 44 14 24 41 31

Fonte: Do autor.

Na primeira fase o objetivo era observar a adaptacdo da biomassa as
condicoes do meio; a partir da fase Il até a fase V o objetivo era avaliar o
impacto e capacidade de remocao dos metais, adicionados gradativamente e
também o aumento das concentracoes de DQO e SO42- (Fase V). Na fase VI o

objetivo adicional foi a avaliacdo do ciclo operacional de 48 horas.
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5.1.1 Avaliacao do pH

Baseado nos resultados de Vieira (2014) foi definido como parametro para

este trabalho o valor do pH inicial igual a 4,0.

O pH foi considerado como indicador do metabolismo e adaptacao
microbiana as condicoes do meio.

Pela Tabela 4, verifica-se que os valores médios do pH afluente em cada
fase variaram entre 3,95 e 4,05. Se for considerado todo o periodo do
experimento, o valor médio e o desvio padrao do pH afluente foi de 4,0 = 0,097.

Este comportamento esta ilustrado através da Figura 5, que mostra também o

comportamento do pH efluente.

.........

.........

pH Afluente e efluente

4= :}: - |$ $

pH Afluente F I
pH Efluente F I
pH Afluente F II
pH Efluente F II -
pH Afluente F III -
pH Efluente F III -
pH Afluente F IV |
pH Efluente F IV
pH Afluente FV -
pH Efluente FV A
pH Afluente F VI

pH Efluente F VI

Figura 5 — Resultados do pH afluente (Continuo)
e efluente (Pontilhado) nas fases de

operacao do ASBR.
Fonte: Do autor.
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Assim, verifica-se que em todas as fases houve aumento do pH final,
efluente, com valores médios acima de 6,5 e destaque para a fase VI onde o pH
final atingiu valor médio proximo de 7,5, ressaltando que o pH influencia tanto
a solubilidade de hidroxidos e carbonatos como a cinética da hidrolise e os
processos de precipitacao. De acordo com Speece (1996), o pH < 5,5
normalmente inibe as BRS, predominando a sulfetogénese, e aumenta a
solubilidade do sulfeto metalico

Isto confirma que em consequéncia da reducao de sulfato a sulfeto pelo
metabolismo dissimilatério das BRS, houve geracao de alcalinidade e como
consequéncia, consumo da acidez. A importancia do consumo de acidez esta
relacionada as condicoes adequadas para a precipitacao de sulfetos metalicos.
O gas sulfidrico (H2S) atua como um acido fraco e em pH 6,5 ocorre liberacao
de protons (HS-). Ha expectativa de aumento da volatilizacdo do sulfeto, em
solucao acida, acarretando uma diminuicao do potencial de formacao dos
sulfetos metalicos. Com pH de 6,5 a expectativa é que cerca de 50% das
espécies se apresentem na forma de HS (KAKSONEN; PUHAKKA, 2007). Os
autores consideram que este valor de pH seria compativel com as condicoes
necessarias ao meio para a precipitacao de metais como sulfetos ou hidroxidos,
com destaque para Fe2*, Zn2* e Cu?*. Estes autores também fazem referéncia a
valores de pH usados e/ou recomendados para precipitacao seletiva: Fe?* = 5 —
7;Zn%* =2 —4,5; Cu2t=0 - 2.

Kousi et al. (2011), utilizando reator de leito fixo, operando no modo de
fluxo ascendente, com concentracoes iniciais dos metais (Fe, Zn, Cu e Ni) em
200 mg.L-1 e concentracao inicial de sulfato de 2130 mg.L-1, concluiram que a
variacao de pH inicial 3,5 para pH final 7,5 provava a adaptacao da cultura,
com sucesso, a mudanca de doador de elétrons (de lactato para etanol) bem
como a variacao nas concentracoes dos metais de 200 para 100 mg.L-1.

Os valores de pH final obtidos na faixa de 6,5 a 7,5, estdo préoximos ao
valor de 7,1 encontrado por Sarti et al. (2010).

Mesmo com a observacao de Costa et al. (2009) de que pH menor que 5,5

nao é adequado para as BRS e que a reducao biolégica do sulfato € limitada
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pelo pH, nao foi observado qualquer indicio de problema durante este trabalho
utilizando pH inicial de 4,0.

5.1.2 Avaliacao da remocao de SO42-

Em decorréncia dos bons resultados obtidos no trabalho de Vieira (2014)
que trabalhou com 500 mg.L-!, neste trabalho, a concentracao inicial de SO42-

foi definida como 1000 mg.L-! e, a partir da fase V, esta concentracao foi
aumentada para 1500 mg.L-1.

Considerando como principal objetivo a avaliacao da remocao de SO42- da
agua residuaria, este trabalho obteve resultados crescentes de remocado ao

longo das fases, variando de 43 a 65%. Na Figura 6 estdo apresentados os
resultados referentes a cada uma das fases.
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Figura 6 — Resultados remocao de SO42- nas

fases de operacao do ASBR.
Fonte: Do autor.
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A Figura 6 mostra comportamento ascendente da taxa de remocao do
S0O42- a medida que sao adicionados os metais, com pequena oscilacao na fase
IV, cuja possivel causa pode ter sido o impacto causado pela adicao de Cu?*
associado ao periodo de duracao da fase, 23 dias, nao ter sido suficiente para
completa adaptacao da biomassa.

A reducao de sulfato melhorou a medida que o numero de elétrons
disponiveis foi aumentado (aumento da concentracao de DQO nas fases V e VI).

Merece destaque o resultado de remocao do SO42-, bem como, a reducao
da dispersao dos resultados obtidos na Fase VI. Este aumento da remocao pode
ser considerado como decorrente do aumento do ciclo operacional de 24 para
48 horas.

Vieira, (2014) em seu trabalho com reator anaerdbio operado em batelada
(ASBR), com ciclo de 48 horas e concentracao de SO42- de 500 mg.L-! observou
a mesma tendéncia de aumento da remocao de SO42-, a medida que foram

adicionados os metais Fe2*, Zn2+ e Cu?*, respectivamente.

5.1.3 Avaliacao estequiométrica

Para permitir um melhor entendimento do comportamento e da relacao
entre o SO42- reduzido, o H2S gerado e a remocao dos metais Fe2*, Zn2+* e Cu?*

foram consideradas as Equacoes (15) e (16) apresentadas a seguir.

= S0} + CH3CH,0H + H* © 2HCO3 + > H,S + H,0 (15)

H,S+ M** — MSg) + 2HF (16)
A Equacao 15 mostra a relacao entre a quantidade de SO42- e a quantidade
gerada de H2S. Se for considerada a quantidade de SO42- reduzido, € possivel

determinar a quantidade de H2S disponivel no sistema que poderia ser utilizada
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para precipitar os metais, a partir do etanol utilizado como doador de elétrons e
fonte de carbono.

Por outro lado, a Equacao 16 relaciona a quantidade de H2S com a
quantidade de sulfeto metalico precipitado, ou seja, permite avaliar se a
quantidade de metal dissolvido na DAM que foi precipitada esta ou nao
compativel com a quantidade de H2S existente no meio. A partir desta equacao,
verificou-se que para precipitar 1 grama de cada um dos metais: Fe2*, Zn2?* e
Cu?*, sao necessarios 0,61, 0,52 e 0,53 g de H2S, respectivamente.

Considerando a Tabela 5 e como exemplo a fase V, que trabalhou com os
trés metais adicionados, verifica-se que a partir da concentracao inicial de 1500
mg.L-! de SO42- houve uma remocao de 56% e assim, nos 5,5 litros de DAM
sintética havia disponibilidade de 4620 mg de SO42- significando uma
capacidade de geracao de 1636 mg de H>S. Considerando as concentracoes dos
trés metais, o sulfeto necessario para que houvesse a precipitacao total seria de
407,3 mg. Assim, com uma capacidade de geracdo de 1636 mg H>S e utilizando
somente 407,3 mg H>S havia excesso e portanto os valores de remocao dos
metais proximo a 100%, obtidos nas analises laboratoriais estavam compativeis
com a operacao do reator. Durante a fase V, o valor médio obtido na medicao de
H>S foi de 42,1 mg.L-1 ou, 231,6 mg total, ratificando que o sistema trabalhou
com excesso de H»S. O raciocinio aplicado para as demais fases mostra

similaridade dos resultados.

Tabela 5 — Avaliacao estequiométrica: Reducao SO42- x Geracao HoS x Remocao

metais.

50,7 Capac Concentracéo metal H:S para Sulfeto Metalico (mg) _

Fase Inicial Remogao Disponivel Disponivel Ge:]aéao Fe** Zn**  cu® 2t e s Liberado
(mg.LY) (%) (mg.L’Y) Total (mg) {nfg] (mg.1Y) (me.l) (mel?) Fe Zn Cu Total (meg)
I 1000 43 430 2365 838 838
II 1000 44 440 2420 857 100 335,5 335,5 522
III 1000 51 510 2805 993 100 20 335,5 57,2 392,7 601
IV. 1000 48 480 2640 935 100 20 5 335,5 57,2 14,6  407,3 528
v 1500 56 840 4620 1636 100 20 5 335,5 57,2 14,6 407,3 1229
VI 1500 65 975 5363 1899 100 20 5 335,5 57,2 14,6  407,3 1492

Fonte: Do autor.
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5.1.4 Avaliacao da adicao de metais

A interacao de metais pesados e culturas de BRS € complexa e apresenta
impactos de toxidade e/ou inibicao do metabolismo. Porém, os ions de sulfeto
dissolvidos no biorreator fornecem uma protecdao contra os efeitos toxico/
inibidor dos metais reduzindo suas concentracoes através da precipitacao do
sulfeto. Contudo, o sulfeto metalico precisa ser removido do reator para
proteger as BRS de seu impacto inibitoério.

Neste trabalho, a partir da fase II, os metais Fe2*, Zn2* e Cu?* foram
adicionados, nesta ordem, a DAM sintética com o objetivo de avaliar a
precipitacao destes metais pelo sulfeto gerado na reducao do sulfato. Observa-
se que mesmo com a presenca destes metais a reducao do sulfato gerou
alcalinidade, mantendo o pH em valores acima de 6,5.

A Tabela 6 mostra os resultados relativos a remocao dos metais, geracao
de sulfeto e a relacado DQO/S0O42-, que foi mantida ao longo de todo o

desenvolvimento experimental proxima a 1,0.

Tabela 6 — Resultados geracao sulfeto e remocao metais durante a operacao do
ASBR.

Fases I II I11 v v VI

Sulfeto saida - ];ng_L_1 27,8 23,0 3,7%27,6 6,924 12,7+ 4,3 42,1 13,3 56,6 £ 24,9

Remocao Fe®” - % 97,4+ 2,05 99,8 £ 0,21 99,9 * 0,03 99,9 + 0,14 99,5 0,27
Remocao Zn?" - % 99,5 10,39 99,2 £ 0,36 99,4 £ 0,06

Remocgao cu® - % 99,2 £ 0,31 99,3 £ 0,08

DQO/SO42’ 1,1+0,34 1,0x0,11 1,1*0,06 1,1*0,08 1,0x0,13 1,1*0,08
Tempo de ciclo (hora) 24 24 24 24 24 48
Tempo Operagao (dia) 64 44 14 24 41 31

Fonte: Do autor.



48

A remocao dos metais esta associada ao sulfeto gerado, ou seja, sua
concentracao € indicativa da capacidade do meio de precipitar os metais. A

Figura 7 mostra o comportamento da concentracao de sulfeto ao longo da

operacao do ASBR.
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Figura 7 — Concentracao de sulfeto no efluente.
Fonte: Do autor.

A Figura 7 mostra que ao se iniciar a adicao de metais, na fase II, houve
reducao da concentracao de sulfeto no efluente e, possivelmente, devido a
adaptacao gradual da biomassa aos novos elementos, houve um aumento
acentuado da concentracao de sulfeto, principalmente na fase VI.

Este aumento gradual da concentracao de sulfeto pode ser considerado
como um indicativo de que o sistema tinha uma capacidade adicional para
remover maior quantidade de metal em relacao a quantidade que foi utilizada.
Isto também sugere que as concentracoes utilizadas nao estao proximas dos
limites de toxidade citados na literatura.

As Figuras 8 a 10 que representam as remocoes dos metais Fe2*, Zn?* e
Cu?t, tiveram suas escalas de remocao indicando valor de 110% com a
finalidade Gnica de tornar mais didatica a apresentacao destes resultados.

A remocao do Fe2* desde o inicio teve um valor elevado, acima de 90% e

atingiu valores da ordem de 99,9%, como mostrado na Figura 8.
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Figura 8 — Taxa de remocao do Fe2* durante a operacao do ASBR.
Fonte: Do autor.

O elevado nivel de remocado mostrado pelo sistema levou a uma
concentracdo muito baixa (< 1 mg.L'!l) de ferro no efluente. De modo
semelhante, Sahinkaya et al (2011), utilizando reator de leito fluidizado,
relataram resultados de remocao de Fe2*, Zn?* e Cu2* acima de 99,9%, partindo
de concentracoes iniciais de 435 mg.Ll, 6,6 mglL! e 49 mglL?
respectivamente, com tempo de retencao hidraulica de 24 horas.

Similar ao Fe2*, desde o inicio, a remocao do Zn2* apresentou valor acima

de 98%, na ordem de 99,9%, como mostrado na Figura 9.
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Figura 9 — Remocao do Zn?* durante a operacdo do ASBR
Fonte: Do autor.
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Villa-Gomez et al. (2012) em seu trabalho mostraram que a precipitacao do
zinco ocorreu em duas etapas: primeiro, uma rapida queda linear durante as 3
primeiras horas, seguida por uma remocao mais lenta na segunda etapa. Os
autores, partindo de uma concentracao inicial de zinco de 10 mg.L-1, apos 3
horas, observaram que a concentracao do zinco foi reduzida para 2, 1 e O mg
Zn.L-1, operando com a concentracao de sulfeto igual a 20, 40 e 80 mg.L-1,
respectivamente.

Também, desde o inicio de sua adicdo, a remocao do Cu?* teve um valor

elevado, acima de 98%, como mostrado na Figura 10.
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Figura 10 — Remocao do Cu?* durante a operacao do ASBR.
Fonte: Do autor.

Este resultado obtido para remocao de Cu?* esta de acordo com os valores
obtidos por Vieira (2014) que relatou remocao de Cu?* com meédia proxima de
100 %.

Por outro lado, para a remocao de Cu?* Xingyu et al. (2013) relataram
valor de 61%, operando UASB sulfetogénico, utilizando baixo pH na
alimentacao.

Utgikar (2002) apresentou que o cobre € mais toxico que o zinco e assim,
uma exposicao ao cobre resulta em maior mortalidade entre as BRS.

Em trabalho com reator anaerdbio de fluxo ascendente de leito multiplo,

Bai et al. (2013) conseguiram efluente com pH de 6,2, a partir do afluente com



o1

pH de 2,75 e elevadas concentracoes de sulfato (500 a 3000 mg.L'!) e metais
pesados (Fe2* = 55 — 330 mg.L'!; Zn2* = 15 - 90 mg.L-!; Cu?* = 20 - 120 mg.L1).
Mesmo utilizando adicao de Fe® para aumentar a atividade das BRS,
conseguiram remocoes de 61% do sulfato, 99% do cobre e 86% do ferro.

Villa-Gomez et al. (2012) em seu trabalho destacaram que a precipitacao
do cobre foi tao rapida que o modelo cinético considerado nao pode ser aplicado
aos dados obtidos.

Em seu trabalho, Castillo et al. (2012) testaram a tolerancia das BRS a
presenca do zinco. As BRS resistiram por mais de 40 dias em meio rico em
sulfato e concentracao de zinco de 260 mg.L-! com eficiente remocao de sulfato,
ou seja, a concentracao de sulfato na solucao para todo experimento decresceu
do teor inicial de 2155 mg.L-! para valores abaixo do limite de deteccao.

A cinética de diminuicdo e mecanismos de remocdao em um reator para
reducao de sulfato depende fortemente da concentracdo de sulfeto, enquanto o
crescimento e decantacdo dos precipitados para potencial recuperacao estao
mais associados com aglomeracao. As taxas de remocado dos metais quando
aplicado sulfeto, seguiram as mesmas ordens de precipitacao de acordo com a
solubilidade dos sulfetos metalicos produzidos, isto é, sulfetos menos soluveis
precipitavam primeiro (VILLA-GOMEZ et al., 2012).

Observando o comportamento da concentracdao de sulfeto, indicado na
Figura 7 e os resultados obtidos relacionados a remocao dos metais, pode-se
considerar que este conjunto de informacoes sugere que o ASBR utilizado teria
capacidade para remover uma quantidade de metal superior aquela que foi
utilizada.

A remocao de metais, de acordo com Zhang e Wang (2014) também ocorre
através de outros mecanismos tais como absorcdo e/ou adsorcdo ao substrato
ou a qualquer fase mineral solida presente no meio ou precipitado durante o

tratamento.
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5.2 ANALISE CINETICA

Ao longo deste experimento foram realizados 4 (quatro) perfis temporais
com a finalidade de acompanhar a remocao de sulfato e DQO em cada uma das
fases consideradas.

As principais caracteristicas relacionadas a operacao do reator em cada
um dos perfis realizados neste trabalho estao relacionadas a seguir:

a) Perfil 1 — Corresponde a fase I. Operacao sem adicao de metais,
periodo de adaptacao da biomassa;

b) Perfil 2 - Corresponde a fase IV. Operacao do reator com
concentracoes de DQO e SO42- iguais a 1000 mg.Ll, ciclo de 24
horas e adicdo dos trés metais: Fe2*, Zn2+ e Cu?*.

c) Perfil 3 - Corresponde a fase V. Operacdo do reator com
concentracoes de DQO e SO42- iguais a 1500 mg.L1, ciclo de 24
horas e a adicao dos trés metais: Fe2*, Zn2+ e Cu?*.

d) Perfil 4 - Corresponde a fase VI. Operacdo do reator com
concentracoes de DQO e SO42- iguais a 1500 mg.L-1, ciclo de 48
horas e a adicao dos trés metais: Fe2*, Zn2+ e Cu?*.

Os resultados obtidos em cada um dos perfis, referentes as fases I, IV, Ve
VI deste experimento, estdo mostrados nas Figuras 11 e 12, onde as barras
verticais nos diversos pontos correspondem ao erro padrao do teste, ou seja,
10%.

Para realizacao dos ajustes, foi considerado o valor inicial da concentracao
de SO42- e DQO como ponto fixo e o valor final apresentado foi decorrente do
ajuste.

Em virtude dos perfis terem sido realizados apds periodo de adaptacao,
nao foi observada fase “lag”. Para o ajuste cinético foi considerada cinética de

consumo de ordem 1 para o sulfato e DQO, conforme descrito no item 4.4.
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Q) Variacao concentracao DQO durante perfil fase V;
D) Variacao concentracao DQO durante perfil fase VI.
Fonte: Do autor.

Os parametros e as constantes cinéticas calculadas em cada um dos perfis
temporais estdo mostrados na Tabela 7, bem como os valores dos coeficientes

de ajuste obtidos.

Tabela 7 — Cinética de reducao do sulfato e DQO - Parametros obtidos nas
varias fases.

Sulfato DQO
Fa%es So Srto Kar £ o So Srto | Kepto
Projeto R2 R2
(mg. L) | (mg. L) (h'1) (mg. L) | (mg. L) | (h)
673,8 0,135 219,4 0,070
I 1008 + + 0,947 1237 * + 0,944
18,7 0,025 146,9 0,016
160.2 0,042 16,3 0,092
I\Y% 920 + 0,881 1118 + * 0,915
2944
0,024 95,1 0,019
509,1 0,232 285,1 0,122
\Y 1325 + + 0,856 1486 * * 0,916
45,7 0,058 70,3 0,022
528,1 0,129 15,82 0,074
VI 1415 + + 0,961 1401 * * 0,989
23,2 0,015 16,7 0,005

Fonte: Do autor.

Para a remocao de sulfato, considerando o parametro Kar como indicador
da velocidade de reacao, observa-se na Tabela 7 que apos a adicdo dos metais
Fe2*, Zn2* e Cu?*, ou seja, fase IV do projeto houve diminuicao da velocidade de

reacao, possivelmente atribuida ao efeito da presenca dos metais. Em seguida,
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ocorreu o aumento deste parametro, possivelmente decorrente das condicoes
favoraveis no reator, ou seja, com a presenca do sulfeto os metais precipitaram,
favorecendo a reducao do sulfato, com consequente aumento da velocidade de
reacao.

Também, na Tabela 7, observa-se que o valor do parametro Kar na fase VI,
com adicao dos metais e aumento do tempo de ciclo, € praticamente igual ao
valor correspondente a fase I, sem adicao de metais.

Por outro lado, em relacao a DQO, observa-se na Tabela 7 que a velocidade
de reacao aumentou gradativamente desde o inicio e, na ultima fase, houve
uma diminuicado, com valores proximos a fase I, comportamento similar ao
observado para o sulfato.

Uma possivel justificativa para diminuicao da velocidade de reacao
observada para o tempo maior de ciclo pode ser o fato da menor concentracao
de substrato disponivel para as bactérias, devido o aumento do consumo com o
tempo de ciclo de 48h, tornando a reacdo mais lenta.

Na Tabela 8, sdao mostrados os valores de K2 para o sulfato obtidos neste
trabalho e o resultado obtido por Vieira (2014) que usou o mesmo tipo de
doador de elétrons, etanol, em concentracdo de 500 mg.L'! contra 1000 mg.L!

(Fases I aIV) e 1500 mg.L! (Fases V e VI).

Tabela 8 — Cinética de reducao do sulfato comparativo com a literatura,
caracteristicas do meio e coeficiente de ajuste (R?).

Fase do Projeto

ou Modelo Sulfato (g.L1) Kar + ¢ (h1) R2
I 1,0 0,135+ 0,025 0,947
v 1,0 0,042 £ 0,024 0,881
\% 1,5 0,232 £ 0,058 0,856
VI 1,5 0,129 £ 0,015 0,961
Vieira (2014) 0,5 0,44

Fonte: Do autor.
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Em relacao ao sulfato, observa-se que o valor apresentado por Vieira
(2014) é bem superior ao obtido neste trabalho, provavelmente em decorréncia
das diferencas existentes nas condi¢cées operacionais, composicao da DAM
utilizada e tempo de ciclo.

Neste trabalho, tais diferencas consistiam em trabalhar com ciclo de 24
horas, utilizar cesto metalico para proteger a biomassa, utilizar DAM cuja
composicao nao continha NH4Cl e NaH2PO4 e, ao invés de utilizar CuCl. foi
utilizado CuS0O4.5H20.

Na condicao com tempo de ciclo igual, 48 horas, a constante cinética
obtida neste trabalho foi inferior ao valor encontrado por Vieira (2014)
possivelmente devido a maior concentracao aplicada, 1,5 g.L-1.

Outro aspecto importante a ser destacado é que devido as diferentes
condicoes operacionais apresentadas em varios trabalhos consultados na
literatura, a comparacao dos dados cinéticos, ficaria comprometida. Por isso, a

opcao de comparar apenas com Vieira (2014).
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6 CONCLUSOES

O presente trabalho permitiu algumas conclusodes, descritas a seguir,
relacionadas a variacao do pH, remocao de sulfato e dos metais Fe2*, Zn2* e
Cu?* e o impacto decorrente da presenca destes metais sobre a eficiéncia do
ASBR no tratamento de DAM.

Como objetivo principal, este trabalho mostrou que a remocao de SO42
ocorreu em todas as fases, de modo crescente, mostrando variacdao do valor de
remocao entre 43 e 65%, correspondentes a primeira e a ultima fase,
respectivamente.

A remocao de SO42- mostrou uma tendéncia de aumento a medida que
foram adicionados os metais, com pequena variacao na fase IV quando foi
adicionado o Cu?*. Esta variacdo na fase IV pode ser um indicativo de que, para
este metal, o periodo de tempo considerado para a etapa IV poderia ter sido
ampliado para que houvesse maior adaptacao das BRS.

O desempenho do reator ndo sofreu qualquer impacto negativo decorrente
da operacao com concentracdao de SO42- com 1000 mg.L-! e 1500 mg.L-1. Assim,
podemos inferir que a populacado bacteriana se mostrou bem adaptada ao meio
predominante no reator, indicado pelo aumento do pH efluente.

A remocao dos metais Fe2*, Zn2* e Cu?* foi elevada desde o inicio do
processo de adicao dos mesmos, refletindo a boa estabilidade operacional e o
bom desempenho do reator.

Foi claro o impacto do tempo de ciclo de operacao sobre os resultados de
remocao de SO42- e pH efluente, evidenciado pelos resultados obtidos na fase
VI, ou seja, o aumento do tempo de ciclo aumentou a eficiéncia do sistema.

O pH afluente igual a 4,0 em nenhum momento se mostrou nocivo ou
comprometeu os resultados de remocao dos metais.

O processo se mostrou robusto, com capacidade suficiente para absorver
carga de metais e aumento de SO42- e, o ASBR, se apresentou como um

equipamento promissor para o tratamento de DAM devido a geracao de
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alcalinidade, estabilidade e eficiéncias apresentadas em relacao a remocao de
S042-, Fe2*, Zn2* e Cu2".

Associando a remocao de metais (Fe2*, Zn2* e Cu?*) obtida, acima de 99%,
com a concentracao de sulfeto dissolvido no efluente no final deste experimento
(acima de 55 mg.L-l), verifica-se que esta conjugacao sugere que o ASBR
utilizado teria capacidade para trabalhar com maiores concentracoes iniciais
dos referidos metais e assim, conseguir bons resultados de remocao dos
mesmos, reforcando o seu potencial para tratamento de DAM.

Foi possivel a determinacdo da constante cinética aparente de primeira
ordem para a remocao de sulfato ao final das fases de operacao, sendo obtido o

valor de 0,129 £ 0,015 h'! para o ciclo de 48 horas.

Em adicdo as conclusdoes sao apresentadas sugestdoes como forma de
estimulo para futuros trabalhos de pesquisa neste contexto:

a) Trabalhar com drenagem parcial da solucao ao final de cada ciclo e
avaliar o impacto sobre a perda de biomassa,;

b) Aplicar maiores concentracées de metais pesados no afluente do
reator, visando remocao dos mesmos pela precipitacdo com o sulfeto
produzido, observando a estabilidade e eficiéncia do reator;

c) Trabalhar com cargas de DQO e SO42- com 1500 mg.L-1 e com ciclo
de 48 horas para avaliar a capacidade de remocao de sulfato e DQO

nestas concentracoes.
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APENDICE

APENDICE A - Representacao grafica dos dados individuais obtidos durante o

experimento.
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Figura A1l — Dados pH obtidos durante experimento.
Fonte: Do autor.
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Figura A2 — Dados concentracao SO42- obtida durante experimento.
Fonte: Do autor.
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Figura A3 — Dados concentracao DQO obtidos durante experimento.
Fonte: Do autor.
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Figura A4 - Dados concentracao sulfeto no efluente obtida

durante experimento.
Fonte: Do autor.
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Figura A5 - Dados concentracao de ferro no afluente e

efluente obtida durante experimento.
Fonte: Do autor.
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Figura A6 - Dados concentracao de zinco no afluente e
efluente obtida durante experimento.
Fonte: Do autor.
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Fonte: Do autor.



