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RESUMO

Biorreatores com Membranas Submersas (BRMS) sdo, atualmente, reconhecidos como
opcao viavel para o tratamento de esgotos sanitarios e o redso de aguas. Apesar disso, a
tecnologia é geralmente vista como de alto investimento quando comparado a sistemas
convencionais de tratamento de esgoto, sobretudo pelo maior gasto energético com
aeracdo do sistema. Porém, BRMS quando operados sob condigdes especificas para
nitrificacdo e desnitrificacdo simultaneas (NDS), é possivel obter um efluente de elevada
qualidade com menor custo, devido a menor necessidade de aeragcdo. Nesse sentido, a
operacdo do sistema de BRMS com o processo de NDS pode aumentar a utilizagdo desta
tecnologia no tratamento de esgoto sanitario. Neste contexto, este trabalho teve por
objetivo principal avaliar a remocdo de nitrogénio via NDS em diferentes concentracfes
de oxigénio dissolvido (OD) em uma unidade piloto de um Biorreator de Membranas
Submersas tratando esgoto sanitario. Para isso, o experimento foi dividido em trés Fases
de acordo com a concentracdo de oxigénio dissolvido no licor misto: Fase | (2,3 mgO,/L),
Fase 1l (0,8 mgO,/L e Fase Il (0,3 mgO,/L). Foram alcancadas elevadas eficiéncias de
remocdo de material organico, independente das variagdes na concentracdo de OD, DBOs
com valores médios de 98%, 97% e 98% e DQO de 95%, 96% e 95% para as Fases I, Il e
I11, respectivamente. A remoc¢do média de nitrogénio total obtida foi 33% na Fase I, 60%
na Fase Il e 50% na Fase Il1l. Onde a remocdo via NDS foi responsavel por 60%, 78% e
74% do total removido para as Fases I, 1l e 111, respectivamente. A remogéo de nitrogénio
amoniacal ndo foi limitada devido as baixas concentracGes de OD e houve acimulo de
NO,". O sistema operou sob baixos valores de pressdo transmembrana durante todo o
periodo, porém foi encontrada diferenca significativa nos valores da Fase I1l em relacdo as
Fases | e Il. Houve uma reducdo significativa na permeabilidade da membrana quando a
concentracdo de OD no licor misto foi reduzida para 0,3 mg/L, porém sem efeito
significativo quando a concentracdo de OD foi de 0,8 mg/L. Foram observados maiores
valores de SPE ligado na Fase Il em relacdo as demais, principalmente na fracdo de
carboidratos que pode estar diretamente ligada a taxa de fouling. Foi possivel alcancar
remocdo de NT em OD de 0,8 mg/L (Fase Il) sem causar um impacto negativo no
desempenho das membranas, sendo esta fase a mais adequada para a ocorréncia do
processo de NDS em BRMS.

PALAVRAS-CHAVE: Biorreator de membrana submersa, fouling, nitrificagdo e

desnitrificacdo simultaneas, tratamento de esgoto.



Abstract

Submerged Membrane Bioreactors (SMBR) are actually, recognized as viable option for
wastewater treatment and reuse. Nevertheless, this technology is generally viewed as a high
investment compared to conventional sewage treatment systems, especially for greater energy
requirement for aeration system. However, SMBR when operated under specific conditions
for simultaneous nitrification and denitrification (SND) it is possible to obtain a high quality
effluent with lower compared to the conventional configuration because of less need for
aeration. Therefore, the operation of the system SMBR with the NDS process can increase the
utilization of this technology in the wastewater treatment. In this context, this study aimed to
evaluate the removal of nitrogen via SND under different dissolved oxygen concentrations
(DO) in a pilot of a SMBR treating wastewater. For this, the experiment was divided into
three phases according to the concentration of dissolved oxygen in the mixed liquor: Phase |
(2,3 mgO,/L), Phase Il (0,8 mgO,/L and Phase Il (0,3 mgO,/L). Were achieved high organic
matter removal efficiencies regardless of fluctuations in DO concentration in terms of BODs
average values of 98%, 97% and 98% and COD average values of 95%, 96% and 95% for
Phases I, Il and I11 respectively. The average total nitrogen removal was 33% in Phase I, 60%
in Phase Il and Phase 111 50%. Where the removal means SND is responsible for 60%, 78%
and 74% of the total removed for Phases I, Il and Ill respectively. The removal of
ammoniacal nitrogen is not limited by the low DO concentrations and there was accumulation
of NO; in Phase Ill. The system operated under low transmembrane pressure values

throughout the period, but significant difference was found in the values of Phase Il in
relation to phases | and 1l. There was a significant reduction in membrane permeability when
the DO concentration in the mixed liquor was reduced to 0.3 mg/L, but without significant
effect when the DO concentration was 0.8 mg/L. It was observed highest bound EPS values
in Phase Ill in relation to the others, mainly in the fraction of carbohydrates that can be
directly linked to fouling rate. Satisfactory NT removal was achieved when concentration DO
was 0.8 mg/L (Phase Il) without causing a negative impact on the performance of membranes,

being this phase the most suitable for the occurrence of the SND process in SMBR.

KEYWORDS: Submerged Membrane Bioreactors; Wastewater Treatment; Simultaneous
Nitrification and Denitrification; Fouling.
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1. INTRODUCAO

Os grandes centros urbanos tém enfrentado uma realidade de escassez hidrica devido a
crescente demanda por dgua acompanhada da poluicdo dos mananciais de abastecimento. A
regido metropolitana de Séo Paulo (RMSP), desde 2014, vem enfrentando a maior crise
hidrica da histéria e, de acordo com Tundisi (2014), essa situacdo ndo é uma crise ocasional e
sim um desafio quase que permanente pelos proximos anos. A disponibilidade dos recursos
hidricos para usos multiplos com qualidade adequada esta diretamente ligada ao
desenvolvimento socioeconémico e seguranga coletiva da populacéo relacionada a seguranca
para a producdo de alimentos e o abastecimento publico com &gua potavel, seguranca com a
preservacdo da qualidade das fontes de dgua que estdo relacionadas a salde publica (ANA,
2009).

Os responsaveis pela gestdo do abastecimento de dgua da RMSP tém priorizado a
importacdo de &guas de outras bacias para atender a demanda crescente ao invés de incentivar
e implantar medidas de conservagdo e uso de fontes alternativas. Em decorréncia da
importacdo de grandes volumes de aguas de outras bacias, hd o aumento na producdo e
consequente descarte de esgoto bruto, tratado ou parcialmente tratado, nos corpos d’agua, 0
que representa grande preocupagdo, principalmente por ser o efluente produzido em maior
volume, e os rios que recebem diariamente 0 esgoto sdo mananciais de abastecimento para
cidades localizadas a jusante dos pontos de langcamento. Além de conter carga organica, o
esgoto possui diversas substancias poluentes, entre elas 0s nutrientes e micro-organismos
patogénicos, que podem causar danos ao ambiente, a satide do ser humano e de outros animais
(YOON et al., 2006a; BRICIU et al., 2009).

O nitrogénio é um nutriente que esta presente em elevadas concentragdes no esgoto e
isto é preocupante, pois exige tratamento avancado quando se tem lan¢camento em situacdes
mais restritivas (BUENO, 2011). O nitrogénio chega ao ambiente sob diferentes formas:
amonio, nitrito, nitrato e exerce grande impacto quando langado em corpos d’agua, desde o
comprometimento do ecossistema podendo ser toxico a fauna e flora aquatica, promover a
diminuicdo da concentragdo de oxigénio dissolvido do meio e eutrofizacdo, até a saide da
populacdo como a metahemoglobina, conhecida como sindrome do bebé azul, que ocorre
quando da ingestéo de aguas com elevadas concentracfes de nitrato quando se reduz a nitrito.
Por estes motivos se faz necessaria a incorporacdo de processos de remocao de nitrogénio nos

sistemas de tratamento de aguas residuérias.
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Tradicionalmente a remoc¢do de nitrogénio no tratamento biolégico de esgotos
sanitérios por lodos ativados baseia-se no processo de nitrificacdo e desnitrificacdo onde em
um compartimento aerébio ocorre a oxidacdo de amdnia para nitrito (NO), realizado pelas
bactérias quimioautotroficas pertencentes ao género Nitrosomonas e oxidacao adicional para
nitrato (NO3’), processo chamado de nitrificagdo, realizado pelas bactérias quimioautotroficas
pertencentes ao género Nitrobacter, seguida, em um compartimento andxico, pelo processo de
desnitrificacdo para nitrogénio gasoso (N) por bactérias heterotréficas. Desta forma, para que
haja a remocao de nitrogénio total nos sistemas convencionais, devem existir dois ambientes
separados um aerobio e outro andxico para ocorréncia da nitrificacdo e desnitrificacdo,

respectivamente.

Nas Gltimas duas décadas varios estudos demonstraram que os dois processos de
remocao de nitrogénio (nitrificacdo e desnitrificacdo) podem ocorrer simultaneamente no
mesmo reator (MUNCH et al., 1996; HELMER; HAO, 1998; MENOUD et al., 1999; WANG
et al., 2005; BUENO, 2011), sendo denominado de Nitrificacdo e Desnitrificacdo Simultaneas
(NDS). A principal hipotese para a ocorréncia de NDS é que o floco de lodo ativado pode
conter ambas as zonas aerdbicas e anoxicas de modo que ambos os processos de nitrificacdo e

desnitrificacdo possam ser sustentados nos biorreatores.

Neste contexto, comparado com o processo convencional de remocéao de nitrogénio, a
NDS apresenta vantagens por uma série de razdes, entre elas: 1) elimina a necessidade de
operar o sistema com dois tanques em série para obter condicdes ambientais diferentes,
reduzindo o tamanho da estacdo; 1) utiliza menos fonte de carbono (22 - 40%); 111) consome

menos energia devido a reducdo da necessidade de aeracdo (HOCAOGLU et al., 2011).

Embora a NDS seja possivel, tem sido relatado que o processo ndo pode ser
continuamente sustentado no sistema de lodos ativados convencional, cuja necessidade de
operacdo do sistema com baixas concentracGes de oxigénio dissolvido e elevada idade do lodo
favorecem o desenvolvimento de organismos filamentosos, que sdo responsaveis pela
deterioracdo das propriedades de sedimentabilidade do lodo e estabilidade do sistema
(MARTINS et al., 2003; TIAN et al., 2011). Nesse sentido, os Biorreatores com Membranas
Submersas (BRMS), do inglés Submerged Membrane Bioreactor (SMBR), possuem grande
potencial de serem configurados com NDS, haja vista que as propriedades de
sedimentabilidade do lodo néo interferem na qualidade final do efluente do sistema.

Biorreatores com Membranas Submersas sdo, atualmente, reconhecidos como opgéo

viavel para melhorar o tratamento de esgotos sanitarios e implementar o reGso de aguas
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residuarias (MELINA et al.,, 2006; SANTOS et al., 2011). A tecnologia refere-se a
combinacdo de um processo bioldgico, geralmente um sistema de lodos ativados, e outro
fisico de separacdo por membranas. Diante do fato que o sistema pode ser operado com
elevadas concentracbes de biomassa e idade do lodo, é possivel obter um consércio
microbiano altamente diversificado resultando em um efluente de elevada qualidade
(SCHNEIDER e TSUTIYA, 2001; ROEST et al., 2006; WEN et al., 2010; JUDD, 2011).

Apesar do processo NDS ndo ser uma descoberta recente, sua aplicagdo em conjunto
com o sistema de BRMS é ainda pouco documentada, pois este sistema € considerado uma
tecnologia emergente de tratamento de esgotos sanitarios. Contudo, as caracteristicas dos
BRMS sdo particularmente adequadas para aplicacdo do processo de Nitrificagcdo e
Desnitrificacdo Simultaneas devido a sua capacidade de reter os microrganismos de
crescimento lento, como as bactérias nitrificantes, e a baixa eficiéncia de transferéncia de

oxigénio como consequéncia da elevada concentracdo de biomassa.

Alguns estudos tém demonstrado que os BRMS sdo capazes de remover com sucesso
nitrogénio via NDS. Porém, o efeito da NDS no processo de separacdo por membranas em
biorreatores tratando esgoto sanitario precisa ainda ser avaliado para que a operacdo do
sistema nesta condicdo ndo tenha impactos negativos no desempenho global da tecnologia de
BRMS (ARABI; NAKHLA, 2009).

O maior desafio operacional dos BRMS é evitar ou reduzir a ocorréncia do fouling,
que é a perda do desempenho das membranas que pode ser causado por diversos fatores.
Atualmente, as substancias poliméricas extracelulares (SPE) tém sido apontadas como a
principal causa de fouling em BRMS (DREWS et al., 2008). Entre os principais fatores que
contribuem para a formacéo e desenvolvimento de SPE estdo as mudangas no fornecimento
de oxigénio dissolvido, principalmente quando em baixas concentracdes (YOON et al.,
2006b; YUN et al., 2006; DREWS et al., 2008). A limitacdo no fornecimento de oxigénio
dissolvido é um fator chave para a ocorréncia do processo de NDS e por este motivo sdo
necessarias investigacdes dos efeitos do processo de NDS no desempenho operacional das

membranas em BRMS.

A lacuna entre os dados obtidos por meio das pesquisas académicas e as praticas
industriais tém aumentado, uma vez que muitos aspectos importantes desenvolvidos por meio
da experiéncia industrial ndo sdo assuntos de discussdo aberta e, como resultado, tém

influéncia limitada nas investigacbes académicas. Devido a esses interesses divergentes a
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tecnologia BRM ndo estd totalmente descrita na literatura cientifica tradicional (YOON,
2016).

Neste contexto, este trabalho teve o intuito de investigar experimentalmente, em escala
piloto, a nitrificacdo e desnitrificacdo simultaneas para contribuir na construcdo do
conhecimento de processos de remocdo de nutrientes, especificamente remocao de nitrogénio

em Biorreatores de Membranas Submersas no tratamento de esgoto sanitario.
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2. OBJETIVOS

Esse trabalho teve por objetivo principal avaliar a influéncia do processo de remogéo
de nitrogénio via Nitrificacdo e Desnitrificacdo Simultaneas (NDS) em diferentes
concentracdes de oxigénio dissolvido em uma unidade piloto de um Biorreator de Membranas

Submersas (BRMS) tratando esgoto sanitario. Os objetivos especificos foram:

o Avaliar a influéncia da concentracdo de oxigénio dissolvido no processo de
NDS, na remocéo de matéria organica, nitrogénio total e na perda de fluxo do sistema de
membranas;

o Caracterizar e identificar os principais compostos associados ao fouling do
sistema de membranas para cada condicdo de operacao;

o Quantificar a remocdo de nitrogénio total via Nitrificagdo e Desnitrificacao

Simultaneas.
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3. REVISAO BIBLIOGRAFICA
3.1. Biorreatores de membranas

Biorreatores de membranas sdo tecnologias baseadas na combinacdo do processo
biolégico de tratamento de aguas residudrias e separacdo por membranas, gerando potencial
de reuso de agua e recuperacdo de recursos desses efluentes. A combinacao da separacdo por
membranas com a conversdo bioquimica conduziu a uma variedade de biotecnologias
ambientais inovadoras, tais como: biorreatores de membranas de separacdo de biomassa,

difusdo de gas, extracédo, biocatalise, entre outros (FAISAL et al., 2014).

Entre os biorreatores de membranas, os de separacdo de biomassa sd@o 0s mais
estudados e encontrados em aplicacbes em grande escala em diversos paises. Nesses
biorreatores, as membranas separam a biomassa e outros materiais em suspensdo
desenvolvidos no processo bioldgico produzindo um efluente clarificado e livre de uma série
de patdgenos (JUDD, 2011; FAISAL et al., 2014).

Biorreatores de membranas tém sido propostos como uma alternativa ao tratamento
avancado convencional quando ha necessidade de producdo de um efluente de elevada
qualidade e ha restricdo de area para implantacdo do sistema de tratamento. O cassete de
membranas substitui o decantador secundario para a separagdo sélido-liquido entre lodo e
efluente tratado. Essa separacdo por membranas em biorreatores combina os processos de
clarificacdo do tratamento por lodos ativados convencional (LAC) e filtracdo para polimento

do efluente em um processo simplificado, de uma sé vez.

Membranas sdo raramente usadas como Unica etapa de tratamento de aguas
residuarias, uma vez que o processo de fouling inicia rapidamente e a recuperacdo de agua é
muito baixa (FUCHS et al., 2005; SCHRADER et al., 2005). Contudo, quando utilizada em
conjunto a processos biolégicos, o material organico dissolvido €, em parte, convertido em
biomassa suspensa, reduzindo o fouling da membrana, permitindo um aumento na
recuperacdo da agua (GALLUCCI et al., 2011). Desse modo, 0 processo de separacao por
membranas introduzido em biorreatores ndo somente substitui o decantador, mas também
forma uma barreira absoluta para sélidos em suspensdo e bactérias retidos no reator, dando

origem a diversas vantagens em relacdo ao processo de LAC (FAISAL et al., 2014).

Algumas destas vantagens sdo: reatores mais compactos, cerca de 50% da éarea
utilizada por um sistema LAC em funcdo da possibilidade de operar o sistema com altas

concentragfes de biomassa e eliminagdo do decantador secundario, sendo que isso é
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particularmente interessante para o processo de nitrificagdo e desnitrificagdo simultanea
(NDS) devido a sua capacidade de retencdo de organismos de crescimento lento; menor
producdo de lodo, operacdo sem a preocupacdo em manter as caracteristicas de
sedimentabilidade do lodo, obtencdo de um efluente de alta qualidade e adequado para reuso,
boa capacidade de desinfeccdo além de menor dosagem de desinfetantes devido a baixa
turbidez do efluente, maiores cargas volumetricas e menor producdo de lodo. Entre as
desvantagens estdo 0 aumento no consumo energético, a substituicdo periddica das
membranas e a necessidade de realizacdo de operacdes de limpezas quimicas para o controle
de fouling nas membranas (SCHNEIDER e TSUTIYA, 2001; ROEST et al., 2006; WEN et
al., 2010; JUDD, 2011; METCALF; EDDY, 2016).

Nos biorreatores com membranas, o tempo de detencdo hidraulico é independente do
tempo de retencdo de solidos (idade do lodo) e a biomassa pode ser selecionada de modo a
aumentar a eficiéncia de biodegradacdo. O excesso de lodo produzido € menor e o
desenvolvimento de bactérias nitrificantes e favorecido devido a retencéo absoluta de micro-
organismos, maiores concentracdes de solidos em suspensdo no reator e elevada idade do

lodo, aumentando a remocdo de nitrogénio (WEN et al., 2010).

Biorreatores de Membrana Submersas sao capazes de remover material organico com
eficiéncia média entre 89 e 98% em termos de DQO e acima de 97% para DBO. Efluentes
com turbidez menor que 1 UNT sdo bastante comuns, uma vez que a membrana forma uma
barreira bastante efetiva na separacdo sélido-liquido, concentracdo de DQO entre 10 e 30
mg/L, DBO inferior a 5mg/L e COT entre 5e 10 mg/L (MELINA et al., 2006).

O sistema de aeracdo € uma peculiaridade nos BRM aerobios, o qual fornece oxigénio,
promove mistura e auxilia a limpeza da superficie das membranas de modo a prevenir o
fouling (WEN et al., 2010).

Os BRM tém sido comercializados ha 30 anos e a aplicagdo em tratamento de esgotos
apresentou um crescimento nas Ultimas décadas (SUBTIL et al., 2014). Nos ultimos anos, 0
mercado de BRM tem experimentado um crescimento sem precedentes. O valor de mercado
de BRM dobrou em cinco anos, entre 2000 e 2005, atingindo U$217 milhdes de dolares. Em
2011 foi avaliado em U$ 838,2 milhGes de ddlares com crescimento anual de 22,4% (FAISAL
et al., 2013). Esse numero continua em crescimento, e Frost & Sullivan (2013) estimam um
crescimento anual em torno de 15,2% até 2018. Esse aumento do mercado global de BRM
pode ser explicado devido as normas mais restritivas para lancamentos de efluentes, escassez

crescente de agua e énfase em préaticas de reuso e conservacdo de &gua. De acordo com
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levantamento realizado por Yang et al. (2006), existiam 225 instalacbes de BRM ao redor do
mundo em 2005. Wang et al. (2008) relataram que, apenas na China, em 2008, ja haviam 254
plantas de BRM para tratamento de esgoto doméstico e industrial, as quais estavam

distribuidas principalmente ao norte do pais e com finalidade de redso de agua.

A aplicagdo mais frequente dos sistemas de BRM tem sido para o tratamento de
efluentes domésticos e relso de agua, com capacidades variadas, desde unidades de pequeno
porte para utilizacdo em residéncias ou prédios até estacGes de tratamento de grande porte
centralizadas. Os sistemas de BRM também tém sido utilizados para o tratamento de efluentes
de industrias de processamento de alimentos e bebidas, industrias quimicas, automobilisticas,
refinarias de petroleo, farmacéuticas e lixiviado de aterros, bem como em processos anerdbios
de tratamento (YANG et al., 2006).

A Europa e a América do Norte sdo os principais mercados de BRM aplicados ao
tratamento de efluentes industriais, enquanto a Asia tem os municipios como principais

compradores, para o tratamento de esgoto doméstico (FROST e SULLIVAN, 2013).

Lawrence (2015) demonstrou em uma experiéncia operacional que o custo da
tecnologia BRM pode ser menor do que um processo de tratamento bioldgico convencional,
apesar da maior demanda energética. Foi realizada uma comparagdo entre um reator de
bateladas sequenciais e um biorreator de membranas submersas, tratando vazdes e cargas
organicas bastante semelhantes. O BRM apresentou custo 19% menor em relacéo ao reator de
bateladas sequenciais, devido a menor producdo de soOlidos excedentes e otimizacao
operacional das membranas, além da reutilizacdo da agua na propria planta, o que diminuiu os

gastos com agua potavel em 95%.

Embora a tecnologia seja muito promissora, apresenta como maior desafio, evitar ou
reduzir a perda de desempenho das membranas, causada por um fendmeno complexo

denominado fouling.

A primeira patente para um processo que integrava lodos ativados de mistura completa
e a tecnologia de separacdo por membranas foi publicada em 1969. Dorr Oliver demostrou
pela primeira vez em 1974 a utilizacdo de membranas para a extragcdo de agua de lodo ativado
no reator biolégico que ndo se mostrou economicamente viavel para a aplicacdo comercial,
até que os materiais e técnicas de producdo de membranas fossem aprimorados (METCALF;
EDDY, 2016; FAISAL et al., 2014). Alem disso, 0s projetos iniciais empregavam membranas

operando em fluxo tangencial, instaladas em vasos de presséo fora dos tanques de aeragéo, as
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quais apresentavam elevado consumo de energia para bombeamento do licor misto através
dos médulos de membrana. No final da década de 80 com a instalacdo da unidade de
separacao por membranas no interior do reator biologico e a utilizacdo de bolhas grossas para
a aeracao, resultou na reducdo do consumo de energia e viabilizou a aplicacdo do processo
biolégico com membranas submersas (YAMAMOTO et al., 1989). Os sistemas BRMS com
menor consumo de energia, utilizando membranas planas foram inicialmente comercializados
para o tratamento de efluentes no Japéo, pela empresa Kubota, em 1990. Trés anos depois, a
empresa Zenon desenvolveu um sistema BRMS utilizando membranas de fibra oca, o sistema
ZeeWeed®, que foi instalado em Ontério no Canada. A primeira unidade BRMS utilizada
para o tratamento bioldgico de efluentes foi instalada nos EUA em 1998 na ETE de Lone Tree
Creek, no Colorado. A utilizacdo de membranas de microfiltracdo (MF) e ultrafiltracdo (UF)
em sistemas BRMS para o tratamento de efluentes passou a ser bem aceita no final da década
de 1990 e inicio de 2000 (METCALF e EDDY, 2016).

Em BRM, a separacao sélido-liquido é realizada via filtracdo ou retencdo. A agua a ser
separada é extraida por meio de uma membrana sintética muito fina, que exclui os solidos em
suspensdo e os coloides em fungdo do tamanho da particula em relagcdo ao poro da membrana.
As membranas sdo colocadas imersas no licor misto do reator bioldgico com um sistema de
fornecimento de oxigénio para proporcionar um escoamento tangencial a superficie das

membranas e evitar a formacao de fouling pelo acimulo de particulas contidas no licor misto.

Os principais parametros de projeto e operacdo em sistemas BRM aerdbios sdo:
intensidade de aeracdo, razdo entre tempo de succdo e ndo succdo (filtracdo intermitente),
concentracdo de oxigénio dissolvido, tempo de retencdo de sélidos e tempo de detencdo
hidraulica, concentracdo da biomassa, temperatura, fluxo e perda de carga através das
membranas (WEN et al., 2010; JUDD, 2011). O fluxo é a relacdo entre a vazdo de permeado
e a area da membrana. Quanto maior o fluxo permitido, menor sera a area de membrana para
uma dada vazdo de projeto. A permeabilidade € a relacdo entre o fluxo e a pressdo
transmembrana. A reducdo da permeabilidade da membrana esta associada, geralmente, a
formacdo de depositos, ou seja, ocorréncia do fouling. Metcalf e Eddy (2016) apontam que 0s
pardmetros chave para o projeto de BRM sdo: a taxa e aplicacdo de liquido por unidade de
area de membrana (fluxo), a pressdao trasmembrana (PTM) para a perda de carga aceitavel e

0s aspectos relacionados a ocorréncia do fouling.
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3.2.  Foulingem BRM

O fouling da membrana é um dos principais problemas dos BRM, que se tornou o
maior obstaculo para sua aplicacdo (LE-CLECH et al., 2006). O fouling é um fendmeno
complexo que resulta na reducéo de fluxo de permeado, sob condigdes constantes de pressao
transmembrana, e é atribuido & constricdo do poro da membrana, ao blogueio do poro e a
formacdo de uma camada de particulas, coloides e solutos na superficie da membrana (WEN
et al., 2010), como demostrado na Figura 1. Alguns materiais formadores de fouling podem
degradar a membrana e reduzir sua vida util (JUDD, 2011), por isso esse fenémeno tem sido
alvo da maioria das pesquisas sobre BRM em todo o mundo (SANTOS et al., 2011). Ainda
ndo ha um termo padrdo na lingua portuguesa para designar fouling. Alguns pesquisadores
tem se referido ao fendbmeno com termos traduzidos como incrustacdo ou depoésitos. Neste

trabalho optou-se por utilizar o termo original: fouling.

Figura 1 - Mecanismos de fouling. (a) bloqueio do poro; (b) constricdo do poro; (c) bloqueio parcial,
(d) camada de particulas (torta).

(a) (b)

0 o c

(adaptado de JUDD, 2011).

Em sistemas que combinam tecnologia de separacdo por membranas e tratamentos
bioldgicos, a maior preocupacao é evitar o fouling, uma vez que as membranas encontram-se
em contato direto com elevada concentracdo de microrganismos, 0s quais se aderem as
membranas e formam biofilme. O fouling pode ocorrer por mecanismos fisicos, quimicos e/ou
bioldgicos. Alguns agentes responsaveis pela ocorréncia de fouling estdo presentes no
efluente a ser tratado, como cabelo e materiais fibrosos, alcalinidade elevada, ferro soltvel,

oOleos e graxas, entre outros.

O efeito da ocorréncia do fouling é verificado com o aumento da PTM ou com a
reducdo da permeabilidade para um fluxo de permeado fixo. A PTM é um pardmetro de
monitoramento muito importante para a indicagdo de quando o fouling excede um nivel
operacional aceitavel, indicando a necessidade de utilizacdo de um processo especial de
limpeza quimica para restaurar o desempenho das membranas. Os valores da PTM podem
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permanecer estaveis, aumentando lentamente com o tempo, mas, ao atingir um ponto critico,
podem aumentar bruscamente (GULGLIELMI et al., 2007).

3.2.1. Tipos de fouling

Operacionalmente, o fouling da membrana é classificado como hidraulicamente
reversivel e irreversivel (TIAN et al., 2013). O fouling reversivel é ligado & membrana de
forma ‘fraca’ e pode ser eliminado por meio de contra lavagem, pode levar & reducdo da
produtividade da membrana e ao aumento dos custos operacionais (HUANG et al., 2007,
PEIRIS et al., 2011). O fouling hidraulicamente irreversivel é fortemente ligado a membrana
e sO pode ser removido por limpeza quimica. 1sso pode ndo somente resultar em um aumento
da complexibilidade operacional, como também na reducdo do tempo de vida da membrana
(PELDSZUZ et al., 2011; RAFFIN et al., 2011). Meng et al. (2009) ainda colocam uma
terceira classificacdo como fouling irreversivel permanente que ndo pode ser removido e é

atribuido ao blogueio dos poros.

O fouling pode ser caracterizado também de acordo com a natureza dos constituintes
responsaveis (particulado, organico, inorganico e microrganismos); o mecanismo pelo qual
ocorre (deposicédo de sélidos, adsorcdo de compostos dissolvidos e formacdo de biofilme) ou
pela estratégia adotada no seu controle (contra lavagem, arraste com ar, lavagem quimica e

limpeza fisica).

A formacédo de fouling em BRM ¢ influenciada por fatores como: caracteristicas da
membrana utilizada, composicdo da biomassa, caracteristicas da corrente de alimentacdo e
condicdes operacionais. Os mecanismos de formacdo de fouling em membranas de BRM de

acordo com Wen et al. (2010) séo:

. Adsorcdo de solutos ou coloides na estrutura das membranas;

. Depdsito de flocos de lodo sobre a superficie da membrana;

. Formacao de uma camada ou torta na superficie da membrana;

. Desprendimento de parcelas de fouling atribuido ao cisalhamento;

. Mudangas espaciais e temporais na composicdo do fouling durante

longo periodo de operagéo.

Drews et al. (2006) destacam que, apesar de haver um grande nimero de estudos e
publicacdes em relacdo as causas de fouling, ainda nédo foi reportada uma explicagéo universal
e os resultados sdo, muitas vezes, contraditdrios. Isto pode ser atribuido, em parte, a grande

variedade de configuracdes das instalacGes, condi¢Oes operacionais (do processo de modo
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geral como tempo de retencao de sélidos (TRS) e relagdo alimento/micro-organismo (A/M), e

da membrana como fluxo e intervalo de limpeza), efluente e material da membrana.
3.2.2. Substancias associadas ao fouling em BRM

Para um melhor entendimento do comportamento do fouling da membrana e o
desenvolvimento de estratégias adequadas de controle de fouling torna-se essencial a
determinacdo de quais componentes presentes no licor misto mais contribuem para este
fendmeno. Enquanto os dados da literatura sdo conflitantes em relacdo ao efeito dos diferentes
componentes a ocorréncia de depositos, o material organico seja ele natural (no caso de aguas
de rios e lagos), ou aqueles presentes em &guas residuarias, € considerado o maior responsavel

pelo fouling em processos de ultrafiltracdo (UF) (TIAN et al., 2011).

Zularisam et al. (2006) consideram a fracdo de substancias humicas, presente no
material organico, como a ‘foulant’ mais severa, porque ¢ a maior fracdo constituinte do
material organico. No estudo realizado por Tian et al. (2013) a correlacédo entre a fracdo de
material organico correspondente a substancias humicas e o fouling da membrana de UF foi
bastante baixa, ainda assim ndo se pode excluir a contribuicdo de substancias himicas para o
fouling, entdo pode-se dizer que essa fracdo assume um papel menor para o fouling, uma vez
que na sua maior dimensdo apresentam cerca de 110 nm (OSTERBERG et al., 1993) e

somente 3,8% dessas substancias sao rejeitadas por UF (TIAN et al., 2013).

O material particulado também tem sido apontado como uma substancia relevante para
o fouling. Embora essas particulas sozinhas ndo sejam responsaveis por contribuir
severamente, elas interagem com outras substancias organicas como 0s biopolimeros e as
substancias himicas, causando um efeito sinérgico bastante significativo (CONTRERASA et
al., 2009; JERMANN et al., 2008; LI; ELIMELECH, 2006). Recentemente a fragédo de
biopolimeros coloidais foi identificada como a principal substancia causadora de fouling,
embora a concentracao encontrada destes tenha sido menor que a encontrada para substancias
hamicas (ZHENG et al., 2009). A correlacdo existente entre os biopolimeros e o fouling
reversivel e irreversivel em UF é uma afirmagéo estabelecida. (FAISAL et al., 2014; COSTA
et al., 2006; JERMANN et al., 2007).

Biopolimeros sdo macromoléculas de subprodutos sollveis resultantes do crescimento
e decaimento microbiano, denominadas Substancias Poliméricas Extracelulares (SPE)

compostas por proteinas e polissacarideos dos quais fazem parte detritos celulares de
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dimensdes coloidais com tamanho de particula estimado de 10-100 nm (LEE et al., 2006;
TIAN et al., 2013).

Filloux et al. (2012) e Henderson et al. (2011) descobriram que substancias do tipo
proteinas estdo altamente relacionadas com o fouling total de membranas de UF. Isto se
confirma considerando que estas substancias, especialmente aquelas com elevado peso
molecular, sdo constituintes importantes de biopolimeros em lodos ativados. Halle et al.
(2009) sugerem que a caracterizacao e quantificacdo de biopolimeros € mais importante para
o fouling irreversivel e Tian et al. (2013) afirmam que pode-se assumir que a quantidade de
biopolimeros determina o fouling irreversivel mas ainda assim sdo necessarios mais estudos

para esclarecer essa hipotese.

Substancias Poliméricas Extracelulares podem alterar as propriedades da superficie do
floco e acredita-se que afetam a deposi¢do na superficie da membrana. Fatores como o tipo de
efluente, idade do lodo, concentracdo de so6lidos suspensos no licor misto, estresse mecanico
causado pela turbuléncia da aeragdo no reator, fase de crescimento microbiano influenciam a
concentracdo de SPE (FAISAL et al., 2014; CHANG et al., 2002; CHANG e LEE, 1998).

A forma soltvel de SPE é chamada de produto microbiano solivel, SMP do inglés
Soluble Microbial Product. Essa forma é considerada, de acordo com Drews et al. (2006), a
principal causa de fouling em BRM. Os mesmos autores ressaltam que, além da ocorréncia de
produtos microbianos sollveis (PMS), dois aspectos precisam ser considerados: a

concentracdo e suas propriedades como peso molecular e o potencial de fouling.

Ha divergéncias em relacdo a nomenclatura de SPE e PMS. A correta distin¢éo entre
as fracGes, SPE e PMS, vai depender do método de extracdo e caracterizacdo das mesmas
(LE-CLECH et al., 2006). Nesse trabalho, considerou-se como PMS o material soltvel ou
disperso no liquido, nomeado como SPE soluvel (SPEsy) e como SPE ligado (SPE;g) o
material associado aos flocos bioldgicos, conforme definicdo empregada por Aquino et al.

(2006), a soma das duas fracGes SPEsy e SPE;iq € referida apenas como SPE, de forma geral.

De acordo com Fenu et al. (2010), os principais processos que contribuem para a
formacdo de SPEg, vdo desde a utilizacdo do substrato, deterioracdo da biomassa até a
hidrolise de SPEjig. Drews et al. (2008) destacam que a fracéo de carboidratos em SPEs é, na
maioria dos casos, considerado o principal componente responsavel pelo fouling. Grelier et al.
(2006) e Judd (2004) encontraram correlacfes entre a concentracdo de carboidratos no SPE

e a taxa de fouling.
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Condicdes instaveis de operacdo como descarte irregular de lodo ou mudangas no
fornecimento de oxigénio tém sido identificados como fatores que contribuem para a
formacdo de SPEg, além de influenciarem na mudanca da caracteristica desse para a
propensdo ao fouling (YUN et al., 2006; DREWS et al., 2008; DREWS et al., 2006; YOON
et al., 2006b).

Avaliando o efeito da concentracdo de oxigénio dissolvido Xue et al. (2009)
demonstraram que a concentracdo de DQO soluvel, como indicador de concentracdo de SPEsg
e principal composto responsavel pelo fouling, diminuiu de 37 mg/L, quando a concentracédo
de Oxigénio Dissolvido (OD) era de 3,4 mg O,/L, para 27 mg/L quando a concentracdo de
OD foi reduzida para 0,9 mg O,/L. Por outro lado, outras pesquisas tém demonstrado um
aumento de SPE com a reducdo da concentracdo de oxigénio dissolvido. Paetkau e Cicek
(2011) fizeram um estudo comparativo entre um BRM convencional e outro operando sob
condicBes de baixas concentracdes de OD e NDS. Ambos alimentados com a mesma agua
residuaria, sob as mesmas condic6es, com excecao da concentracdo de OD dissolvido, 4 mg/L
em operacdo convencional e 0,7 mg/L para NDS. O BRM que operou sob baixa concentracdo
de OD impactou negativamente no desempenho da membrana. Neste foram encontradas
maiores concentracdes de SPE, elevados valores de PTM e significativa correlagdo positiva
entre a PTM e os valores de SPE. Arabi e Nakhla (2009) realizaram também um estudo
comparativo entre um BRM convencional e outro com NDS. Os autores relataram que o
fouling da membrana foi significativamente mais severo sob condi¢6es de baixa concentracdo
de OD, a concentracdo de SPE foi 20% maior que no BRM convencional e a fracdo soltvel de

carboidratos foi a maior responsavel pelo aumento da resisténcia a filtracao.
3.2.3. Fluxo Critico e Fluxo Sustentavel em BRM

Para minimizar os problemas de fouling em processos de UF, uma variedade de
tecnologias de pré-tratamento tém sido propostas e investigadas (TIAN et al., 2013), entre
elas: coagulacdo, adsorcdo, pré-oxidacdo e pré-filtracdo (HUANG et al., 2009; GAO et al.,
2011). AlteragOes nas propriedades fisicas, quimicas e biologicas do afluente melhoram o
desempenho de processos BRM (WEN et al., 2010; BIELEFELDT, 2009). A adicdo de
coagulantes no pré-tratamento pode aumentar o tamanho das particulas e evitar a constrigdo
dos poros da membrana. A separacdo de 6leos e graxas no afluente tem sido apontada como

uma boa estratégia de minimizagdo de fouling (WEN et al., 2010).

Outro método de minimizacao consiste em adotar o fluxo de opera¢do menor ou igual

ao fluxo critico. O fluxo é influenciado pelos seguintes parametros: resisténcia da membrana;
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forca motriz operacional por unidade de &rea de membrana; condi¢Bes hidrodindmicas na

interface liqguido-membrana; fouling e limpeza da superficie da membrana.

De acordo com Yoon (2016), a definicdo original de fluxo critico € o maximo fluxo
alcancavel sem que ocorra o depdsito de “foulants” na superficie da membrana. Quando um
sistema é operado com fluxo igual ou inferior ao critico, a permeabilidade permanece muito
proxima a da membrana limpa. No entanto, verifica-se que essa condi¢cdo ndo existe na
pratica, onde o liquido a ser filtrado tem diversas substancias de diversas propriedades.
Devido a inexisténcia do fluxo critico na pratica, este foi dividido em duas categorias,
nomeadas forma forte e forma fraca (FIELD et al., 1995). A definicdo da forma forte é a
mesma da defini¢do original de fluxo critico, e a forma fraca € definida como o méaximo fluxo
alcancavel com a adsorcdo inicial de macromoléculas ou coloides. Na verdade, as
particulas/macromoléculas adsorvem na superficie da membrana assim que esta entra em
contato com o liquido, devido as interacGes eletrostatica e de van der Waals (LE-CLECH et
al., 2006). Uma vez que a camada de adsorcdo foi formada na superficie da membrana, a
adsorcdo ndo continua a ocorrer desde que o fluxo operacional seja igual ou menor que o
nivel critico. Sob estas condicGes, a permeabilidade da membrana seria quase estavel, mas um

pouco menor que a da membrana limpa, devido a fina camada de adsor¢do formada.

Em BRM, até mesmo a forma fraca do fluxo critico tornou-se inexistente (YOON,
2016). O licor misto do BRM contém varias macromoléculas com distintas cargas, grupos
funcionais, tamanhos, etc. Alguns desses componentes podem interagir com a superficie da
membrana assim que esta entrar em contato com o licor misto. Além disso, algumas
macromoléculas com velocidades muito baixas vdo continuar a se depositar em qualquer
condicdo de fluxo (ZHANG et al., 2006) e também interagir com a camada inicialmente
formada. Como consequéncia, o fouling da membrana pode ocorrer gradualmente mesmo em
fluxos extremamente baixos, ou seja, nem mesmo a forma fraca do fluxo critico pode ser
estabelecida em BRM. (YOON, 2016).

Sendo assim, o termo “fluxo sustentavel”, em BRM, é mais adequado para indicar o
fluxo que resultara em um periodo de tempo consideravel sem causar um fouling significativo
da membrana (FANE et al., 2002). A definicdo de fluxo sustentavel é confusa porque néo
existe um protocolo padrdo e nem um consenso sobre a dura¢do minima do fluxo sustentavel.
Porém, pode-se considerar que o fluxo sustentavel é o fluxo maximo alcangavel sem que haja
a necessidade de limpeza frequente da membrana que pode interromper a operacao eficiente

do sistema sob determinadas condic@es. Por este critério, o fluxo méaximo sustentavel durante
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um més ou mais sem limpeza quimica pode ser considerado o fluxo sustentavel em BRM. A
duracdo minima do fluxo sustentavel pode ser mais curta para outros processos de membrana

desde que a limpeza da membrana de forma mais frequente seja aceitavel (YOON, 2016).

Independente do fluxo, em pratica, na condicdo de filtragdo em BRM ocorre a
deposicdo continua de particulas e macromoléculas na superficie da membrana. Judd (2011)
apontou que sistemas BRM geralmente operam com fluxo entre 10 e 150 LHM.

3.24. Caracterizacdo de fouling

O modelo de resisténcia em série € uma ferramenta Util para determinar a principal
causa do fouling da membrana. Alta resisténcia atribuida ao fouling pode sugerir uma forte
interacdo entre a superficie da membrana e as substancias ‘foulants’ contidas no esgoto de
alimentacdo; ou os poros da membrana sdo maiores que essas substancias e ndo a rejeitam (ou
ambos). No entanto os componentes de resisténcia sao sensiveis a condicdo e procedimento
experimental utilizado para medi-los, principalmente quando as membranas séo utilizadas
para filtrar lodos ativados (CHANG et al., 2009). A resisténcia da membrana de fibra oca néo

pode ser diretamente comparada a de placa plana (YOON, 2016).
3.3. Remocdo biolodgica de nitrogénio: nitrificacao e desnitrificacdo

O nitrogénio aderido em moléculas complexas presentes nas aguas residuérias deve
ser submetido aos seguintes processos se tiver de ser removido das aguas residuérias: (a)
hidrélise em moléculas simples como am6nia (NHs3) (b) oxidacdo (nitritacdo) para nitrito
(NOy), geralmente, pelas bactérias oxidadoras de aménia (BOA), quimioautotréficas dos
géneros Nitrosomonas e Nitrosospira, sendo o primeiro predominante (GEETS et al., 2006)
(c) oxidacdo adicional (nitratacdo) para NOs por bactérias oxidadoras de nitrito (BON),
quimioautotréficas dos géneros Nitrobacter e Nitrospira (d) desnitrificacdo para N, por
bactérias heterotréficas em condi¢cdes de anoxia. Assim, ambos 0s ambientes aerébios e
anoxicos devem existir para que haja remocéo de nitrogénio. Uma vez que a desnitrificacdo é
realizada por bactérias heterotrdficas, € necessario que haja material organico como doador de
elétrons durante este processo. Assim, a desnitrificacdo também irad reduzir a demanda global

de oxigénio necessaria para a remocao de substratos organicos.

A fim de otimizar este processo, o compartimento de desnitrificagdo é colocado antes
do compartimento de nitrificacdo, de modo que o substrato organico que entra no tratamento
biologico seja primeiro utilizado para desnitrificagio (HAMMER, 1986). Alem disso, a

desnitrificacdo € um processo que produz alcalinidade (por meio do consumo de ions H+)
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enquanto que a nitrificagdo é um processo consumidor de alcalinidade. Assim, desnitrificacao
seguida pela nitrificacdo manterd um pH mais estavel durante todo o sistema de tratamento.

Contudo, é preciso haver a recirculacdo de biomassa para que a desnitrificacdo ocorra.
3.3.1. Nitrificacdo

Processo de conversdo no nitrogénio amoniacal para nitrato, realizado por bactérias
nitrificantes autotréficas quimiossintetizantes que obtém energia por meio da oxidagdo de um
substrato inorganico como amoénia e formas mineralizadas. O gas carbonico (CO,) é a
principal fonte de carbono. Esse processo ocorre em duas etapas: nitritacdo e nitratacéo
(AHMED, 2012).

Na etapa de nitritagdo o ion amonio (NH4") é oxidado a nitrito (NO) através das
bactérias do género Nitrosomonas e Nitrosospira, descrita na equacdo 1. Nesse caso, 0O
nitrogénio amoniacal esta representado como ion amonio devido a predominancia da forma

ionizada em valores de pH proximos a neutro.
NH} + 1,50, » NO; + 2H* + H,0 (1)

Apos a nitritacdo as bactérias dos géneros Nitrobacter e Nitrospira oxidam nitrito a
nitrato sendo esta a etapa de nitratagcdo expressa na equacao 2:

NO; +-0, > NO3 )

A equacdo global da oxidacdo do nitrogénio amoniacal a nitrato esté representada na
equacéo 3:

NHf + 20, » NO3 + 2H" + H,0 (3)

De acordo com Von Sperling (1996), a partir das equacgdes descritas pode-se destacar
gue ocorre 0 consumo de oxigénio livre, sendo este referido a demanda nitrogenada e ocorre a

liberacdo de H*, consumindo a alcalinidade do meio e, possivelmente, reduzindo o pH.

A nitrificacdo é, geralmente, uma etapa limitante no processo da remogao
biologica de nitrogénio. Portanto, € necessario manter os niveis adequados de bactérias

nitrificantes no reator (HE et al., 2009).
3.3.2. Desnitrificacéao

Para que ocorra a remoc¢do bioldgica de nitrogénio se faz necessaria a etapa de
desnitrificacdo apos a nitrificacdo. Sob condic¢des anoxicas, auséncia de oxigénio e presenca

de nitratos, estes sdo reduzidos a nitrogénio na forma molecular gasosa (N,) por bactérias
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heterotréficas facultativas desnitrificantes dos géneros Pseudomonas e Microconus (VON
SPERLING, 2002) que necessitam de material organico para oxidacdo e o nitrato seja
utilizado como aceptor de elétrons, de acordo com Ahmed (2012) o processo de

desnitrificacdo pode ser representado pela equacéo 4:
2NO3 + 12H* + 10e~ > N, + 6H,0 (4)

Neste processo destacam-se a economia no fornecimento de oxigénio para 0 meio
aquoso e o consumo de fons H* implicando no aumento da capacidade tamp&o do meio. A
eficiéncia de desnitrificacdo depende muito da disponibilidade de material orgéanico e da
temperatura que influencia na velocidade da reagdo (VAN HAANDEL et al., 2009).

3.3.3. Nitrificacdo e Desnitrificagdo Simultanea

Recentemente o fendbmeno de Nitrificacdo e Desnitrificacdo Simultdnea (NDS) tem
sido descrito na literatura para varios sistemas. NDS é um processo onde a nitrificacdo e a
desnitrificacdo ocorrem em um Unico tanque, ao mesmo tempo, sem regides distintas e

permanentes de nitrificacdo e desnitrificacéo.

Esse processo requer um efetivo controle de oxigénio dissolvido (OD) no licor misto
do reator a fim de assegurar condi¢BGes para que ambas as etapas ocorram, uma vez que é
necessaria a operacao do sistema com baixa concentracdo de OD, de maneira que o floco de
lodo ativado possua, simultaneamente, regides aerdbias e andxicas como ilustrado na Figura 2
(METCALF; EDDY, 2016).

Figura 2 - Diagrama do floco de lodo ativado mostrando as zonas aerébia e andxica.

FLOCO - NDS

DQO

- — DQO
NHs™-N — — NHJ-N
— — Oxigénio Dissolvido (OD)

oD — — NOs-N

NO5™-N

» Zona Anoxica

————» Zona Aerdbica

+ Camada de difusdo

(Adaptado de SUBTIL, 2014 e METCALF e EDDY, 2016).
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A principal explicacdo é que a NDS ocorre no interior dos flocos microbianos como
resultado dos gradientes de concentracdo de OD decorrente das limitagGes difusionais. O OD
e 0s substratos dissolvidos no licor misto difundem para o interior da zona aerobia, e
dependendo das concentracdes de oxigénio, amoOnia e material orgéanico disponiveis, 0
oxigénio pode ser consumido por completo nas camadas mais externas do floco e com a
formagdo de zonas andxicas em seu interior. Nitrito e nitrato formados por meio da
nitrificacdo na zona aerébia podem difundir a zona andxica juntamente do substrato,
possibilitando a ocorréncia do processo de desnitrificacdo no interior do floco. De acordo com
Metcalf e Eddy (2016), a principal via para a remocao de nitrogénio via NDS é de NH," para
NO, para N, ao invés da via NO3 para N,, como indicado pelas observacdes feitas em
sistemas BRM com limitacdo de oxigénio (GIRALDO et al., 2011a, 2011b) e em reatores de

bancada para o tratamento de efluentes domésticos (PENG et al., 2008).

As velocidades de nitrificacdo e desnitrificacdo estdo em niveis abaixo dos ideais nos
processos de NDS, pois somente uma parcela da biomassa é utilizada para estas reagdes
(METCALF e EDDY, 2016). Baixas concentracGes de OD resultam em menores taxas de
nitrificacdo. Como o floco de lodo ativado é apenas parcialmente aerdbio, somente uma parte
das bactérias nitrificantes contidos no floco estara ativa. Além disso, a desnitrificacdo ocorre
nas zonas anoxicas estabelecidas dentro dos flocos ou em &reas com baixa oxigenagdo no
interior do reator (dependendo das condi¢cdes de mistura e distancia do ponto de aeracdo). O
efeito das zonas andxicas na diminuicdo das taxas de nitrificacdo ndo estd somente
relacionado a concentracdo de OD, mas também a quantidade de material organico presente
no ambiente (METCALF e EDDY, 2016; VAN HAANDEL et al., 2009). Porém, mediante a
limitacdo da atividade das bactérias oxidadoras de nitrito em baixas concentracfes de OD, a
nitrificacdo parcial permite diminuir o requerimento de oxigénio para a nitrificacdo (25%) e
de matéria organica para a desnitrificacdo (40%) (POCHANA e KELLER, 1999).

O impacto das regides andxicas, no interior do floco, sobre a reducéo na velocidade de
nitrificacdo foi observada por Stenstrom e Song (1991), os quais relataram que a velocidade
de nitrificacdo ndo estava relacionada apenas a concentracdo de oxigénio na fase liquida, mas
também a quantidade de DBOs presente. No caso de concentragdes de DBOs mais elevadas, 0
consumo de oxigénio foi maior, e menores velocidades de nitrificagdo foram observadas nos
casos onde a concentracdo de OD na fase liquida era a mesma, possivelmente pelo fato da

regido aerdbia do floco de lodo ativado ter sido reduzida.
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O suprimento de material organico como fonte de carbono é um fator importante para
a NDS (HE et al., 2009). As bactérias heterotroficas aerdbias e as desnitrificantes da zona
anoxica competem pela mesma fonte de alimento. A parte externa do floco é ocupada pelas
bactérias aerdbias por isso é mais facil para estas utilizar o material organico presente no licor
misto do que para as desnitrificantes que estdo no interior da zona anoxica. Desta forma, a
disponibilidade de alimento para as bactérias, chamada de relagdo alimento/microrganismo
(A/M), precisa ser suficiente para atender a demanda dos dois grupos e nao ser limitante ao

processo de desnitrificacdo.

As taxas de nitrificacdo e desnitrificacdo dependem da cinética das reagdes, do
tamanho, densidade e estrutura do floco, da carga de DQO e da concentracdo de OD na fase
liguida (POCHANA; KELLER, 1999). Devido a fatores fisicos complexos as taxas de
nitrificacdo e desnitrificacdo ndo podem ser previstas com precisdo com a utilizacdo de
modelos usuais (METCALF; EDDY, 2016).

Os sistemas NDS sdo operados, normalmente, com tempo de detencdo hidraulico e a
idade do lodo relativamente longo, sendo este ultimo em torno de 20 a 30 dias, de maneira
que a capacidade de nitrificacdo completa com baixa concentracdo de oxigénio seja efetiva
(POCHANA; KELLER, 1999).

Além da concentracdo de oxigénio dissolvido, o Potencial de Oxido-Redugdo (Redox)
€ um pardmetro que permite caracterizar ambientes em relacdo a presenga ou auséncia de
oxigénio. O Potencial redox, medido em milivolts (mV), é a medida da capacidade das aguas
residudrias em permitir a ocorréncia de reacGes biologicas especificas (oxidacdo e reducao)
(GERARDI, 2007). Na escala de potencial redox a presenca de um agente oxidante como o
oxigénio aumenta o valor de potencial redox, enquanto que a presenca de um agente redutor
como o material organico, diminui este valor. Ao monitora-lo em aguas residuérias, é possivel
inferir qual reacdo bioldgica esta ocorrendo e se as condicdes operacionais devem ser
alteradas para promover ou inibir tal reacdo. Na Tabela 1 séo apresentadas faixas de valores

de potencial redox e as reacdes que geralmente podem ocorrer em cada uma delas.

Tabela 1 - Reagdes bioguimicas e valores de Potencial Redox correspondentes.

Reacdo Bioquimica Potencial Redox (mV)
Nitrificagdo 100 a 350

Degradacdo de DBO carbonécea 50a 250

Remocao bioldgica de fésforo 25 a 250
Desnitrificagdo 50a-50

(Adaptado de Gerardi, 2007).
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O processo de NDS oferece algumas vantagens em relagdo ao processo usual de
remogdo de nitrogénio, em ambientes distintos: pode produzir um efluente com baixa
concentracdo de nitrogénio amoniacal; reducdo significativa no consumo de energia, e
reducdo de gastos por ndo precisar de fonte externa de carbono; pode ser incorporado em
unidades ja existentes sem a necessidade de realizacdo de obras; producdo de alcalinidade na
desnitrificacdo em contrapartida a alcalinidade consumida na nitrificacdo; quase metade da
alcalinidade utilizada para a nitrificacdo pode ser fornecida pelos processos NDS; a
recuperacdo de alcalinidade é muito importante para o tratamento de efluentes com
alcalinidade muito baixa. E as principais limitacGes estdo relacionadas a necessidade de um
reator de grande volume e equipe de operacdo com maior capacitacdo, além de um sistema
preciso de controle de processo (METCALF e EDDY, 2016).

De acordo com Van Haandel et al. (2009), as condi¢Ges nas quais o processo NDS
ocorre de forma eficiente ainda ndo estdo totalmente esclarecidas. Para obter uma NDS
completa, a taxa de oxidacdo de aménio deve ser preferencialmente igual a taxa de
desnitrificacdo. Como a nitrificacdo autotrofica é geralmente mais lenta em comparag¢do com
a desnitrificacdo, € necessario que haja um substrato organico lentamente degradavel; este

substrato organico pode se encontrar intrinsicamente no efluente.

O fendbmeno NDS tem se tornado uma tecnologia atrativa para a remocdo de
nitrogénio. Apesar disso, ha estudos muito limitados sobre a viabilidade de NDS em BRM
continuamente aerados (YANG et al., 2009).

3.3.4. Remocdao de nitrogénio em BRM

Yang et al. (2009) operaram dois reatores pilotos em paralelo: um BRM de biomassa
suspensa (CMBR) e outro com biomassa suspensa e aderida (MBBR) alimentados com esgoto
sintético e variacdo na relacdo carbono nitrogénio (C/N). Ambos operaram com idade do lodo
de 60 dias, 12h de tempo de detencdo hidraulico. Os dois sistemas apresentaram maiores
eficiéncias de remocdo de nitrogénio total e amoniacal com relagdo C/N de 8,9, quando a
relagdo foi aumentada, houve competicdo por oxigénio dissolvido entre as bactérias
heterotréficas e as nitrificantes, o que diminuiu a remocdo de amdnia e nitrogénio total em
ambos os sistemas, porém o CMBR apresentou maior sensibilidade a mudanga. O mddulo de
membranas foi de ultrafiltracdo (UF) e fibra oca que operou com fluxo de 6,25 e 4,17 L/m2.h,
no CMBR e MBBR, respectivamente. Foi observado fouling mais severo no MBBR devido a
formacdo de uma camada espessa na superficie da membrana, provavelmente causada por

bactérias filamentosas.
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Arabi e Nakhla (2009) realizaram uma investigacao experimental em dois BRMS em
escala laboratorial no tratamento de esgoto sintético. Um reator em condigdes convencionais
de oxigénio dissolvido (3-4 mg/L) e outro em condicdes para NDS (1-2 mg/L), operados com
idade do lodo de 25 dias e tempo de detencdo hidraulica de 4,5 horas. Esses autores
observaram maior ocorréncia de fouling no reator com menor concentracdo de OD e a fragédo
de carboidratos soluveis foi apontada como a principal substancia contribuinte para o fouling.
Esses autores ressaltaram que o rigido controle de OD é o principal responsavel pelo bom

desempenho do processo de NDS.

Paetkau e Cicek (2011) realizaram um trabalho bastante similar ao de Arabi e Nakhla
(2009), operando dois BRMS, um sob condigdes de concentragcdo de OD de 4,0 mg/L e o
outro 0,71 mg/L, com idade do lodo de 25 dias e tempo de detencdo hidraulica de 12 horas. O
reator em condicBes convencionais removeu, em media, 31% de nitrogénio total, enquanto
que o em condicBes para ocorréncia de NDS removeu, em média, 80%, sendo 48% via NDS e
32% via assimilacdo bioldgica.

Zoppas (2012), operou um BRM de fluxo continuo sob aeracdo constante e um reator
de disco rotativo (RDR) operado em bateladas sequenciais com aeracdo intermitente, ambos
alimentados com efluente sintético a fim de promover a remogdo conjunta de nitrogénio e
material organico. O efluente sintético continha 150 mg/L de nitrogénio amoniacal e 300
mg/L de DQO. Para o BRM foi obtida eficiéncia média de nitrificacdo de 95,1%
independente das variacdes na concentracdo de OD. Houve acumulo de nitratos e nitritos
durante toda a operacdo, indicando que o processo de desnitrificacdo ndo havia se
estabilizado. A remoc¢édo de DQO foi de 100%. Para o RDR a eficiéncia média de remocao de
amonia foi de 56,5% e a remocdo global de nitrogénio de 60,5% com remogéo via NDS na
ordem de 96,6%. O BRM se mostrou mais robusto na oxidacdo de amdnio enquanto que o

RDR apresentou maior eficiéncia de remocéo de nitrogénio total.
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4, MATERIAL E METODOS
4.1. Estrutura Geral da Pesquisa

A fim de avaliar a influéncia da concentracdo de oxigénio dissolvido para ocorréncia
do processo de nitrificacdo e desnitrificacdo simultanea no desempenho das membranas, 0
experimento foi dividido em trés fases, sendo elas: BRMS operac¢do convencional (Fase 1), e
BRMS com nitrificacdo e desnitrificagdo simultaneas com duas faixas de concentracdo de OD
distintas (Fases Il e Ill), conforme demostrado na Figura 3. A concentracdo de oxigénio
dissolvido estabelecida para a Fase | é caracteristica de lodos ativados convencional com
nitrificagdo e para as Fases Il e Ill foram estabelecidos valores utilizados em outros estudos
que obtiveram efetiva NDS na faixa de concentracdo de OD no licor misto de 0,3 a 0,8 mg/L
(BUENO, 2011; ZHANG; ZHOU, 2007).

Figura 3 - Estrutura geral da pesquisa e condi¢fes operacionais.
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4.2. Unidade Piloto de BRMS

Este trabalho utilizou uma planta piloto de um Biorreator de Membranas Submersas
instalada no Centro Internacional de Referéncia em Reuso de Agua da Universidade de S&o
Paulo — CIRRA-USP. Durante todo o experimento o sistema foi alimentado com esgoto
sanitario em fluxo continuo. A Figura 4 mostra o fluxograma da unidade piloto utilizada nesse
estudo.

Figura 4 - Fluxograma da unidade piloto, onde: S1 — sensor de nivel; S2 — sensor de vazdo de

permeado; S3 — sensor de pressao; S4 — sensor de temperatura; S5 — sonda de oxigénio dissolvido; S6
—sensor de pH e; S7 - sensor de potencial Redox.
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O reator utilizado foi construido em acrilico, com volume 0til de 156 L mantido em
temperatura ambiente durante o periodo do estudo. O pH do lodo foi controlado e mantido

entre 6,7 e 7,3 com solu¢éo de hidroxido de soédio (NaOH) a 0,5mol/L.

A aeragéo foi feita por ar difuso, em duas linhas, uma para o licor misto e outra para a
superficie das membranas. Para garantir o suprimento de oxigénio, manter a biomassa em
suspensdo e auxiliar a ndo acumular sélidos na superficie das membranas, foram utilizados
difusores de bolhas finas. A vazdo de ar foi monitorada através de rotametros instalados nas
linhas de ar do lodo e da membrana sendo estas 10 L/min e 25 L/min, respectivamente. Para
manter a faixa de concentracdo de oxigénio dissolvido estabelecida para cada fase, foi usado
um controlador de oxigénio dissolvido em meio aquoso com sensor de luminescéncia (DS-
NET, Policontrol). Este controlador estava ligado a uma valvula solenoide que abria e fechava
a aeracdo do licor misto de acordo com os limites inferiores e superiores estabelecidos para
cada fase.

Os valores de pH (Dosatronic pH 1200, marca Provitec), temperatura (termopar,
NAKA 4-20 mA), Potencial Redox (Thermo Scientific — AquaSensors AnalogPlus) foram
medidos e monitorados durante todo o periodo experimental por meio de sensores. A sucgdo

do efluente tratado, ou seja, 0 permeado, foi feita por uma bomba peristaltica (O-P 5000 TX-
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D, marca Provitec), operando com ciclos de 9 minutos de filtragdo e 2 minutos de
relaxamento, conectada ao manifold do cassete de membranas. Na linha de succdo foram
instalados um sensor de vazdo do tipo turbina com transmissor (Signet 2000) e um
transmissor de pressao de -1 a 1 bar (Gulton — GTP 1000) ambos com sinal de saida de 4-20
mA. Todos esses instrumentos estavam conectados ao painel onde havia instalado um data
logger (Field Logger, NOVUS) que registrava e armazenava esses dados com intervalo de 20
segundos e que posteriormente eram transferidos para o computador em arquivos formato
Microsoft Excel® Na Figura 5 estio apresentadas as imagens da piloto BRMS e os

equipamentos de monitoramento e controle.

Figura 5 - a) visao geral dos equipamentos de monitoramento e controle; b) controlador de pH; ¢)
painel elétrico; d) Biorreator de Membranas Submersas.
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4.3. Efluente Utilizado

O esgoto utilizado para alimentar a unidade piloto foi oriundo da moradia estudantil e
do restaurante universitario do campus Sdo Paulo da USP. Por meio de uma estacdo
elevatoria, 0 esgoto era encaminhado a entrada do tratamento preliminar composto por uma
grade mecanizada (step-screen) e caixa de areia (Figura 6), de onde era bombeado para um
tanque de armazenamento com capacidade de 1000L e transferido por gravidade & unidade

piloto.
Figura 6 - Tratamento Preliminar.
£ ‘ .
(Adaptado de Campos, 2014).

Tabela 2 - Caracteristicas do esgoto sanitério afluente.
Variaveis Valores Obtidos Referéncia
DQO total (mg/L) 7474561 (30) 1016*/508**
DQO solavel (mg/L) 302+195 (20) -
DBOs 5 (Mg/L) 452+103 (19) 400*
NTK (mg/L) 66+19 (48) 69*
NH,;-N (mg/L) 46+10 (48) 41*
P total (mg/L) 5,2+1,0 (49) 11*/5,6**
Alcalinidade (mg CaCOs/L) 234+56 (53) -
pH 7,0£0,3 (52) ]
Cor (UC) 657+558 (34) -
Turbidez (UNT) 304+168 (43) -

* Valores de referéncia para esgoto sanitario forte, de acordo com a classificagdo de Metcalf e Eddy, 2016.
** Valores de referéncia para esgoto sanitario médio, de acordo com a classificacdo de Metcalf e Eddy, 2016.

Na Tabela 2 sdo apresentadas as caracteristicas do esgoto nas trés fases de operacao.
Como o esgoto gerado no restaurante universitario apresentava altas concentragdes de
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gorduras, foi necessario adotar uma estratégia de coleta a fim de minimizar a quantidade de
gordura encaminhada ao sistema piloto. O esgoto era bombeado para a caixa de
armazenamento em horarios de menor probabilidade de lancamento de efluente do restaurante

universitario do preparo das refei¢des e lavagem da louca, sendo estes as 7h, 16h e 23h.
4.4,  Modulo de Membranas

O mobdulo de membranas utilizado foi do tipo placa-plana com membranas
poliméricas de ultrafiltracdo (UF) de 0,1 um, sintetizadas em Fluoreto de Vinilideno (PVDF)
da marca SINAP®. De acordo com o manual do fabricante, cada placa tem 0,1 m2 de area
efetiva de membrana e as seguintes dimensdes 22 x 32 x 0,6 cm (largura x comprimento X

espessura) e produzem de 40 a 60 L/peca/dia.

A estrutura fisica do cassete de membranas foi feita em aco inox com dois difusores na
base para distribuicdo uniforme do ar na superficie das membranas (SUBTIL et al., 2012),
conforme Figura 7. O cassete possufa 17 placas de membranas resultando em 1,7 m? de 4rea

util de membrana.

Figura 7- Sistema de membrana utilizado, onde: a) cassete de membranas; b) placa de membrana.

[ ‘ //‘ (]
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4.5.  Limpeza Quimica das Membranas

A limpeza quimica para controle do fouling foi realizada conforme recomendac6es do
manual do fabricante SINAP®, sendo feita durante o experimento limpeza quimica de

manutencdo e de recuperacdo de fluxo.
4.5.1. Limpeza Quimica de Recuperacao

Realizada com a retirada do lodo do reator, o cassete de membranas permaneceu
imerso em uma solucdo de hipoclorito de sodio a 200 mg/L e hidroxido de sédio a 400 mg/L
por 12 horas. Apos esse periodo foi feito o enxague completo do reator, recolocado o lodo e

retomada a operacdo da unidade piloto.
4.5.2. Limpeza Quimica de Manutenc¢do em Linha

Para a realizacdo dessa limpeza ndo foi necessaria a retirada do lodo do reator. Na
linha de succdo de permeado havia uma conexdo para a introducédo da solucao de limpeza nas
membranas. Com a bomba de succdo de permeado desligada, era aberta a conexdo e colocada
a solucéo alcalina para limpeza. Foram utilizados 3,4 L de solucéo respeitando o volume de
0,2 L por placa de membrana conforme orientacdo do manual do fabricante. A concentracao
da solucdo foi 3000 mg/L de hipoclorito de sédio e 1000 mg/L de hidréxido de sédio. Essa
solucdo permaneceu na linha de succdo por 2 horas e ap6s esse periodo a operacdo foi
retomada com o acionamento da bomba de succao de permeado.

4.6.  Partida e Aclimatacéo

A partida do sistema ocorreu em 19 de marco de 2015. Foi utilizado lodo coletado de
um sistema de lodos ativados convencional, alimentado com esgoto sanitario. Ap6s um
periodo de alimentacdo em batelada em outro reservatdrio, o lodo foi transferido para o reator
em concentracdo de 4300 mg/L, sob operacdo de fluxo continuo. O pardmetro estabelecido
para caracterizar o final da fase de aclimatacéo foi a concentracdo de solidos suspensos totais,

cujo valor de referéncia estabelecido foi de 10 g SST/L.
4.7. Desempenho das membranas

O fluxo de permeado foi calculado por meio da vazdo de permeado filtrado por

unidade de &rea de membrana por unidade de tempo de acordo com a equagéo 5.

J=2 ()

T Am
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Onde J € o fluxo de permeado (L/m2.h), Qp € a vazdo (L/h), Am ¢ a area de membrana

(m?).

Para calcular o valor de fluxo real, chamado fluxo liquido, foi usada a equagdo 6 que

desconta o tempo de pausa da sucgdo de permeado (KOCH, 2008).

]l _  Jton (6)

tontloff

Onde J’ ¢ o fluxo liquido (I/m2.h), J é o fluxo de permeado (L/m2.h), t,,, € 0 tempo de

succdo de permeado (s) € t, 5 € 0 tempo de relaxamento (s).

Para padronizacao dos valores, o fluxo foi corrigido em funcédo da temperatura a 20° C
conforme equagédo 7 (JUDD, 2011).

= 7)

J20o = 1,025T-20

Onde J,4- é 0 fluxo normalizado para a temperatura de 20°C (L/m2.h), J; é o fluxo na

temperatura do processo (L/m2.h) e T é a temperatura do processo (°C).

Foi calculada também a permeabilidade, que € uma medida usual do desempenho das
membranas em situacdes em que podem ocorrer variacbes nos valores de fluxo. A
permeabilidade foi calculada com a equacdo 8 e a normalizacdo para 20° C de acordo com a
equacdo 9 (KOCH, 2008).

p=L )

T PTM

P20° = P. e(—0,0267.(T—20°C)) (9)

Onde P € a permeabilidade na temperatura do processo (L/m2.h/bar), I’ é o fluxo
liquido (L/m2.h), PTM é a pressdo transmembrana (bar), P,,- é a permeabilidade normalizada

para a temperatura de 20° C (L/m2.h/bar) e T é a temperatura do processo (°C).

4.8.  Analise de Fouling
4.8.1. Contribuicéo das fragdes do licor misto para o fouling

A propensdo ao fouling devido a composicao do licor misto, o qual possui substancias
sollveis, coloidais e sélidos em suspensdo, foi determinada de acordo com a metodologia

descrita por Judd (2011) sendo representado pela Equacao 10 e Figura 8.

Ria = Rss + Reor + Rgo; (10)
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Onde R, ,€ a resisténcia hidraulica atribuida ao lodo ativado, Rgs € a resisténcia
hidraulica devido aos solidos em suspenséo, R.,; € a resisténcia ocasionada pelos coloides e

R, € aresisténcia atribuida aos sollveis.

Figura 8 - Método experimental para determinacdo da propensdo relativa ao fouling para trés fraces
de licor misto. Onde: R, € a resisténcia atribuida ao sobrenadante, Ry, € a resisténcia atribuida aos
compostos soluveis, R € a resisténcia atribuida aos coloides, Ry é a resisténcia atribuida aos sélidos
em suspensdo e R, é a resisténcia atribuida ao lodo ativado e a soma de todas as anteriores
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A resisténcia hidraulica para cada fragdo do lodo foi realizada através de uma célula
agitada de filtracdo (dead-end) da marca Millipore (modelo Amicon 8400) (Figura 9) onde o
efeito de formacdo da camada de gel na superficie da membrana foi minimizado. O fluxo de
permeado foi quantificado usando uma balanga eletronica e anotado a cada 30 segundos. A
filtracdo foi feita em condicdes de pressdo constantes (0,3 bar) e a temperatura ambiente. Para
cada teste foi utilizada uma membrana nova, feita de PVDF que, antes do inicio da filtracdo
da fracdo de interesse, foi realizada a filtracdo de 100 mL de agua ultrapura para remocéo de

eventuais residuos, fixacdo da membrana na célula teste e inicio da compactacao.

Figura 9 - Sistema de filtracdo utilizado para avaliar a propenséo ao fouling, onde: 1 —filtrado; 2 —
sistema de filtracdo; 3 — pressao; 4 — valvula seletora; 5 — entrada; 6 — saida; 7 — liquido de
alimentacgdo; 8 — reservatorio.
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Para cada dia de teste da amostra de lodo foram realizadas trés filtracOes: filtracdo do
licor misto para obtencdo da resisténcia total do licor, causada pelo efeito sinérgico entre a
matriz organica e o material particulado presente na amostra; filtracdo do sobrenadante do
licor misto, ap6s centrifugacédo, e filtracdo do sobrenadante soltvel (submetido a filtracdo
prévia a vacuo em membrana de 0,45 pum para remog¢do do material particulado) para

obtencdo da resisténcia atribuida ao material soldvel presente na amostra do licor misto.

Para obter a resisténcia intrinseca da membrana foram realizados trés testes de trinta
minutos cada com pressdo constante (0,3 bar) e filtragem de 200 mL de &gua ultrapura. A
média dos trés testes resultou no valor de resisténcia intrinseca da membrana e foi descontado

de todos os testes realizados.
4.8.2. Analise de Substancias Poliméricas Extracelulares (SPE)

Conforme demonstrado por diversas pesquisas o fenbmeno de fouling em BRM tem
sido amplamente atribuido a substancias poliméricas extracelulares (SPE) (WANG et al.,
2009; 2012; SWEITY et al., 2011), que representa o material para formacéo dos agregados
microbianos como biofilmes, flocos e o licor misto do sistema de lodos ativados. Nesse
estudo foram determinadas as quantidades de SPE sollvel (SPEs,) e ligado as células
(SPEiig). A metodologia de extracdo utilizada foi adaptada de Morgan et al. (1990) conforme
descrito em Judd (2011) e apresentada na Figura 10. Apds a extracdo a amostra foi analisada
para determinacdo de Carbono Organico Total (COT) e caracterizada em relacdo a

concentracdo de proteinas e carboidratos.

Figura 10 - Método de extra¢éo SPEg, e SPEig
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A concentracdo de proteinas foi determinada pelo método “Folin Reaction” descrito
por Lowry et al. (1951) e carboidratos pelo método fenol-sulfurico descrito por Dubois et al.

(1956), realizados em duplicata.
4.9. Balanco de Material Nitrogenado

O balango de nitrogénio foi realizado de acordo com a metodologia usada por Yang et
al. (2009). A remocdo de nitrogénio via assimilagdo foi calculada usando a medida de NTK
na biomassa por massa de SSV no licor misto (), Y observado (Yoqs) € média de carga de
DQO removida (ADQO). Abaixo sdo apresentadas as equacdes 11, 12 e 13 utilizadas para
calcular as eficiéncias de remocédo de nitrogénio (n), onde o Nitrogénio Total da entrada foi
quantificado em NTK e na saida representa a soma das fragdes NH;*, NO, e NOs".

NTentrada—NT saida
NT entrada

Nglobal = ( ) 100% (11)

n o :( Yops-ADQO.Q
assimilacao NTentrada—NTsaida

)-100% (12)

_ (NTentrada—NTsaida—Yobs.ADQO.g
Nnps = NTentrada—NTsaida

.100% (13)
)

Para obter a concentracdo de NTK por massa de SSV no licor misto (o) foi utilizada a
metodologia proposta por Melcer (2003) que determina a concentracdo de NTK na amostra de
lodo total e soltvel, e calculada a partir da equacdo 14, o resultado é expresso em
mgNTK/mgSSV.

5= NTK 10do total=NTKiodo filtrado (14)
[ssV]

4.10. Caracterizagdo e Monitoramento da Microfauna do Licor Misto do BRMS

Foram realizados exames microscopicos com o intuito de caracterizar e monitorar a
presenca de bactérias filamentosas, protozoarios e micrometazoarios durante a operacdo do
reator na fase de aclimatacdo e Fases I, Il e 11l. Estes exames foram registrados conforme 0s

intervalos de frequéncia estabelecidos na Figura 11.

Aliquotas de 1 mL das amostras foram analisadas em laminas de vidro cobertas
posteriormente com laminulas. As amostras de licor misto foram examinadas por microscopia

Optica em um Microscopio Invertido Digital EVOS®FL para aplicagdes com fluorescéncia e
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luz transmitida, com o software Advanced Microscopy Group (AMG) para captura de

Imagens.

Figura 11 - Intervalos de freqiiéncia utilizados na andlise quantitativa dos protozoarios e
micrometazoarios presentes nas amostras do licor misto do BRMS.

0 1 2 3 4

Néo observado 0 < pouco = 10% 10% < commum =< 30% 30% < muito comum =< 50% 50% < dominante

(DOMINGUES, 2008)
4.11. Microscopia Eletronica de Varredura (MEV)

Amostras do licor misto e de granulos formados (conforme Item 5.1.) foram
submetidos a analise de microscopia eletrénica de varredura a fim de verificar a distribuicéo
espacial das morfologias, no interior e ao longo das paredes (no caso dos granulos) e na

superficie para o licor misto.

As amostras de licor misto foram filtradas em membrana de 0,1 um para formacéo de
uma camada na superficie da mesma. Apos a filtracdo receberam um banho de etanol e

seguiram para secagem em estufa a 25 °C por 3 horas.

As amostras de licor misto contendo granulos foram lavadas a fim de retirar sélidos
finos dispersos e separar os granulos. Em seguida, os granulos foram desidratados de forma
gradativa com solucGes de etanol a 50%, 70%, 80%, 90%, 95% e 100%, mantendo-se 0s
granulos imersos em cada solucdo por 10 minutos, repetindo o Gltimo passo (etanol 100%)
por trés vezes. Apos a desidratacdo os granulos foram secos em estufa a 25 °C por 3 horas.

Esse procedimento foi modificado de Araujo (1995).

As analises foram realizadas em microscépio Quanta 600 FEG, marca FEI, equipado
com espectrometro de raios X por dispersao de energia (EDS) Quantax 400 (tecnologia SDD
— SiliconDrift Detector) e software Sprit, marca Bruker, no Laboratério de Caracterizacao
Tecnologica (LCT) do Departamento de Engenharia de Minas da Escola Politécnica da

Universidade de S&o Paulo.

A rotina de trabalho estipulada compreendeu a coleta de imagens de elétrons
secundarios e voltagem de aceleracdo (HV) de 10 kV. Todas as amostras foram revestidas
com um sistema de revestimento modular de alto vacuo (BAL-TEC MED 020), resultando

numa camada de platina com cerca de 10 nm, ap6s 120-160 s de deposi¢cdo em 43 mA de
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corrente. As amostras foram distribuidas em fita dupla face de carbono e fixadas em suporte
proprio para MEV.

4.11. Monitoramento do Sistema

Na Tabela 3 sdo apresentados os parametros monitorados e a frequéncia de analise.
Com excecdo dos parametros monitorados por sensores, aqueles relacionados com o fouling e
as anélises de microscopia, os métodos analiticos utilizados estdo descritos no Standard
Methods for Examination of Water and Wastewater, 21™Edition (APHA, 2005).

Tabela 3 - Programa de monitoramento do reator.

Variaveis Unidade Afluente Lodo Efluente Método
Temperatura °Cc - Online - -
oD mg/L - Online - -
Redox mV - Online - -
pH - 2X semana Online 2X semana 2320-B
Turbidez UNT 2X semana - 2X semana 2130
DBOs mg/L 1x semana - 1x semana 5210-D
DQO total mg/L 2X semana - 2X semana 5220-D
DQO soluvel mg/L 2X semana 1x semana 2X semana 5220-D
Série de solidos mg/L - 2X semana - 2540
N-NTK mgN/L 2X semana - 2X semana 4500 -B
N-NH; mgN/L 2X semana - 2X semana 4500 - B/C
N-NO, mgN/L 2X semana - 2X semana 4110-B
N-NO3’ mgN/L 2X semana - 2X semana 4110-B
P-PQO, total mgP/L 2X semana - 2X semana 4500-P
Alcalinidade mgCaCOs/L  2x semana - 2X semana 2320-B
SPEsqe SPEiig mg C/gSSV - 1x semana -
Propenséo ao fouling - - 1x semana -
Tempo de filtragéo S - 1x semana - 2710-H

Microscopia - - 1x semana - -
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4.14. AnAlise Estatistica

Os resultados foram compilados em médias das determinacfes para cada fase e foram
submetidos a estatistica descritiva basica (desvio padrdo, amplitude e coeficiente de variacao),
analise de variancia (ANOVA) e teste Tukey. A estatistica descritiva basica foi realizada no
Microsoft Excel e a ANOVA, teste Tukey e boxplot no software Paleontological Statistics
(PAST) verséo 3.14 desenvolvido por Hammer et al. (2001).
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5. RESULTADOS E DISCUSSAO

Neste topico sdo apresentados os dados obtidos durante a operacdo do sistema piloto
BRMS. Estdo presentes os resultados de desempenho do sistema referentes a eficiéncia de
remocdo de material organico, nitrogénio e clarificacdo do efluente, quantificacdo e
caracterizacdo das substéncias relacionadas ao fouling e dados de producdo de permeado,

desempenho das membranas e das condi¢Ges ambientais no reator para as fases I, Il e 11l.

5.1. Periodo de aclimatacao

O periodo de aclimatacdo foi iniciado em 19 de marco de 2015. Conforme
mencionado na metodologia, a fase de aclimatacdo é considerada finalizada quando a
concentracdo de solidos suspensos atinge 10 g SST/L. Houveram diversos problemas
operacionais, que podem ser identificados na Figura 12, que apresenta a série temporal da
concentracdo de solidos suspensos no reator durante o periodo de aclimatacdo. Foram
necessarios oito meses até o inicio da coleta de dados, quando a concentracdo de sélidos era

de 79 SST/L, devido a dificuldade em alcancar a concentracdo inicialmente pretendida.

Figura 12- Série temporal da concentracdo de sélidos suspensos no licor misto durante o periodo de

operagéo.
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O maior problema enfrentado durante este periodo foram as constantes quedas de
vazdo, causadas pela falta de esgoto para alimentacdo do reator (A). Essas quedas
proporcionaram perda em quantidade de biomassa, além de deteriorar sua qualidade —

constantemente era possivel observar a formacdo de escuma, como mostrado na Figura 13.



55

Era necessério retirar a escuma formada diariamente, o que colaborou ainda mais para a

dificuldade em estabelecer a concentracao de sélidos pretendida.

Figura 13 - Formacdo de escuma no reator.

Nota-se na Figura 12 que houve um periodo de estabilidade na concentragdo de
solidos (B), porém o sensor de OD estava em manutencdo e nao foi possivel garantir as
condi¢Bes ambientais no reator na auséncia do sensor, sendo assim, ndo foi feita coleta de
dados nesse intervalo (B). No dia 157 da operacdo identificado em (C) na Figura 12, o
compressor de ar que fornecia oxigénio para o sistema queimou e todo o lodo teve que ser
descartado por ndo haver condicbes de manté-lo sem o fornecimento de ar. Com a
normalizagdo do processo, a operac¢do foi retomada com um novo inoculo de lodo (dia 173 de
operacdo) (D), proveniente de um sistema de BRMS alimentado com a mesma agua
residuaria, porém em condi¢fes operacionais distintas as utilizadas nesse trabalho. O in6culo
apresentava 1,5 g/L de sélidos suspensos totais. A partir disso a biomassa apresentou

crescimento estavel e aos poucos foi sendo restabelecida.

Devido a baixa qualidade da biomassa causada pelas eventuais faltas de esgoto no
reator, a permeabilidade da membrana foi prejudicada e foram realizadas quatro limpezas

quimicas de recuperacao no periodo de aclimatagéo.

No dia 67 da operagdo, foram identificados granulos no licor misto, produto de
granulacdo aerdbia. Supde-se como causa dessa formacdo eventual o descarte regular de lodo
superficial em forma de escuma, o que proporcionou uma selecdo dos melhores flocos que,
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com a forcga de cisalhamento ascendente imposta pelas bolhas de ar e as constantes quedas de
vazao (fase de fome ou ‘starvation phase’ apontada por Li et al. (2006) como fator
contribuinte para a formacao de granulos aerdbios), deram origem aos granulos mostrados na

Figura 14.

Figura 14 - Granulos aerdbios retirados do licor misto. a) granulos sedimentados em cone Inhoff; b)
granulos apos separacao do licor misto; ¢) granulo desidratado visto por MEV.

Desde a partida do reator até o dia 160 de operacao foi realizada a caracterizacédo e o
monitoramento microbiol6gico do licor misto a fim de acompanhar o desenvolvimento da
biomassa. Neste intervalo, antes da perda da biomassa causada pela falha do compressor de
ar, o lodo apresentou diversidade de protozoarios como tecamebas semelhantes ao género
Arcella (Figura 15a); ciliados moveis de fundo semelhantes a Aspidisca sp. (Figura 15b),
ciliados livres natantes semelhantes a Paramecium sp. (Figura 15c); ciliados sésseis
semelhantes a Vorticella sp. (Figura 15d) e Opercularia sp. (Figura 15e); além de
micrometazoarios pertencentes aos grupos de rotiferos (Figura 15f), tardigrados (Figura 15g)
e nematoides (Figura 15h), indicando que o sistema apresentava condicdes estaveis de
operacdo, elevada concentracdo de oxigénio no licor misto, boa eficiéncia de nitrificacdo e
boa qualidade do permeado (DOMINGUES, 2008). Apds a retomada da operagdo com novo
indculo ndo foi realizado o monitoramento microscépico, sendo este retomado no inicio da

Fase I.
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Figura 15 — (a) Ameba com teca semelhante a Arcella sp.; (b) Ciliado mével de fundo semelhante &
Aspidisca sp.; (c) Ciliado livre semelhante a Paramecium sp.; (d) Col6nia de ciliados sésseis
semelhantes a Vorticella sp.; (e) Col6nia de ciliados sésseis semelhantes a Opercularia sp.; (f)

Rotifero.; (g) Tardigrado.; (h) Nematoide.
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5.2. Condicéo de operacdo do BRMS
5.2.1. Sélidos em suspensdo no licor misto

Na Tabela 4 séo apresentados os valores obtidos da concentracdo de solidos suspensos
no licor misto. Os valores para SST nas Fases I, Il e Il estiveram sempre acima de 4,6 g/L,
7,9 g/L e 7,7 ¢g/L, e os valores médios foram 8,3 g/L, 9,2 g/L e 9,5 g/L, respectivamente. A
relagdo alimento/microorganismo (A/M) foi de 0,20 kgDBO/kgSSV.dia (Fase 1) e 0,17
kgDBO/kgSSV.dia (Fases Il e I11).

Tabela 4- Valores obtidos de concentracdo de sélidos em suspensdo no licor misto.

Solidos Suspensos no Licor Misto (mg/L)

Fase | Fase Il Fase Il

Totais Fixos Volateis Totais Fixos Volateis Totais Fixos Volateis

Media | 8272 977 7138 9252 1652 7600 9549 1583 7966
D.P. | 1945 327 1561 1083 995 654 1242 1075 1674
C.V. 24%  33% 22% 12%  60% 9% 13%  68% 21%
Max | 12200 1710 9780 11350 4250 8500 12210 4390 10670
Min. | 4600 490 4110 7990 1020 6860 7760 860 4480

n 26 9 9

A relagcdo SSV/SST para as Fases I, 1l e 11l foram 0,85, 0,83 e 0,83, respectivamente.
O teste estatistico ANOVA ndo apontou diferenca significativa entre os valores de
concentracdo de SST no licor misto sendo valor de p = 0,098, portanto o reator operou em
condicBes bastante semelhantes em relagdo a concentracdo de sélidos em suspensao no licor

misto durante todo o periodo experimental.
5.2.2. Variaveis de controle do monitoramento online

Os valores apresentados sdo as médias didrias dos parametros que correspondem as
medicOes realizadas e registradas automaticamente via Data Logger a cada 20 segundos

durante todo o periodo experimental.
. Oxigénio dissolvido

Na Tabela 5 séo apresentados os valores das concentraces de oxigénio dissolvido no
licor misto obtidos por meio do monitoramento online no reator, durante as Fases I, 11 e Ill.
Na Figura 16 ¢é apresentada a serie temporal da concentracdo de oxigénio dissolvido no licor

misto no periodo do experimento. Esses sdo os valores médios correspondentes de cada dia.
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De acordo com os resultados apresentados na Tabela 5 e Figura 16 nota-se que o
reator operou em trés concentracOes distintas de oxigénio dissolvido, conforme estabelecido

para o periodo de estudo.

Tabela 5 - Valores das concentragdes de OD no licor misto nas Fases I, 1l e IlI.

. OD (mg/L)
Variavel Fase | Fase II Fase 11
Média 2,35 0,81 0,39
D.P. 0,73 0,09 0,10
Maximo 3,74 1,23 0,62
Minimo 1,27 0,70 0,26
C.V. 31% 12% 24%
n 45 29 27

Na Fase | é notavel a variacdo decrescente na concentracdo de OD mesmo com 0
ajuste automatizado para controle de aeracdo. Essa variacdo ocorreu devido a formacéo de
bolhas que paravam no sensor OD que fazia uma leitura equivocada na concentracdo de
oxigénio dissolvido no licor misto, na Fase I. Assim que o problema foi identificado, o sensor
foi instalado em um lugar mais adequado no reator e entdo a leitura de OD foi feita de
maneira correta que pode ser notada na Figura 16. As Fases Il e Il tiveram valores de OD
bastante estaveis conforme observado no grafico da Figura 16 e nos valores do coeficiente de

variacdo, sendo de 12% e 24% para as Fases Il e 111, respectivamente.

Figura 16 - Série temporal das médias diarias de concentragdo de oxigénio dissolvido no licor misto
para as fases [, [l e III.
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Os dados de OD demonstram que foi possivel operar o BRMS em condi¢fes de baixa
concentragdo de oxigénio dissolvido no licor misto de maneira efetiva, indicando que o
controle automatizado da aeracao tornou possivel a criacdo de condigdes para a ocorréncia do
processo de NDS.

o Potencial de Oxirreducédo (Redox)

Na Tabela 6 estdo apresentados os valores do potencial de oxirreducéo obtidos através
do monitoramento online durante as Fases I, Il e Ill. Na Figura 17 é apresentada a série
temporal das médias diérias dos valores registrados de Redox. Os resultados da Tabela 6
demonstram que na Fase | o valor medido esteve sempre acima de 61,49 mV e a media foi de
236,5 mV. Esses valores estdo dentro das faixas adequadas para a ocorréncia das reacdes de
nitrificacdo (de 100 a 350 mV) e degradacdo de DBO carbonacea (de 50 a 250 mV) de acordo

com os valores apresentados por Gerardi (2007).

Tabela 6 - Valores do potencial oxirreducao no licor misto nas fases I, Il e I1l.

. Redox (mV)

Variavel Fase | Fase II Fase IlI
Média 236,50 118,19 26,20
D.P. 72,98 36,05 54,75
Maximo 363,41 177,09 141,73
Minimo 61,49 56,32 -86,96
C.V. 31% 30% 209%

n 43 28 28

Na Fase Il, o valor medido esteve sempre acima de 56,32 mV com valor médio de
118,19 mV sendo estes, assim como na Fase I, valores que indicam condigdes adequadas para
a ocorréncia do processo de nitrificacdo e remocdo de DBO carbonécea. Valores semelhantes
foram observados por Bueno (2011) que operou um sistema de lodos ativados de aeracdo
prolongada com NDS sendo estes: 128, 116 e 102 mV. Por outro lado, na Fase Ill os valores
medidos chegaram ao minimo de -86,96 mV, com maximo de 141,73 mV e média de 26,20
mV. O valor medio encontra-se na faixa adequada para a ocorréncia do processo de
desnitrificacdo (de 50 a -50 mV) de acordo com Gerardi (2007). Com base nos valores de
Redox da Fase Ill, pode-se afirmar que, a priori, houveram condicGes apropriadas para a
ocorréncia dos processos simultaneos de nitrificacdo e remocdo de DBO carbonacea em

conjunto a desnitrificacdo.
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Figura 17 - Série temporal das médias diarias dos valores de Potencial de oxirreducéo nas Fases I, 1l e
.
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. pH do licor misto

Na Tabela 7 sdo apresentados os valores de pH obtidos através do monitoramento
online durante as Fases I, Il e 1ll. Na Figura 18 é apresentada a série temporal das médias
diarias dos valores registrados. Ao observar a Tabela 7 e a Figura 18, nota-se que os valores
de pH estiveram sempre proximos a neutralidade, com apenas alguns valores pontuais de pH
ligeiramente acima ou abaixo da faixa neutra. Os valores medios para as Fases I, I e Il foram
de 7,09, 6,94 e 6,83, respectivamente. O pH esteve sempre cima de 6,27 durante todo o

periodo experimental.

Figura 18 - Série temporal dos valores médios diarios de pH nas Fases I, Il e Il1.
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Tabela 7 - Valores de pH no licor misto, nas Fases I, 11 e I11.

- pH
Variavel Fase | Fase Il Fase 111
Média 7,09 6,94 6,83
D.P. 0,40 0,22 0,15
Méaximo 8,92 8,06 6,93
Minimo 6,65 6,71 6,27
C.V. 6% 3% 2%
n 64 32 28
o Temperatura do licor misto

Na Tabela 8 sdo apresentados os valores de temperatura no licor misto registrados
durante todo o periodo experimental. Analisando os dados da Tabela 8 e da Figura 19, nota-se
que os valores estiveram entre 22 e 27°C para a Fase |, 23 e 27°C para a Fase 1l e 24 e 27°C

para a Fase Ill, sendo que a temperatura média durante todo o periodo foi superior a 25°C.

Tabela 8 - Valores de temperatura do licor misto nas Fases I, 1l e 1lI.

. Temperatura (°C)

Variavel Fase | Fase Il Fase 11
Média 25,28 26,19 25,89
D.P. 1,25 1,03 0,63

Méaximo 27,84 27,57 27,01

Minimo 22,81 23,79 24,64
C.V. 5% 4% 2%

n 64 32 28

Figura 19 - Série temporal dos valores médios diarios de temperatura no licor misto nas Fases I, Il e
[l
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5.3. Qualidade do Permeado

5.3.1. Remocdo de MO

Na Tabela 9 sdo apresentados os valores médios de concentracdes de DBOs e DQO no
permeado e na Tabela 10 s&o apresentados os valores de eficiéncia de remogado médios para as
trés fases. E possivel notar que os valores das concentragdes apés o tratamento s&o
relativamente baixos tanto para DBOs quanto para DQO em todas as fases independente das
variacOes de concentracdo de oxigénio dissolvido, confirmado por teste estatistico. Em
relacdo a eficiéncia de remocao, para DBOs esteve sempre acima de 95% em todo o intervalo
de operacdo e para DQO eficiéncia média entre 95% e 96% para todas as fases. Paetkau e
Cicek (2011) obtiveram resultados semelhantes em sistema operando com concentracdo de
oxigénio dissolvido de 4 e 0,71 mg/L, em ambas as condi¢cdes a remo¢do de DQO esteve
sempre acima de 95%. He et al. (2009) obtiveram eficiéncia de remoc¢do de DQO de 92%
com 1,5 e 0,8 mg/L de OD. Arabi & Nakhla (2009) encontraram eficiéncia média de remocao
de DQO de 96% em um sistema BRM-NDS similar. Bueno (2011) encontrou eficiéncia de
remocao de DQO sempre acima de 90% operando um sistema de lodos ativados de aeracéo
prolongada com NDS e Yang et al. (2009) alcangou eficiéncia de remoc¢do de DQO sempre
acima de 96,2% com OD entre 3 e 4 mg/L. Esses resultados demonstram que a capacidade de
remogdo de material organico ndo foi influenciada negativamente com a diminui¢cdo da
concentracdo de OD no licor misto. As Figuras 20 e 21 apresentam as séries temporais dos
comportamentos de DBOs e DQO afluentes e efluentes, respectivamente. Ao analisar as
figuras é notavel que independente da variacdo nas concentracdes de entrada no reator, 0s
valores de concentragdo no efluente e as eficiéncias de remogdo mantiveram-se constantes.
Além disso, os resultados das andlises estatisticas indicam que nao houve diferenca
significativa na remocdo de DBOs e DQO entre as fases, sendo os valores de p=0,114 e

p=0,975, respectivamente.

Tabela 9 - Valores obtidos de DBO e DQO no permeado do BRMS nas Fases I, Il e 111.

Variavel DBOs (mgO,/L) DQO (mgO,/L)

Fase I 1 Il I 1 11
Meédia 9 12 11 20 11 22

D.P. 4 3 2 9 8 8
C.V. 40% 25% 18% 46% 72% 37%
Max 12 15 12 47 24 34
Min. 4 8 8 12 1 11
n 6 4 4 11 6 8
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Tabela 10 - Eficiéncia de remocédo de material organico nas Fases I, 11 e 111.

Variavel DBOs DQO
Fase I I i I ] Il
Média 98% 97% 98% 95% 96% 95%
D. P. 1% 2% 1% 5% 5% 4%
C.V. 1% 2% 1% 5% 5% 4%
Max 99% 98% 98% 99% 100% 98%
Min. 97% 95% 97% 82% 89% 87%
n 6 4 4 11 6 8

Figura 20 - Série temporal de DBOs na entrada e no permeado do BRMS e a eficiéncia de remogéo
durante todo o periodo de operagao.
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Figura 21 - Série temporal de DQO na entrada e no permeado do BRMS e a eficiéncia de remogéo
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5.3.2. Remocéo de turbidez

Na Tabela 11 sdo apresentados os resultados de turbidez no esgoto bruto e no
permeado apds o tratamento. Pode-se observar que os valores de turbidez no permeado séo
extremamente baixos, sempre menores que 0,51 UNT durante todo o periodo do experimento
e com valores médios obtidos de 0,20, 0,26 e 0,32 para as Fases I, 1l e Il respectivamente.
Estes resultados eram esperados, uma vez que as membranas formam uma barreira absoluta
de retencéo de solidos em BRMS. Melina et al. (2006) destacam que valores menores que 1
UNT séo bastante comuns em efluentes de BRMS. Os valores obtidos nesse estudo estéo
dentro desta expectativa e demonstram também que as membranas estiveram integras e
efetivas durante todo o periodo de operacdo. Em caso de rompimento de uma ou mais
membranas, seriam registrados maiores valores de turbidez ainda que de maneira pontual,
permitindo identificar a ocorréncia de problemas dessa natureza. Observando a Figura 22
nota-se que, independente das variagOes de turbidez na entrada do tratamento, a clarificagéo
do efluente foi constante e efetiva durante todo o periodo.

Tabela 11 - Valores de turbidez na entrada e no permeado do BRMS e sua eficiéncia de remogé&o.

Turbidez Entrada (UNT) Permeado (UNT) Eficiéncia (%)
Fase | I "l | 1 Il | I i
Média 316 300 253 0,20 0,26 0,32 99,9 999 999

D. P. 181 229 110 0,08 0,15 0,10 - - -

C.V. 57% 76% 43% 39% 55% 31% - - -
Max 604 891 448 0,30 0,51 0,50 |99,9 999 999
Min. 111 125 118 0,10 0,12 0,18 99,9 999 999

n 13 9 11 13 9 11 13 9 11

Figura 22 - Série temporal de turbidez na entrada e saida do BRMS e a eficiéncia de remogéo no
periodo de operacao.
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5.3.3. Remogéo de Nitrogénio

Na Tabela 12 sdo apresentados os resultados obtidos referentes a concentragdo do
material nitrogenado no permeado do BRMS nas Fases I, 1l e Ill. Ao analisar os valores
apresentados, pode-se notar que as concentracfes de nitrogénio amoniacal e organico, ou seja,
NTK, no permeado foram consideravelmente baixas até mesmo nas Fases Il e Il onde a

concentragéo de OD foi de 0,8 e 0,3 mg/L, respectivamente.

Tabela 12 - ConcentracGes de nitrogénio no permeado nas Fases I, 11 e I11.

Permeado (mg/L)

Fase I Il 11

NTK N.org. NH; | NTK N.org NH; | NTK N.org. NH;
Média 9,8 4,6 5,2 6,0 4,7 1,3 3,4 15 19
D.P. 13,6 50 9,3 3,4 3,7 1,0 2,1 0,8 2,5
Max 44,8 16,8 28,0 12,9 12,3 3,9 8,4 2,8 8,4
Min 11 0,6 0,0 1,7 0,0 0,6 11 0,0 0,0
C.V.(%) 139 111 179 57 78 81 62 55 129
n 15 12 13

Na Figura 23 e Tabela 13 estdo apresentados os resultados de eficiéncia de remogéo de
nitrogénio total e remocdo de nitrogénio amoniacal. Ao observar a Figura 23 nota-se uma
estabilidade na remocdo de nitrogénio amoniacal, indicando que esse processo nao foi
limitado pela baixa concentracdo de OD. He et al. (2009) obtiveram eficiéncia de 92 a 94% de
remocao de nitrogénio amoniacal, valores proximos aos reportados por Zhang e Zhou (2007),
cuja eficiéncia foi de 93%. Em ambos os estudos ndo houve limitacdo de remocdo de
nitrogénio amoniacal devido a baixa concentracdo de OD. Tal limitacdo seria esperada, uma
vez que em condi¢fes de NDS as taxas de nitrificacdo sdo reduzidas devido a atividade
aerobia parcial (METCALF; EDDY, 2016), porém ndo foi observada reducéo neste trabalho e

nem nos citados acima.

Tabela 13 - Eficiéncias obtidas de remoc¢do de N-Total e N-Amoniacal.

Remocéo de N-Total (%) Remocédo de N-Amoniacal (%)

Fase I ] 11 I ] i
Média 33% 60% 50% 88% 97% 96%
D.P. 19% 15% 10% 21% 2% 6%
C.V. 59% 25% 20% 24% 2% 6%
Max 75% 81% 71% 99% 99% 99%
Min. 5% 35% 36% 37% 91% 81%
n 15 12 13 15 12 13
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Figura 23 - Eficiéncia de remoc¢éo de Nitrogénio Total e Amoniacal nas Fases I, Il e 1l1.
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Ainda na Figura 32, nota-se que a remocdo de nitrogénio amoniacal foi ligeiramente
menor na Fase | do que nas Fases Il e Ill. Entretanto, de acordo com o teste estatistico, ndo ha

diferenca significativa para as trés fases, com p=0,227.

Em relacdo a eficiéncia de remocdo de nitrogénio total, os resultados apresentados na
Tabela 13 e Figura 23 mostram que houve um aumento do valor médio na remocao nas Fases
Il e Il em relacdo a Fase I. O teste estatistico apontou diferenca significativa dos valores
obtidos (p=0,0006) que pode ser notada graficamente no blox-plot da Figura 24. Além disso,
a remocao foi mais estavel nas Fases Il e Il indicada pelos valores de coeficiente de variacdo
na Tabela 13, sendo de 59% para a Fase | e 20% e 25% para as Fases Il e 11, respectivamente
e na Fase Il foi observado maior valor média de remocdo, o que indica que a concentracao de

OD de 0,8 mg/L foi a condicdo mais adequada para remocao de nitrogénio total neste estudo.

Figura 24 — Box-plot dos valores obtidos de eficiéncia de remoc¢édo de N-Total nas Fases I, 11 e 1.
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Além disso, para corroborar com estes dados, conforme apresentado na Tabela 14 e
Figura 25, houve acimulo de nitrito nas Fases Il e Ill, o que é esperado quando existem
baixas concentracfes de OD no licor misto, uma vez que uma das formas de remocédo de
nitrogénio total é via nitrito, que utiliza menos material organico e energia para a conversao

em N, quando comparado com a via de remogao por nitrato.

Tabela 14 - Concentracdo obtida de nitrato, nitrito e nitrogénio total no permeado do BRMS nas Fases

L IellL
Fase I 1 1l
Variavel | NO; NO; NT | NO; NO3j NT NO; NO; NT
Média 32,2 0,7 42,0 | 19,0 14 25,3 27,3 2,0 31,6
D.P. 17,1 - 12,2 | 8,2 0,8 9,3 6,6 0,3 6,1
Max 56,8 - 59,6 | 30,7 2,0 40,5 36,9 2,4 39,9
Min 1,3 - 158 | 8,0 0,8 11,6 15,1 1,7 18,5
C.V. 53% - 29 43% 58% 37 24% 12% 19
n 17 1 15 12 2 12 13 6 13

Figura 25 - Série temporal da concentracdo de Nitrogénio total no permeado e suas respectivas
fracGes nas Fases I, Il e I11.
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O acUmulo de nitrito na Fase Il pode ser explicado pelo fato de que em baixas
concentracfes de OD (menores que 0,5 mg/L) ou em temperaturas acima de 28 °C, a cinética
dos grupos de Bactérias Oxidadoras de Amonia (BOA) e Bactérias Oxidadoras de Nitrito
(BON) é alterada, sendo a primeira favorecida em relagdo a segunda, promovendo um
aumento na concentragéo de nitrito (METCALF ; EDDY 2016). Baixas concentra¢des de OD

inibem a oxidacéo de NO, por BON. Elevadas concentracfes de NO, podem ser encontradas
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quando as concentracdes de OD sé&o reduzidas (PENG;ZHU, 2006; GARRIDO et al., 1997;
PICIOREANU et al., 1997).

Comparando as eficiéncias médias alcancadas para as Fases I, 1l e Il com outros
estudos, pode-se observar que esses valores estdo abaixo dos encontrados por He et al. (2009)
que alcangaram remogé&o de nitrogénio total na ordem de 86,5% com concentracdo de OD de
0,8 mg/L e 77,5% para OD em 1,5mg/L. Além disso, esses mesmos autores avaliaram o efeito
da relacdo A/M na remocdo de nitrogénio total e, conforme a relacdo aumentava, era
observado ganho significativo na remocdo de NT. Porém, destacam que € preciso considerar
um aumento sustentavel dessa relacdo de forma que ndo haja competi¢do entre as bactérias
nitrificadoras e as heterotroficas por oxigénio dissolvido, mesmo que isso ndo tenha sido

notado no estudo.

Em contrapartida, as eficiéncias médias obtidas nesse estudo foram maiores que as
encontradas por Arabi e Nakhla (2009) que compararam dois BRMS, um em condicGes
operacionais convencionais e outro com condi¢cdes para o desenvolvimento de NDS. Em seu
estudo obtiveram eficiéncia média de remocdo de nitrogénio total de 28% em condicdes

convencionais e 45% em operacdo NDS.

O valor de remoc¢do medio obtido na Fase | (33%) é esperado em sistemas que ndo
apresentam condicOes para a ocorréncia de desnitrificacdo, conforme apresentado no estudo
de Paetkau e Cicek (2011), que atingiu remocédo de 31% para nitrogénio total operando em
condicdes convencionais de OD e fluxo continuo. Uma possivel causa da menor taxa de
desnitrificacdo nas Fases Il e Ill, quando comparado com outros trabalhos que removeram
nitrogénio via NDS, é que o material orgénico ndo foi suficiente para difundir até a zona
anoxica, uma vez que as bactérias heterotroficas aerdbias ficam localizadas na zona aerdbia

do floco e tem o material organico rapidamente biodegradavel mais facilmente disponivel.

Os mecanismos responsaveis pela remocdo de nitrogénio nas Fases I, Il e Il
(assimilacdo e desnitrificacdo) foram identificados a partir do balango de massa do material
nitrogenado. Na Figura 26 sdo apresentados os valores para cada via de remocdo de
nitrogénio. Nota-se que para a Fase |, dos 33% removidos, 40% foram assimilados pela
biomassa e 60% removidos via desnitrificacdo. Na Fase 11, dos 60% removidos, 22% foram
incorporados & biomassa e 78% foram removidos via NDS. Na Fase I1l, dos 50% removidos,
74% foram pelo mecanismo de NDS e 26% assimilados pela biomassa. Ainda que 0 processo
de desnitrificagdo ndo tenha sido realizado de forma completa, a partir desses dados nota-se a

tendéncia esperada do aumento da remocao via NDS em menores concentracdes de OD no
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reator. Essa tendéncia pode ser confirmada por meio dos valores obtidos de variagcdo de
alcalinidade (Aalc) no processo, apresentados na Tabela 15, j& que a Aalc foi menor nas Fases
Il e Il onde foram obtidas as maiores remocdes de nitrogénio via NDS. Nota-se que o valor
de variacdo da alcalinidade foi menor na Fase Il do que na Fase Ill, isso pode ser explicado
por maior ocorréncia de desnitrificacdo (conforme valor médio de remoc¢do de NT de 60%,
desses 78% via NDS) que tem por caracteristica recuperar parte da alcalinidade ao meio

aquoso.

Figura 26 - Porcentagem das vias de remocdo de nitrogénio para as Fases I, Il e 111.
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Tabela 15- Valores obtidos de Alcalinidade na Entrada e no Permeado e o consumo médio para as

Fases I, 1l e I11.
Variavel Entrada (mg CaCOs/L) Permeado (mg CaCOs/L) A real alcalinidade
Fase I 1 11 I 1 1"l [ 1 i
Media 280 172 220 121 106 126 159 66 102
D.P. 55 25 33 52 26 14 70 28 23
C.V. 20% 15% 15% 43% 24% 12% | 44% 42% 22%
Max 371 218 270 246 145 160 272 100 141
Min. 200 125 133 30 56 109 20 4 65
n 18 11 15 18 12 14 18 11 15

Resultados semelhantes foram obtidos por Yang et al. (2009) que, operando um
BRMS sob condicdes parecidas, obtiveram para a etapa correspondente a Fase | desse estudo
31,7% de remocdo via assimilagdo e 68,3% via NDS, enquanto que na etapa correspondente &
Fase 11l obtiveram 83,4% de remocdo via NDS e 16,6% via assimilagdo. Arabi e Nakhla
(2009) obtiveram 46% de remogdo de NT via assimilagdo e 54% via NDS em condigdes
semelhantes a Fase | e, em condi¢bes semelhantes as Fases Il e Ill, obtiveram 26% de

remocao via assimilacdo e 74% dia NDS.
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5.3.4. Fosforo Total

Conforme apresentado na Tabela 26 e Figura 27, as remocdes de fosforo foram em
média de 25%. Essa remoc¢do pode ser assumida devido a assimilacdo pela biomassa, que
utiliza esse nutriente para suas atividades metabdlicas. Esses valores eram esperados para

sistemas ndo configurados para remocao de fdsforo.

Tabela 16 - VValores obtidos de Fosforo total na entrada e permeado e eficiéncia de remocédo nas Fases
I, 1elll.

Fosforo Total (mgP/L)

Fase Entrada Permeado Eficiéncia (%)
Variavel | 1 "l | I i | I 1l
Média 5,4 53 4,9 3,3 2,9 3,6 36 45 26
D.P. 1,3 1,0 0,7 0,5 0,7 0,5 14 13 10
Max 8,0 7,1 6,1 4,7 3,7 4,3 58 75 49
Min 3,9 4,3 3,9 2,7 11 2,6 17 31 11
C.V. 24%  19% 13% | 14% 24% 15% 38 28 38
n 17 11 14 17 11 14 17 11 14

Figura 27 - Valores obtidos de Fosforo total na entrada e permeado e eficiéncia de remogéo nas Fases
[, 1 elll
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5.4.  Caracterizacao e monitoramento microbiolégico

Nas Fases I, Il e Il ndo foram observados os protozoarios e micrometazoarios na
mesma diversidade encontrada no periodo de aclimatacdo ateé o dia 170, conforme explicado
no item 5.1. As trés Fases apresentaram predominio de bactérias filamentosas (Figura 28) e
bactérias livres, os protozoarios e micrometazoarios foram raramente observados, como
consta na Tabela 17.
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Tabela 17 - Composicéo e frequéncia de bactérias filamentosas, protozoérios e micrometazodrios
presentes no licor misto nas Fases I, 11 e 111

Periodo operacional Fase | Fase 11 Fase 111
Dias 52 60 70 83 91| 104 112 123 126 | 140 150
Fllametosa | 3 3 2 2 ol 0o 0o 0 3|0 0
Bactérias Li.v.re

VS 4 4 4 3 4| 4 4 4 1| 4 4
Flagelado 1o 0 1 0 2|1 1 3 o |1 3
Protozodrios Ciiado 1 v o o o9 ol0o o 0o 2|0 o

Aspidisca sp.
Ameba 1,4 4 ol g 0o 0 0| o0 o

Arcella sp.

Micrometazodrios | 1299724 1o 9 0 0 0|1 0o 0o 0|0 0

*n.i. — género ndo identificado

Figura 28 - Bactérias filamentosas observadas na Fase I.

Yang et al. (2009) operaram um BRMS em condi¢des ambientais semelhantes a esse
trabalho, com relagdo C/N de 8,9 e 14,7, e 10 g/L de concentracdo de solidos suspensos totais
no licor misto. Nessas condigdes observaram diversidade de protozoarios e micrometazoarios,

e os ciliados foram encontrados em abundancia, assim como rotiferos.

Pelo fato de ndo terem sidos realizados exames microscépicos na aclimatacdo apds o
reinicio da operacdo, ndo é possivel afirmar que os microrganismos observados na primeira
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metade da aclimatacdo estivessem presentes no novo lodo e por isso, mesmo em condicGes
ambientais favoraveis para o crescimento de protozoarios e micrometazoarios no reator,
possivelmente essa microbiota ndo estava presente no lodo ap6s a nova inoculagdo, uma vez
que no trabalho de Yang et al. (2009) foi observada diversidade na microbiota em condicdes
de operacdo semelhantes as Fases I, Il e 111 desse trabalho e por este motivo se faz necessaria
uma investigacao detalhada acerca da microbiota em lodo de BRMS.

5.5. Desempenho das membranas

Na Tabela 18 sdo apresentados os valores médios de PTM, vazdo, fluxo e
permeabilidade a 20°C durante a operacdo do BRMS. Esses resultados demonstram o
desempenho em relacdo a producdo de permeado do sistema de membranas. Esses resultados
mostram que o sistema operou sob valores de PTM relativamente pequenos, sempre abaixo de
0,095 bar, com valores médios de 0,027, 0,015 e 0,043 bar nas Fases I, Il e Il
respectivamente. O teste ANOVA apontou diferenca estatisticamente significativa em relacéo
aos valores obtidos de PTM, com valor de p=0,00000015. O teste TUKEY apontou diferenga
entre as Fases | e Il com p=0,0063, | e Ill com p=0,0010 e Il e 11l com p=0,00002.

Tabela 18 - Valores obtidos de desempenho do sistema de membranas para as Fases I, 11 e I11.

Variavel PTM (bar) Vazéo (L/h) Fluxo a 20°C Permeabilidade a 20°C
(L/h.m?) (L/m2.h.bar)
Fase I 1 1l I 1 1l I 1 11 I 1 11
Média | 0,027 0,015 0,043 |232 24,1 231|129 115 11,1 | 7047 9824 2682
D.P. |0,022 0,008 001320 04 15|11 02 0,7 | 6370 6411 1579
C.V. 82% 57% 31% | 9% 2% 7% | 9% 2% 6% | 90%  65%  59%
Méx | 0,095 0,044 0,065 | 25,7 252 252|142 140 12341908 3512,0 998,22
Min. | 0,002 0,004 0,021 153 233 19,8| 85 13,0 95 | 1056 2215 1447
n 67 32 27 67 32 27 | 67 32 27 63 32 27

Na Figura 29, pode-se observar que a PTM na Fase 11l tem valores mais elevados que
as demais e, quando analisados os valores de fluxo normalizado a 20°C, esses foram
constantes nas trés fases e ndo apresentaram diferenca significativa (p=0,19), indicando que o
sistema operou em fluxo constante e os maiores valores de presséo resultaram em perda de

permeabilidade na Fase IlI.

O teste estatistico apontou diferenca significativa nos valores de permeabilidade
normalizada a 20°C para a Fase 11l (p=0,00002), enquanto que entre as Fases | e Il os valores
apresentaram comportamento semelhante, notavel na Figura 30. Esses dados demonstram que

as condicdes de OD na Fase Il foram prejudiciais para o desempenho da membrana em
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termos de permeabilidade e que na Fase Il foi possivel operar o sistema em baixas
concentracdes de OD sem prejudicar o0 desempenho das membranas.

Figura 29 — Box-plot dos valores de PTM para as Fases I, Il e 1l1.
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Figura 30 — Box-plot dos valores de permeabilidade a 20°C nas Fases I, 1l e I11.
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A Figura 31 31 apresenta a série temporal do comportamento da PTM e do fluxo
durante todo o periodo experimental. Foram realizadas trés limpezas quimicas de manutencao

em linha (sem a retirada do lodo do reator), sendo uma na Fase | e duas na Fase Ill, onde a
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perda da permeabilidade foi mais frequente devido as condi¢des operacionais do reator sob
baixa concentragdo de OD, enquanto que na Fase Il ndo foi necesséria a realizacdo de limpeza

quimica.

Figura 31 - Série temporal das médias diarias de PTM e Fluxo a 20°C nas Fases I, Il e 1ll.

——PTM ——Fluxo a 20°C Limpeza Quimica

0,10 4 r 13
Fase |
0,09 -

0,08 - W\P/\ - 12
0,07 - ’ 1

=
Eo,oe— Ng
= 0,05 4 10 =
0,04 4
-9
0,03 -
0,02 -
-8
0,01 -
5, %0, 20 % 7, R0, %, Py, Uy, Pn, Pa, 0, % P, %o, Pa, o,
Ly R 2y 2y 2y Yy Y T, T T, R, R 2y 2, 2y 2,
o, o, o, o, o, o, 0, o, o, o, o, o, 0, 0, 0, 0, 0, O
L S e e e e e e v v v v 6 ‘6o b

5.6. Propensao ao Fouling

Neste item sdo apresentados os resultados obtidos a partir dos testes de propensao ao
fouling. Tempo de filtragdo do licor misto, resisténcia em série em filtragcdo ‘dead-end’, SPE

soltvel e SPE ligado e suas respectivas fragdes em termos de carboidratos e proteinas.
5.6.1. Tempo de filtracéo do licor misto

Na Tabela 19 sdo apresentados os valores obtidos do teste de tempo de filtracdo de
duas formas: em segundos e normalizados em funcdo da concentracdo de solidos suspensos
totais. Os resultados indicam uma piora significativa nas caracteristicas de filtrabilidade do
lodo, sobretudo na Fase Ill, cujo valor médio do tempo de filtracdo foi de 81 s/g SST, sendo
este valor quase sete vezes maior do que o da Fase | (12 s/g SST) e trés vezes maior do que o
da Fase Il (27 s/g SST). Além disso, o teste estatistico apontou diferenca significativa dos
valores da Fase Ill em relacdo as demais. Na Figura 32 € apresentado o box-plot dos valores
de tempo em segundos (p=0,000019) e dos valores normalizados (p=0,000011). Na Figura 33
é apresentada a série temporal dos dados e observa-se o comportamento instavel durante a

Fase III.
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Tabela 19 - Valores de tempo de filtracdo para as Fases I, Il e 1l1.

Fase
Variavel

Média
D.P.
Max
Min
C.V.

n

I | i
Tempo Indice Tempo Indice Tempo Indice

(s) (s/g SST) (s) (s/g SST) (s) (s/g SST)
112 12 236 27 780 81

35 4 137 18 349 32
154 16 534 67 1191 120
48 5 92 9 345 38
31% 30% 58% 65% 45% 40%

7 7 8 8 8 8

Figura 32 — Box-plot dos valores de tempo de filtracdo em segundos e indice de tempo de filtragdo

por grama de sélidos suspensos totais no licor misto para as fases I, Il e Il1.

128 4
1120+ T
L] 112 4 - 3 T
S60 - i ! .
. 96 - -
< 3004 . = a0 *
e & i}
£ s S *
2 i :
2 480+ * 2 484 0
= = i 1
T 3204 + + 3 EI
[
160 - e t 16 = L
, - T : !
Py
Fase ] FaselI - Fasel Fase II Fase III
Figura 33 - Série temporal dos testes de tempo de filtracdo normalizados.
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5.6.2. Resisténcia em série

Na Figura 34 sdo apresentados os valores de resisténcia a filtragdo atribuidos ao licor
misto e suas fracbes. Os valores estdo normalizados em funcdo da média de concentracdo de
solidos em suspensao do licor misto de cada fase e descontado o valor atribuido a resisténcia
intrinseca da membrana, que foi de 2,18x10"** m™. Néo foram realizados testes estatisticos

nesse caso, por ndo haver nimero amostral suficiente.
Figura 34 - Valores médios de resisténcia atribuida ao licor misto e suas fracdes.
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Ao analisar a Figura 34, nota-se que a resisténcia total atribuida ao licor misto ndo
variou de maneira consideravel entre as fases. No entanto, a resisténcia atribuida aos solidos
em suspensdo aumentou nas Fases Il e I11. Esse comportamento pode estar relacionado ao fato
de que os sélidos em suspensdo sdo constituidos de material particulado, que tém sido
apontados por alguns pesquisadores como uma substancia relevante para o fouling
(CONTRERASA et al., 2009; JERMANN et al., 2008; LI; ELIMELECH, 2006). Embora
essas particulas sozinhas ndo sejam responsaveis por contribuir severamente para o fouling,
elas interagem com outras substancias orgéanicas, como os biopolimeros e as substancias
himicas, causando um efeito sinérgico bastante significativo, possivelmente foi o que
ocorreu. Os valores de resisténcia total ndo foram alterados, porém a caracteristica de

composigéo do licor misto foi alterada.

Lee e Kim (2013) avaliaram o efeito da concentragéo de solidos em suspensao no licor
misto de um BRMS tratando efluente sintético, sob condigdes de concentra¢do de OD no licor

misto convencionais. Para a concentracdo de 5000 mgSST/L a resisténcia total a filtracdo
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encontrada foi de 0,9x10™ m™, e, quando a concentracdo de sélidos foi aumentada para
10000 mgSST/L, a resisténcia aumentou para 1,9x10™** m™. Esses valores estdo abaixo dos
encontrados neste trabalho, provavelmente porque o licor misto ndo apresenta as mesmas

caracteristicas, devido as condicGes de concentracdo de OD.
5.6.3. Substancias Poliméricas Extracelulares (SPE)

Neste tdpico sdo apresentados os resultados referentes a caracteriza¢do dos principais
compostos associados ao fouling do sistema de membranas para cada condicdo de operacéo,
sendo as Substancias Poliméricas Extracelulares soltveis no licor misto e ligadas as células da

biomassa, e suas respectivas fracdes de carboidratos e proteinas.

. SPE soluvel e ligado

Os resultados das SPE soluveis e ligadas sdo apresentados na Tabela 20 e Figura 35.
Pode-se observar que houve um aumento significativo na concentracdo de SPE ligado a
medida que a concentracdo de oxigénio dissolvido foi reduzida, uma vez que os valores
médios foram de 6,5 mgC/L, 12,5 mgC/L e 159 mgC/L para as Fases I, Il e Il
respectivamente. Por outro lado, ndo houve uma correlagéo significativa entre os dados dos
resultados de SPE soltvel com a concentracdo de OD, visto que o valor médio da Fase Il foi
menor do que o da Fase | e, embora o valor da Fase Il tenha sido maior, os valores médios
estiveram muito proximos (Fase | — 11,1 + 4,2 mg C/L e Fase 11 12,8 + 2,8 mg C/L). N&o
foram encontradas diferencas estatisticamente significativas nos valores de SPE sollvel nas
trés Fases (p=0,28) porém houve diferenca entre os dados de SPE ligado (p=0,01) e a maior
diferenca foi apontada entre as Fases | e 111 (p=0,013), mostrado na Figura 36. Esse resultado
vai contra a afirmacdo de que a concentracdo de SPE sollvel aumenta conforme a diminuicéo
da concentracdo de OD (LEE et al., 2005) e também que pode diminuir com menores
concentracdes de OD (JI et al., 2006).

Tabela 20 - Valores médios de SPE soluvel e ligado para as Fases I, Il e 111

Fase I I i
Variavel SPE SPE SPE SPE SPE SPE
(mg C/L) soltvel ligado sollvel ligado soltvel ligado

Média 11,1 6,5 9,2 12,5 12,8 15,9

D.P. 4,2 4,3 6,1 6,9 2,8 5,2

Max 18,0 17,5 16,3 24,3 16,9 22,0

Min 6,8 3,2 0,7 41 9,0 11,5

C.V. 38% 65% 67% 55% 22% 33%

n 9 9 8 6 9 4
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Yamato et al. (2006) reportaram que concentragcdes maiores que 10 mg C/L de SPE

ligado podem ter um efeito significativo na taxa de fouling e o SPE ligado se adere de maneira

mais forte a superficie da membrana do que a SPE sollveis, exercendo papel mais relevante

na taxa de fouling (WANG et al., 2009; NAGAOKA; AKOH, 2008; DREWS et al., 2006).

Figura 35 - Valores médios de SPE sollvel e ligado para as Fases I, Il e I11.
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Figura 36 — Box-plot da concentracdo de SPE ligado nas Fases I, Il e 1l1.
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o Carboidratos em SPE soluvel e ligado

Os resultados da fracdo de carboidratos em SPE soluvel e ligado sdo apresentados na
Tabela 21 e Figura 37. Observa-se que houve um aumento significativo na concentracdo de
carboidrato ligado a medida que a concentracdao de oxigénio dissolvido foi reduzida, uma vez
que os valores médios foram de 11,1 mg/L (1,33 mg/gSST), 20,4 mg /L (2,21 mg/gSST) e
32,2 mg /L (3,38mg/gSST) para as Fases I, Il e Il respectivamente. Entretanto, ndo houve
aumento significativo nos resultados de carboidrato soliivel com a concentragédo de OD, visto
que os valores obtidos foram muito préximos, notavel nos valores normalizados (mg/gSST),
sendo: 14,3 mg C/L (1,72mg/gSST), 16,2 mg /L (1,76mg/gSST) e 17,1 mg /L (1,80mg/gSST)
nas Fases I, Il e Ill respectivamente. N&o foi encontrada diferenca estatisticamente
significativa para os valores obtidos de carboidratos em SPE sollvel entre as trés fases
(p=0,76), enquanto que para a fracdo de carboidratos em SPE ligado foi apontada diferenca
significativa, com valor de p=0,006 sendo que nas Fases | e Il os dados apresentam
comportamento semelhante e a maior diferenca foi constatada entre as Fases | e 111 (p=0,003),

notavel no box-plot da Figura 38.

Tabela 21 - Valores obtidos de Carboidrato soltvel e ligado em SPE.

Fase | ] 1l
Variavel | Carboidrato  Carboidrato | Carboidrato  Carboidrato | Carboidrato  Carboidrato
(mg/L) solGvel ligado solavel ligado soltvel ligado
Média 14,3 11,1 16,2 20,4 17,1 32,2
D.P. 7.9 3.9 9,3 11,7 4,0 15,5
Méx 28,2 19,4 34,1 47,1 21,3 59,1
Min 6,5 8,8 4,7 8,8 9,2 12,1
C.V. 55% 36% 58% 57% 24% 48%
n 7 7 9 10 8 9

Figura 37 - Valores médios de Carboidratos em SPE soluvel e ligado.
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Figura 38 — Box-plot da concentracdo de carboidrato em SPE ligado nas Fases I, 11 e I11.
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O aumento na concentracdo de carboidratos em SPE ligado quando em menores
concentraces de OD pode ser atribuido ao decaimento endégeno em BRM (JUDD, 2011,
ZHANG et al., 2006). Esses resultados levam a inferir que a fracdo de carboidratos ligados
exerce um papel maior no fouling da membrana que o carboidrato solivel. Okamura et al.
(2009) reportaram correlacdo linear da concentragdo de carboidratos em SPE ligado com a
resisténcia a filtracdo, onde maiores valores de resisténcia estiveram associados a maiores

concentracdes de carboidratos em SPE ligado.

Esse comportamento ndo foi observado por Lesjean et al. (2005) e Drews et al. (2008)
que relataram relacdo direta entre a concentracdo de carboidrato soltvel e a taxa de fouling,
apontando que essa fracdo seria 0 maior indicador de fouling em BRM. Em contrapartida,
Drews et al. (2006) relataram que carboidratos em SPE soltvel influencia o fouling somente
em configuracdes especificas como tamanho dos poros, onde as membranas de microfiltracao
estdo mais suscetiveis devido aos poros maiores que possibilitam a penetracdo e bloqueio por
macromoléculas. Os valores encontrados tanto para carboidratos ligados quanto sollveis
foram bem menores que os encontrados em outros estudos. Valores entre 6 e 15 mg/g SST
(BROOKES et al. 2006) e 17 mg/g SST (LE-CLECH et al. 2003) foram reportados para
carboidratos ligados. Brookes et al. (2006) ndo detectaram carboidratos sollveis e
Rosenberger et al. (2006) reportaram valores entre 3 e 14 mg/g SST.

o Proteinas em SPE solavel e ligado

Na Tabela 22 e Figura 39 sdo apresentados os resultados obtidos em relacdo a

fracdo de proteinas em SPE soluvel e ligado. Observa-se que os valores de proteina em SPE
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ligado mantiveram-se bastante proximos, com valores médios de 82,6 mg/L (9,95 mg/gSST),
65,5 mg/L (7,11 mg/gSST) e 75,7 mg/L (7,96 mg/gSST), comportamento confirmado por

teste estatistico que ndo indicou diferenca significativa com p=0,41. No entanto, observa-se

que houve um decréscimo significativo na concentracdo de proteinas em SPE soltvel a

medida que a concentragdo de oxigénio dissolvido foi reduzida, com valores médios de 68,3
mg/L (8,22 mg/gSST), 54,1 mg/L (5,88 mg/gSST) e 20,7 mg/L (2,17 mg/gSST). Essa

diferenca significativa foi confirmada por meio do teste estatistico (p=0,0007), mostrando que

as Fases | e Il tiveram valores semelhantes enquanto que a Fase Il foi diferente, conforme

mostrado no box-plot da Figura 40.

Tabela 22 - Valores obtidos de Proteina soltvel e ligada em SPE.

Fase
Variavel
(mg/L)
Média
D.P.
Max
Min
C.V.

n

Proteina Proteina Proteina Proteina Proteina Proteina
soltvel ligada soltvel ligada soltvel ligada
68,3 82,6 54,1 65,5 20,7 75,3
17,3 20,3 28,4 16,3 8,7 35,6
95,0 113,8 99,5 90,0 30,3 136,3
47,4 52,1 18,2 33,3 9,1 24,2
25% 24% 53% 25% 42% 47%

5 7 8 9 9 8

Proteina (mg/L)

Figura 39 - Valores médios de proteinas em SPE solvel e ligado.
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Okamura et al. (2009) apontaram que ndo foi encontrada relagdo entre a concentragdo

de proteinas em SPE ligado com a resisténcia a filtragdo e Sweity et al. (2011) ndo reportaram

menores valores de permeabilidade associados a maiores concentracdes de proteinas em SPE

ligado.
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Figura 40 — Box-plot da concentracao de proteina em SPE solGvel nas Fases I, 1l e 111.
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Alguns pesquisadores tém apontado uma enorme dificuldade na comparacdo de
resultados de Substancias Poliméricas Extracelulares e suas fracGes de carboidratos e
proteinas, j& que muitos grupos de pesquisa tém investigado esse assunto e, como ndo foram
estabelecidos métodos padronizados de extracdo e analise desses compostos, 0s resultados
muitas vezes sdo contraditérios, até mesmo dentro de um mesmo trabalho (JUDD, 2011; LE-
CLECH et al., 2006; FAISAL et al., 2013).
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6. CONCLUSOES

Com base nos resultados obtidos pode-se concluir que:

A remocdo de material orgéanico nao foi afetada negativamente pelas condicbes
operacionais estabelecidas e a diminui¢do da concentracdo de OD no licor misto, 0o BRMS
apresentou desempenho satisfatorio com remocdo média de 98% para DBOs e 95% para
DQO;

As membranas estiveram integras e efetivas durante todo o periodo de estudo demostrado

a partir dos valores obtidos de turbidez no permeado sempre menores que 0,51 UNT;

O processo de remocdo de nitrogénio amoniacal apresentou comportamento estavel
durante todo o periodo de operacdo, isto é, a ocorréncia do processo ndo foi limitada

mesmo em baixas concentracdes de OD no licor misto;

Foi possivel criar condi¢gdes operacionais, a partir do rigido controle de OD no licor misto,

para a ocorréncia do processo NDS;

As Fases Il e Il apresentaram maior estabilidade na remogéo de nitrogénio total e houve

acumulo de nitrito;
A remocdo de nitrogénio via NDS foi aumentada em menores concentracdes de OD;
A Fase Il teve maior valor médio de remog&o de nitrogénio total e amoniacal;

O processo de NDS néo se estabeleceu por completo, possivelmente por ndo haver

material organico disponivel em quantidade suficiente nas zonas andxicas;

A diminuicdo na concentracdo de OD impactou negativamente na filtrabilidade do lodo,
devido ao aumento da resisténcia atribuida aos solidos em suspensdo, possivelmente

causada pelas interagdes do material particulado com o SPEj;g;

Houve uma reducdo significativa na permeabilidade da membrana quando a concentragédo
de OD no licor misto foi reduzida para 0,3 mg/L, porém sem efeito significativo quando a

concentragdo de OD foi de 0,8 mg/L;

Com a diminuicdo da concentracdo de OD no licor misto para 0,3 mg/L houve um
aumento significativo na concentracdo de SPE ligado, principalmente em relacéo a fracao
de carboidratos, que pode estar diretamente ligada a instabilidade e piora da filtrabilidade

do lodo e a taxa de fouling nas condig¢des operacionais mantidas nesse trabalho;
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Os resultados indicam que com a operagdo do sistema em concentracdo de OD de 0,8
mg/L (Fase 1) foi possivel alcancar valores de remogdo de nitrogénio total satisfatorios
sem apresentar um impacto negativo no desempenho das membranas, sendo esta
concentragdo apontada como a mais adequada para a ocorréncia do processo de

nitrificacdo e desnitrificacdo simultaneas em biorreatores de membranas submersas.

7. RECOMENDAGCOES E SUGESTOES A FUTUROS TRABALHOS

e Operar 0o BRMS sob concentracdo de OD de 0,8 mg/L por maior periodo que o desse
trabalho;
e Variar as relagbes A/M e C/N com a concentragéo de OD em 0,8 mg/L;

e Aplicar coagulantes no licor misto para a prevencao do fouling.
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