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“A perspectiva ecoldgica comegca com uma visdo de conjunto, uma compreensdo de como as
diversas partes da natureza interagem em padrfes que tendem ao equilibrio. Mas essa
perspectiva ndo pode encarar a Terra como dissociada da civilizagdo humana; somos parte
do todo e olhar para ele significa, em Ultima andlise, olhar para nés mesmos. E se nédo
percebemos que a parte humana tem uma influéncia cada vez maior sobre o conjunto da
natureza - onde somos, de fato, uma forca natural como os ventos e as marés — néo
conseguiremos perceber quao perigosamente estamos ameagando colocar a Terra fora do

equilibrio.”

Al Gore
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RESUMO

Na desnitrificacdo de efluentes pré-tratados por tecnologias anaerdbias de tratamento de
esgotos faz-se necessaria a suplementacdo de uma fonte externa de carbono como
doadora de elétrons para a desnitrificacdo. Numa oOtica de sustentabilidade, o metano
desponta como interessante fonte de carbono para desnitrificacdo. Contudo, para
conseguimento das relacbes C/N necessarias as vias de desnitrificacdo metano
dependente faz-se necessario o entendimento dos fenbmenos que governam a
transferéncia de metano para a fase liquida. Nesse contexto, esse trabalho apresenta e
discute dados obtidos para transferéncia de metano no sentido gas-liquido a partir de
biogas produzido num reator UASB. Os experimentos de transferéncia foram realizados
em coluna com enchimento e sob diferentes condicdes operacionais. Os coeficientes de
transferéncia de massa (Kra) apresentaram-se maiores quanto maiores as taxas de
aplicacdo de biogas na coluna de transferéncia, sendo os valores médios encontrados
12,63h", 18,16h™ e 22,90 h™ para taxas de aplicagdo iguais a 10,7m3/m2.h, 15,3m3/mz2.h e
22,4m3m2.h, respectivamente. A partir dos coeficientes K a’s médios e das
concentragdes de saturacdo (Cs) médias para a coluna, observou-se que 20 minutos de
transferéncia sdo suficientes para aproximar a concentragdo de metano no liquido a
saturacdo, sendo encontradas concentracdes que correspondem a 98,5%, 99,76% e
82,67% para taxas de aplicacdo iguais a 10,7m3mz2.h, 15,3m3/m2.h e 22,4m3/mz.h,
respectivamente. A capacidade padrdo de transferéncia (STR) apresentou 0 mesmo
comportamento observado para Kia em funcdo da variacdo das vazbes de biogés.
Contudo, a eficiéncia padrao de transferéncia decresce com o0 aumento da vazao, sendo o
melhor resultado encontrado 26,92%, que se deu para menor taxa de aplicacdo. Boa
regressdo linear para descricdo de K a média em fungdo da taxa de aplicacdo de biogas
foi possivel a partir de uma equacdo logaritmica (R?=0,98). J& STR média melhor se

comportou como uma equacéo linear (R?=0,98)

Palavras — chave: esgoto sanitario, desnitrificagdo, transferéncia de metano.



ABSTRACT

In the denitrification of effluents pretreated by technologies anaerobic wastewater treatment is
needed to supplement an external carbon source such as electron donor for denitrification. In a
perspective of sustainability, methane is emerging as an interesting source of carbon for
denitrification. However, for the attainment of the relationship C/N needed for the process of
denitrification methane dependent it is necessary to understanding the phenomena that govern
the transfer of methane to the liquid phase. In this context, this paper presents and discusses
data obtained for the transfer of methane in the gas-liquid effect from biogas produced in
UASB reactor. The transfer experiments were performed in the packed column and under
different operating conditions. The mass transfer coefficients (K.a) were higher the higher
application rates of biogas transfer in the column, the mean values being 12,63 h? 18,16 h'
and 22,90 h! for application rates equal to 10,7 m3mz2.h, 15,3 m3/m2.h and 22,4 m3/m2h,
respectively. From the coefficient K a's medium and the concentration of saturation (Cs)
means for the column, it was found that transfer of 20 minutes are sufficient to bring the
concentration of methane in the liquid saturation concentrations were found which
corresponds to 98,5% , 99,76% and 82,67% for application rates equal to 10,7 m3/mz.h, 15,3
m3/m2.h and 22,4 m3/m2.h, respectively. The ability to transfer standard (STR) showed the
same pattern observed for KLa as a function of the variation of the flow of biogas. However,
the standard transfer efficiency decreases with increasing flow rate, the best results found
26.92%, which gave the lowest rate of application. Linear regression good description of K a
averaged with respect to the application rate of biogas is possible from a logarithmic equation
(R2=0,98). Already STR average best behaved like a linear equation (R 2= 0,98).

Key - words: sewage, denitrification, methane transfer.
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Capitulo 1

1. INTRODUCAO

As crescentes exigéncias referentes a qualidade ambiental dos corpos hidricos tém conduzido
ao desenvolvimento de sistemas depuradores de &guas residuérias cada vez mais eficientes,
dispondo a sociedade hoje de uma vasta gama de processos que objetivam a melhoria dos

efluentes resultantes dos mais diversos usos que se faz da agua.

Mesmo ndo estando normatizado a nivel federal ou estadual um padrdo para nitrogénio total
no lancamento de aguas residuarias, diante dos riscos do aporte de nitrogénio aos corpos

hidricos sua remocéo a niveis satisfatorios torna-se, muitas vezes, um objetivo imprescindivel.

Nos processos convencionais de tratamento bioldgico dos esgotos, o nitrogénio organico é
rapidamente e quase totalmente convertido em nitrogénio amoniacal através da amonificacéo.
Se a nitrificacdo ocorre adequadamente o processo da oxidacdo da amdnia é quase completo.
Esses processos, entretanto, apenas modificam a forma em que o nitrogénio se apresenta, mas
ndo o removem. Mas se o0 processo de desnitrificacdo se desenvolve eficientemente, é possivel
alcancar uma reducgdo bastante satisfatdria do teor de nitrogénio dissolvido no efluente final

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

Embora a tecnologia anaerdbia de tratamento de esgotos ocupe uma posi¢do de destaque no
pais, a necessidade de se adequar o efluente tratado aos requisitos da legislacdo ambiental
vigente sugere uma etapa de pds-tratamento para completar a remocdo da matéria organica,
bem como para proporcionar a remoc¢do de constituintes pouco afetados no tratamento
anaerdbio, como o nitrogénio amoniacal. Nesse sentido, o emprego de sistemas combinados
UASB + FBAS (filtros bioldgicos aerados submersos) é nitidamente crescente no pais a
medida que diversos estudos relatam resultados bastante promissores de seu uso (ARAUJO,
1996; GONCALVES et al., 1997; AISSE et al., 2001).

Porém, embora a associacdo UASB + FBAS apresente vantagens, principalmente quanto a
eficiéncia de remocéo de matéria organica e compacidade do conjunto (GONGCALVES et al.,
2001), quando aplicado pré-tratamento anaerébio ao esgoto sanitario a dificuldade de

remogao de nitrogénio por processos convencionais € aumentada. Isto porque 0os compostos
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organicos constituem a fonte de elétrons mais usual do processo (ABREU, 1994) e a prévia
estabilizacdo de grande parte de matéria organica no reator anaerobio resulta numa menor
disponibilidade de alimento para os microrganismos envolvidos, implicando em relagdes C/N

a niveis limitantes a desnitrificacéo.

Séo utilizadas, entdo, fontes externas de carbono quando almejada a desnitrificacdo bioldgica
de efluentes de tratamento anaerdbio, sendo metanol, etanol, acetona e acido acético
compostos bastante cotados (VAN HAANDEL et al., 2009). Contudo, aplicagdes em grande
escala acabam por inviabilizar economicamente o processo, sendo necessérias fontes mais

simples e baratas para tornar o processo mais econdmico (COSTA et al., 2000).

Uma boa alternativa para minimizagdo dos custos do uso de fontes externas de carbono na
desnitrificacdo é a utilizacdo de recursos provenientes de etapas de tratamento anteriores
(VICTORIA, 2006), como o gas metano produzido e prontamente disponivel em processos
que fazem uso da digestdo anaerObia, que é um composto barato, ndo toxico e de fécil
eliminacdo (HOUBRON et al., 1999; RAJAPAKSE e SCUTT, 1999). No Brasil, onde a
tecnologia de tratamento anaerdbia foi bastante difundida, a desnitrificacdo acoplada ao uso

de metano — ME-D (methane coupled to denitrification) é particularmente interessante.

Mesmo que alguns questionamentos ainda persistam quanto as rotas metabdlicas utilizadas
pelos microorganismos envolvidos, inimeros trabalhos demonstram a viabilidade da
desnitrificacdo tendo o metano como Unica fonte de elétron, a taxas de remocdo semelhantes
as obtidas com substratos classicos, como metanol ou etanol (WERNER E KAYSER, 1991;
THALASSO et al., 1997; HOUBRON et al., 1999).

A literatura sugere que a desnitrificacdo utilizando metano como doador de elétrons é possivel
a partir do consércio microbiano envolvendo microrganismos metanotroficos capazes de
produzir compostos organicos a partir da oxidagdo do metano sob condig¢Bes de auséncia ou
limitacdo de oxigénio, e desnitrificantes, que utilizam esses compostos como doadores de
elétrons para desnitrificacdo (THALASSO et al., 1997; HOUBRON et al., 1999;
RAGHOEBARSING et al., 2006; MODIN et al., 2007). Mas para isso é preciso uma
adequada relagéo carbono/nitrogénio - C/N (HER E HUANG, 1995; SURAMPALLI et al.,
1997; BANDPI E ELLIOTT, 1998), a ser obtida a partir de uma apropriada transferéncia de
metano para a fase liquida. Alguns autores relataram limitacGes do processo associadas as

caracteristicas do reator utilizado, a problemas de solubilidade do metano e a resisténcia aos
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fendmenos de transferéncia de massa entre as fases do sistema (ISLAS-LIMA et al., 2004;
SANTOS et al.,, 2004; CUBA, 2005), sendo entdo aconselhavel a adocdo de reatores
projetados e operados adequadamente de forma a minimizar os problemas fisicos que obstam

ao conseguimento de adequadas relagdes C/N (SANTOS et al., 2004).

Nos ensaios relatados nos estudos sobre o tema a analise dos fendmenos de transferéncia de
massa entre as fases dos reatores estudados foi negligenciada. Entende-se, assim, que uma
maior compreenséo sobre a capacidade de fornecimento de metano a sistemas que carecem de
fontes carbOnicas € essencial ao desenvolvimento da tecnologia ME-D e auxiliard o

desenvolvimento e aperfeicoamento de unidades de tratamento terciario com essa tecnologia.

Nesse contexto e como parte de um estudo maior desenvolvido junto ao Programa de Pos-
graduacdo em Engenharia Ambiental da UFES por Gabriel Hector Fontana, este trabalho
almejou trés pontos principais: (1) determinar parametros de transferéncia de metano no
sentido gés-liquido; (2) avaliar o comportamento dos padrdes de transferéncia ao longo da
coluna de transferéncia e, por fim, (3) avaliar o comportamento dos padrdes de lancamento

em funcdo da taxa de aplicacdo de biogés.
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Capitulo 2

2. OBJETIVOS
2.1 Objetivo geral

Avaliar a transferéncia de metano no sentido gas-liquido a partir de biogéas produzido em
reator UASB da ETE UFES.

2.2 Objetivos especificos

o Determinar pardmetros de transferéncia de metano no sentido gas-liquido;

e Avaliar o comportamento dos parametros de transferéncia ao longo da coluna
de transferéncia;

e Avaliar o comportamento dos parametros de transferéncia em fungéo da taxa

de aplicacéo de biogés.
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Capitulo 3

3. REVISAO BIBLIOGRAFICA

Nesse capitulo é apresentada uma revisdo sobre temas essenciais e que suportam o estudo,
abordando sobre tecnologias biol6gicas de tratamento de esgotos, e o reflexo da associagéo de
tecnologias anaerdbias e aerdbias na disponibilidade de fontes internas de matéria orgéanica
para desnitrificacdo, sobre a producdo de biogas em processos de tratamento anaerdbios,
assim como sua composicdo e caracteristicas, sobre os processos de transformacdo do
nitrogénio através do tratamento, sobre o processo de desnitrificacdo bioldgica com fontes
usuais e metano como doadores de elétrons e, por fim, sobre a transferéncia de massa no

sentido gas-liquido.

3.1 O esgoto

Apos seu uso, a agua fornecida a populacdo é descartada na rede coletora de esgotos, quando
disponivel. Através da rede coletora 0 esgoto é transportado até a estacdo de tratamento de
esgotos (ETE), unidade responsavel por seu tratamento e devolucdo ao ambiente. Sua
qualidade, entretanto, precisa ser compativel com o poder de assimilacdo e depuragdo do
corpo hidrico receptor, de forma que ndo sejam criados significativos impactos a sua

qualidade e ndo sejam prejudicados 0s usos desejados de suas aguas.

Sendo constituido em cerca de 98% por 4gua, dentre 0s contaminantes presentes no esgoto
sanitario destacam-se 0s compostos organicos, sélidos, nutrientes (principalmente nitrogénio e
fésforo), metais, organismos patogénicos e, ocasionalmente, contaminantes toxicos de
atividades industriais (ANDRADE NETO e CAMPQOS, 1999). As caracteristicas dos esgotos
sanitarios variam em funcdo de alguns fatores, como disponibilidade de &gua, padrdo de vida
e hébitos alimentares. A Tabela 3.1 apresenta algumas caracteristicas fisico-quimicas

reportadas por Von Sperling (2005) para esgoto doméstico.
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Tabela 3.1: Caracteristicas medias do esgoto sanitario.

Contribuicéo per

Parametro capta (g/hab.dia) Concentragao
Faixa Tipico Unidade Faixa  Tipico

Matéria Organica

e DBOs 40 -60 50 mg/L 250-400 300

e DQO 80 - 120 100 mg/L 450-800 600

e DBO dltima 60 — 90 75 mg/L 350-600 450
Nitrogénio total 6,0-10,0 8,0 mgN/L 35-60 45

¢ Nitrogénio organico 25-4,0 35 mgN/L 15-25 20

e Amonia 35-6,0 45 mgNHs/L  20-35 25

e Nitrito ~0 ~ mgNH; /L ~0 ~0

¢ Nitrato 0,0-0,2 ~ mgNH;/L 0-1 =0

Fonte: Adaptado de VVon Sperling (2005).

3.2 Tecnologias biologicas no tratamento de esgotos

3.2.1 Preliminares

Em geral, as ETEs sdo compostas por diversas unidades que isoladamente desempenham
funcbes especificas no tratamento, mas que sdo operadas de forma integrada constituindo um

sistema que visa um objetivo comum - o alcance de determinada qualidade no efluente.

A determinacdo da qualidade esperada para o esgoto tratado se da de maneira a serem
atendidos os padrdes de lancamento de efluentes e respeitado o enquadramento do corpo
receptor, conforme legislacéo especifica. Assim, as ETEs podem apresentar diferentes niveis

de tratamento, usualmente classificados como primario, secundario ou terciario.

No tratamento primario objetiva-se a remo¢do do material sélido da massa liquida por
processos meramente fisicos (retencdo, sedimentacéo e flotacéo). O tratamento secundério é a
etapa na qual ocorre a remocéo da matéria organica através da degradagdo dos compostos por
via biol6gica, envolvendo uma diversificada comunidade de microorganismos. No tratamento
terciario, também chamado de ‘polimento’, objetiva-se remocdes adicionais de poluentes das

aguas residuarias, principalmente organismos patogénicos e nutrientes.

A historia recente do saneamento revela uma diversificacdo de tecnologias de tratamento de
esgotos antes ndo imaginada. S&o varios processos capazes de tratar separadamente, ou em

associagdo a outros, as mais complexas &guas residuérias. Entre as propostas de sistemas
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combinados de tratamento de efluentes encontram-se reatores com etapas anaerébia e aerdbia
separadas fisicamente, sistemas em batelada, nos quais as etapas de aeracdo e ndo-aeragéo
estdo separadas temporalmente, e reatores nos quais as duas etapas estdo presentes em uma
Unica unidade (GARBOSSA, 2006).

3.2.2 Processo anaerébio

Denomina-se tratamento anaerébio qualquer processo de digestdo que resulte na estabilizagéo
da matéria organica em auséncia de oxidante. Tal processo implica, necessariamente, na
producdo de biogas, deixando na solucdo aquosa subprodutos como amdnia, sulfetos e
fosfatos. O processo fermentativo de digestdo é desenvolvido por uma sequéncia de reagdes
realizadas por uma gama de bactérias, no qual se podem distinguir quatro fases subsequentes:
hidrdlise, acidogénese, acetogénese e metanogénese (VAN HAANDEL e LETTINGA, 1994).

O processo se inicia pela hidrdlise do material particulado, onde substancias complexas séo
transformadas em compostos menores, sollveis e mais simples através de enzimas
extracelulares liberadas por bactérias fermentativas, sendo produzidos aminoéacidos, aclcares

simples e &cidos graxos pela acdo das enzimas sobre as proteinas, aminoécidos e lipideos.

Os compostos dissolvidos gerados pela hidrélise sdo absorvidos por bactérias fermentativas,
sendo parcialmente degradadas e excretadas como substancias organicas ainda mais simples

como &cido latico e alcoois e compostos minerais como CO2, NHs, HzS e Ha.
Na acetogénese, os produtos da acidogénese séo transformados em acetado, CO, e H..

Essas substancias sdo a base para a metanogénese, onde é produzido metano através da
conversdo de acetato (2/3 da producéo) e reducédo do CO, (1/3 da producdo) (METCALF &
EDDY, 2003) por acdo de arqueas metanogénicas. A recuperacdo de energia, Como metano,

possibilita que os processos anaerdbios apresentem balango energético favoravel.

Tem-se, entdo, uma cadeia sucessiva de rea¢fes bioquimicas, onde inicialmente ocorre a
hidrdlise das moléculas de proteinas, lipidios e carboidratos, até a formacdo dos produtos

finais, essencialmente gas metano e dioxido de carbono, como esquetizado na Figura 3.1.
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Figura 3.1: Rotas metabolicas e grupos microbianos envolvidos na digestdo anaerdébia.
Fonte: Adaptado de Lettinga et al. (1996, apud CHERNICHARO, 1997).

e CAMPOS, 1999).
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O volume de lodo gerado no processo anaerdébio, em termos praticos, € usualmente menor que
30% do volume produzido pelo processo aerdbio, para um mesmo efluente liquido

(ANDRADE NETO

O Quadro 3.1 resume as principais vantagens e desvantagens do processo anaerébio e no

Quadro 3.2 sdo apresentadas eficiéncias médias para as tecnologias anaerdbias de tratamento
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Quadro 3.1: Vantagens e desvantagens do processo anaerobio.

Vantagens

Desvantagens

Baixa producdo de solidos: de 5 a 10
vezes menor que NOS  Processos
anaerobios;

Baixo consumo de energia, 0 que reflete
em custos operacionais baixos;

Baixa demanda de area;

Baixos custos de implantagdo, da ordem
de R$ 20 a 40 per capita;

Possibilidade de recuperacdo de energia
COMO metano;

Possibilidade de preservagdo de biomassa
sem alimentagdo por VArios meses;

As bactérias anaerdbias sdo susceptiveis a
inibicdo por um grande ndmero de
COMpostos;

A partida do processo pode ser lenta na
auséncia de lodo de semeadura adaptado;
A Dbioquimica e a microbiologia da
digestdo sdo complexas e ainda precisam
ser mais estudadas;

Possibilidade de geragdo de maus odores,
porém controlaveis;

Possibilidade de geragdo de efluente com
aspecto desagradavel,

e Toleréncia a elevadas cargas organicas; e Remocdo de nitrogénio, fosforo e
e Aplicabilidade em pequena e grande patogenos insatisfatoria;

escala;

Fonte: Adaptado de Chernicharo (1997).

Quadro 3.2: Eficiéncias de remo¢do de DBO observadas em processos anaerobios.

Sistema anaerdbio Eficiéncia de remocéo de DBO (%

Lagoa anaerobia 40 a70
Reator UASB 55a75
Fossa séptica 35 a 60
Tanque Inhoff 35a60
Fossa séptica seguida de filtro anaerdbio 75a85

Fonte: Adaptado de Chernicharo et al. (2001).

3.2.2.1 Reator UASB

A tecnologia dos reatores UASB (Up Flow Anaerobic Sludge Blanket Reactor), desenvolvida
na década de 1970 por Gatze Lettinga e sua equipe na Holanda, tem sido estudada, aceita e
disseminada no pais ha véarios anos, devido principalmente as condi¢des climaticas favoraveis.
Inicialmente criado para o tratamento de efluentes industriais, o reator UASB se mostrou
perfeitamente aplicavel ao tratamento de esgotos, sendo caracterizado como o reator

anaerdbio mais utilizado em sistemas de tratamento de esgotos (VAN HAANDEL, 2006).
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Sdo0 quatro os principais componentes do reator UASB: leito de lodo, manta de lodo,
separador trifasico e decantador. O leito de lodo corresponde a uma camada de biomassa que
se mantém estavel no fundo do reator, enquanto a manta de lodo corresponde a uma camada
de biomassa em suspensdo misturada com gases produzidos no processo. Apds o esgoto ter
sido biologicamente degradado no leito e na manta de lodo, os sélidos e o gas produzido véao
para a zona de separacdo situada na parte superior do reator, onde se localiza o separador
trifasico, que tem por funcéo separar liquido, gés e sélidos e restringir a excessiva expansao

da manta de lodo, conforme esquematizado na Figura 3.2.

Saida de biogas

_i' {— Coleta do efuente
Compartimento
Separador de decantagio
trifasico |

| Abertura para
o decantador

)

o K
Defletor de gasa_sd% ? I i = <
° 1>

o ;
Bolhas de gés ——>I Manta I Particulas de lodo

Compartimento
de digestao

Afluente

Figura 3.2: Principais componentes do reator UASB.

Francisqueto (2007) afirma que a configuragdo do reator UASB permite o desenvolvimento
de uma biomassa ativa, sob a forma de flocos e grénulos de alta densidade, consideravel
resisténcia mecanica e capacidade de acumulagdo no reator, o que viabiliza o tratamento de

altas cargas orgéanicas volumétricas com tempo de detencdo hidréulica curto.

Segundo Liu (2002) a alta concentragdo de biomassa no reator implica na rapida converséo
dos contaminantes, o que possibilita o tratamento de grandes volumes de despejos organicos

em reatores compactos.

No entanto, de acordo com Jorddo & Pessoa (2005), quando implantados isoladamente, 0s
reatores UASB tem as eficiéncias comprovadamente limitadas que podem néo ser suficientes
para atender a legislacdo de lancamento de efluentes em corpos d’agua. Esse fato conduziu

pesquisas a aplicabilidade de processos aer6bios como pds-tratamento ao processo anaerdbio
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do reator UASB, 0 que resultou importantes recomendagdes para 0 projeto e operagéo desse

conjunto de unidades.

3.2.3 Processo aerébio

Nos processos bioldgicos aerdbios, a degradacdo da matéria organica se d& na presenca de
oxigénio, que consiste no aceptor final de elétrons do metabolismo respiratério microbiano; o
oxigénio é reduzido e o carbono é oxidado. Esse metabolismo pode ser dividido em duas fases

bem definidas, como citado por Van Haandel e Marais (1999): catabolismo e anabolismo.

No catabolismo ocorre a oxidagcdo do material organico pelo oxigénio e a produgdo de
compostos de baixo contetido energético. No anabolismo ocorre a sintese do material celular.
Assim, a matéria organica serve como fonte de energia no catabolismo e como fonte de

material no anabolismo.

Os processos de catabolismo e anabolismo séo independentes. Mas sem anabolismo seria
impossivel a manutencdo da vida dos microrganismos e, consequentemente, o metabolismo
seria impossivel. Por outro lado, a energia obtida pelo catabolismo é necesséria para o
anabolismo. Portanto, um é necessario ao outro. A Figura 3.3 representa esquematicamente o

metabolismo de material organico por heterotréficos em ambiente aerdbio.

O oxigénio € um gas com baixa solubilidade em &gua e comumente constitui o principal fator
limitante do processo de conversao bioldgica (VON SPERLING, 1996; FAZOLO et al., 2001;
SCHIMIDELL et al., 2001). Outro importante processo que ocorre em condi¢des aerdbias € a
oxidag&o das formas nitrogenadas presentes nos esgotos. Estes, por sua vez, seréo tratados em

topico a frente.

—  Células novasA
Anabolismo I
Material ~ Metabolismo 213 :
organico Catabolismo :
1/3 |
— Produtos + Energia <«———
I
v v
Energia para o Residuo
ambiente enddgeno

Figura 3.3: Representacdo esquematica dos processos metabdlitos em ambiente aerdbio.
Fonte: Adaptado de Van Haandel e Marais (1999).
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3.2.4 Processo anéxico

Processos anoxicos sdo caracterizados pela auséncia ou baixa concentracdo de oxigénio
dissolvido, sendo os aceptores finais de elétrons representados por compostos oxidados de
nitrogénio como nitrito e principalmente nitrato. Quando disponiveis no meio liquido, os
organismos aparelhados a utilizar o nitrato na respiracdo passam a fazé-lo, convertendo-o a
Oxido nitroso (N20) e nitrogénio gasoso (N). Contudo, o aceptor preferencial de elétrons € o

oxigénio.

3.25 Combinacéo de sistemas anaerdbio e aerdbios no tratamento de esgoto sanitario

Diante das diversas caracteristicas favordveis os sistemas anaerébios de tratamento de esgoto
sanitario possuem grande aplicabilidade. Entretanto, em detrimento de suas vantagens, 0s
reatores anaerobios dificilmente produzem efluentes que atendam aos padrdes estabelecidos
pela legislacdo ambiental brasileira. Logo, o pos-tratamento desses efluentes se faz necessario
com vistas a complementar a remocdo de matéria orgénica e remover constituintes pouco

afetados como o nitrogénio amoniacal.

Os sistemas aerobios, por sua vez, apesar de promoverem excelente remocdo de matéria
orgénica, sdo bastante onerosos pois necessitam de energia para aeragdo e de unidades
adicionais de adensamento e digestdo de lodo. Com o objetivo de promover um equilibrio
entre as vantagens e desvantagens dos sistemas anaerdbios e aerdbios, pesquisas recentes

caminham no sentido de combinar esses dois processos.

Andrade Neto e Campos (1999) afirmam que o uso de processos anaerdbios seguidos por
processos aerdbios pode trazer melhores resultados, em termos de eficiéncia e custos, do que
aqueles onde sdo utilizados apenas processos aerobios com aeragdo mecénica. De fato, a
associacdo dos dois processos é extremamente vantajosa - a eficiéncia de tratamento é
elevada, similar a de processos aerébios, mas com custos reduzidos, pois, uma significativa
remogao da carga organica no processo anaerdbio reduz consideravelmente os requisitos por

aeracdo e a producdo de lodo no processo aerobio.

Bof et al. (2001) salienta que em cenarios urbanos, onde é baixa a disponibilidade de area
para a implantagéo de ETE’s, os sistemas de alta taxa (biomassa suspensa ou biofilme) s&o os

mais indicados, pela compacidade e eficiéncia que possuem.
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3.2.6 Sistemas hibridos UASB + FBAS com remocao biolégica de nitrogénio

As diversas caracteristicas favoraveis do reator UASB e as condi¢fes ambientais no Brasil
corroboram para o grande numero de estacdes que utilizam este reator como etapa inicial do
fluxograma de tratamento de esgoto sanitario (CHERNICHARO et al., 2001).

Notadamente, a utilizacdo de FBAS no pods-tratamento de efluentes provenientes do reator
UASB permite obter ETE’s com compacidade satisfatdria, baixo consumo energético,
simplicidade operacional e reduzido impacto em ambientes urbanos (BOF et al., 2001;
GONCALVES et al., 2001).

Aisse et al. (2001) apresentaram resultados do monitoramento de um sistema piloto UASB +
FBAS + Decantador secundario. O sistema, operado com recirculagdo do lodo bioldgico
aerdbio sedimentado para o reator UASB, quando aplicadas taxas hidraulicas no FBAS de 30
m3/m2.dia, alcangou teores de 71+18mg/l de DQO, 17+16mg/l de DBO e 26+x11mg/l de SST,
correspondendo a eficiéncias de remocdo de 81% de DQO, 88% de DBO e 83% de SST para
0 sistema. No Quadro 3.3 é apresentada uma compilacdo de desempenhos obtido para
associacdo UASB + BFAS.

Quadro 3.3: Desempenho da associa¢cdo UASB + BFAS para DQO em alguns estudos.

Concentracéao no efluente  Eficiéncia de remocao (%)

Fonte UASB Global UASB Global
Araujo (1996) 118 50 69 86
Bof (1999) 123 90 76 89
Bofetal (2000) 101 67 79 86

Fonte: Adaptado de Veronez (2001).

Entretanto, a mesma eficiéncia ndo se verifica no tocante a remocdo de nitrogénio. Von
Sperling (2005) destaca que filtros bioldgicos aerdbios, atuando como poés-tratamento de
efluentes de reatores UASB, possuem maior dificuldade em proporcionar a remog&o bioldgica
de nitrogénio. Adicionalmente, Alem Sobrinho e Jordao (2001) destacam que o uso de reator
UASB, que apresenta boa remogdo de matéria organica biodegradivel (55 a 75%) e
praticamente nenhuma eficiéncia de remogao de nutrientes, seguramente tera efeito negativo

sobre sistemas hibridos que objetivam o tratamento terciario.
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3.3 Processo convencional de remocéao de nitrogénio por via bioldgica

3.3.1 Preliminares

Trata-se de um elemento essencial para qualquer célula viva, pois constitui o arcabouco
quimico de proteinas, &cidos nucléicos, adenosinas fosfatos, nucleotideos, piridina e
pigmentos. Efluentes ricos em nitrogénio, se langados em corpos d’agua, poderdo causar a
eutrofizacdo, que € o crescimento excessivo de plantas aquéaticas em niveis tais que sejam
considerados como causadores de interferéncias com o0s usos desejaveis do corpo d’agua
(VON SPERLING, 2005).

No meio aquético, o nitrogénio pode ser encontrado em Vvarios graus de oxidacdo e em

diversas formas, conforme apresentado no Quadro 3.4.

Quadro 3.4: Formas predominantes do nitrogénio e os respectivos graus de oxidacao.

Forma Formula Grau de oxidagéo
Nitrogénio molecular N, 0
Nitrogénio organico Variavel Variavel

Amonia livre NH; -3
fon aménio NH,* -3
fon nitrito NO, +3
fon nitrato NOs5" +5

Fonte: Von Sperling (2005).

Além de levar ao fendmeno de eutrofizagdo, o nitrogénio também pode exercer uma demanda
nitrogenada de oxigénio no corpo receptor e, sob a forma de amdnia livre, ser tdxicos a

muitos organismos aquaticos.

As formas com que o0 nitrogénio se apresenta nos esgotos podem ser resumidas em formas

reduzidas e oxidadas, como mostrado no Quadro 3.5.

Quadro 3.5: Formas de nitrogénio encontradas em &guas residuérias.

Nitrogénio organico (Norg)
Formas reduzidas . . . +
Nitrogénio amoniacal (N-NH4")

Nitrogénio nitroso (N-NO)

Formas oxidadas . )
Nitrogénio nitrico (N-NO3’)
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O conjunto das formas reduzidas é determinado em laboratério pelo método Kjeldahl,
constituindo entdo o chamado nitrogénio Kjeldahl ou NTK, e & soma das formas reduzidas e

oxidada da-se o nome de nitrogénio total (N).

Embora seja possivel a remocdo de nitrogénio através de mecanismos fisico-quimicos
(stripping, cloragdo no breakpoint e troca idnica), usualmente opta-se por processos
bioldgicos devido aos altos custos desses métodos, & necessidade de adi¢do de produtos

quimicos e & possibilidade de liberacdo de compostos toxicos no ambiente.

A remocdo bioldgica de nitrogénio nas &guas residuarias se baseia na combinacdo de
processos aerdbios e andxicos, e incluem as etapas sequenciais de amonificacdo do nitrogénio
orgénico, nitrificagdo do nitrogénio amoniacal e por fim, desnitrificacéo a partir da reducdo do
nitrato (NO3’) com consequente liberagdo de nitrogénio gasoso para a atmosfera (N,), como

esquematizado na Figura 3.4.

Figura 3.4: Transformacdes do nitrogénio através do tratamento de aguas residuarias.

Nitrogénio organico

Amonificacéo o
Assimilagdo

Nitrogénio amoniacal \ Material celular

(N-NH;")
!
02 I
Nitrito
Nitrificacao < (N-NO2)
O2 ' Desnitrificacao
9 Nitrato |:> Gas Nitrogénio
(N-NO3) T (N2)
Carbono
Organico

Na amonificacdo ocorre a transformacédo dos compostos nitrogenados sob a forma orgénica
(aminocidos, acglcares aminados, aminas, amidas, peptideos, etc) em nitrogénio amoniacal
por intermédio de catalisacdo enzimética. Resultam na formacdo de aménia a hidrdlise da

uréia e as desaminacOes oxidativas e redutivas de compostos organicos aminados.
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O processo de assimilagdo consiste na incorporagao de determinada fragéo de nitrogénio para
a composicdo de novas células. Segundo Von Sperling (2005) a assimilagdo de nitrogénio
ocorre preferencialmente a partir da amonia, seguida por nitrato. Embora uma parcela do
nitrogénio amoniacal possa ser assimilada na sintese celular, a importancia da assimilacdo na
remogao de nitrogénio € limitada. Logo, em processos bioldgicos com remogéo de nitrogénio,

os fendmenos da nitrificagéo e desnitrificacdo séo considerados preponderantes.

A nitrificagdo é o processo pelo qual bactérias aerdbias (principalmente autotrofas) promovem
a oxidacgdo bioldgica do nitrogénio amoniacal, tendo como produto intermediario o nitrito e
produto final o nitrato. O processo é desencadeado por reagBes bioquimicas compostas de
duas etapas: a nitritagdo (Equacédo 3.2) e a nitratagdo (Equacédo 3.3), de forma que cada etapa
envolve grupos de bactérias distintos, podendo ser destacado na nitritacdo as bactérias do

género Nitrosomonas e na nitratagdo bactérias do género Nitrobacter.
NHf +3/,0, 5 NO7 + H,0 + 2H* (AG° = —80KJ/mol N — NH;)  Equagdo 3.1

NO; +1/,0, 5> NO5  (AG® = —80K]/mol N — NH) Equagdo 3.2

3.3.2 Desnitrificagao

Tendo em vista que na nitrificagdo o nitrogénio amoniacal ndo € removido, mas sim
convertido a formas oxidadas, comumente utiliza-se a desnitrificacdo para sua remogéo. De
acordo com Schmidt et al. (2003), a desnitrificacdo biol6gica pode ser descrita como uma
respiracdo anoxica onde elétrons provenientes, por exemplo, da matéria organica, de
compostos reduzidos de enxofre ou do hidrogénio molecular, séo transferidos para os
compostos de nitrogénio oxidados em vez do oxigénio, reduzindo-os a N>O ou N, 0s quais
sdo liberandos do meio liquido. A Figura 3.5 apresenta o nimero de oxidacéo do nitrogénio

no processo de desnitrificagdo tendo o nitrato como o agente oxidante.

E importante salientar que caso exista oxigénio molecular disponivel no meio ele competira
com o nitrato na funcdo de receptor de elétrons, sendo que as bactérias desnitrificantes
facultativas poderdo utiliz&-lo preferencialmente (METCALF e EDDY, 2002).
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Remogao via nitrato

= —
Substancia NH3 N2 NO2- NO3-

Numero de i i
Oxidagéo 32 A o 1 2 3 4 5

Desnitirificagéo
5 elétrons por atomo N

Figura 3.5: Estado de oxidacdo do nitrogénio no processo de desnitrificacéo.
Fonte: Adaptado de Van Haandel e Marais (1999).

A Equagdo 3.3 apresenta a estequiometria que governa o processo de desnitrificagdo a partir

de uma molécula orgénica de formula C,zH,;O;N .

0,61C,gH,904N + 4,54N05 + 0,39NH; + 4,15H* - CsH,NO, + 2,27N,
+5,98C0, + 5,15H,0 Equacéo 3.3

De acordo com Surampalli et al. (1997) e Van Handel et al. (2009), os fatores mais relevantes
no processo de desnitrificagdo sdo: presenga de nitrato e auséncia ou baixa concentragdo de

oxigénio dissolvido, temperatura, pH e relagdo C/N.

Uma grande variedade de microrganismos esta apta a realizar a desnitrificagdo, os quais estdo
aparelhados metabolicamente a utilizar diferentes fontes de energia, tais como compostos
organicos (organotroficas), compostos inorganicos (litotroficas) e a luz (fototroficas), sendo
0s compostos organicos a fonte mais usual (ABREU, 1994). Logo, a baixa disponibilidade de
elétrons na forma de compostos organicos torna-se um importante fator limitante, de forma
que, no tratamento terciario, onde se tem esgoto sanitario ja tratado, com pouca
disponibilidade de matéria organica, o processo de desnitrificacdo ocorre com sucesso

somente quando suplementado com fontes externas de carbono.

Aplicacbes em grande escala de fontes externas, no entanto, acabam por inviabilizar
economicamente o processo, sendo necesséria se utilizar de fontes mais simples e facilmente
biodegradaveis, de forma a tornar o processo mais econdmico, além de mais eficiente
(COSTA et al., 2000).



33

Nesse contexto, Victéria (2006) cita que uma alternativa para minimizacdo dos custos do uso
de fontes externas de carbono na desnitrificacdo é a utilizacdo de recursos provenientes de
etapas anteriores a desnitrificacdo, como o gas metano produzido e prontamente disponivel
em processos que fazem uso da digestdo anaerdbia, que torna-se uma fonte de carbono
bastante atraente por ser um composto barato, ndo toxico e apresentar facilidade de posterior
eliminacéo do liquido (HOUBRON et al., 1999; RAJAPAKSE e SCUTT, 1999). Assim, a
desnitrificacdo acoplada ao uso de metano — ME-D (methane coupled to denitrification) é

particularmente interessante.

3.4 Biogas
3.4.1 Constituicdo do biogés

O biogas pode ser obtido a partir do tratamento anaerdbico de &guas residuérias. Em se
tratando das rotas da digestdo anaerdbia, sdo as condi¢es ambientais presentes no reator que
ditardo a composi¢do global do biogas produzido no processo. Via de regra, reatores com
regime de operacéo estivel geram biogas de composigdo razoavelmente uniforme, embora as
caracteristicas do material organico degradado influencie na proporcéo de seus constituintes
(CHERNICHARO, 1997). Na Tabela 3.2 é apresenta a composi¢&o tipica do biogés bruto.

Tabela 3.2: Composicéo tipica do biogés bruto.

Compostos Percentagem (%)

Metano 62 a 80
Gas Carbonico 30a38
Nitrogénio 0,05a1
Oxigénio 0,0022
Gaés Sulfidrico <0,01
Hidrogénio <0,01

Vapor d’agua Saturagéo

Fonte: Chernicharo (1997).

No processo de digestdo anaerdbia, o metano, principal constituinte do biogés, € rapidamente
separado da fase liquida, visto sua baixa solubilidade em &gua (VAN HAANDEL E
LETTINGA, 1994; CHERNICHARO, 1997). Ainda assim as perdas biogés no reator podem
alcancar 50% da producdo tedrica (VAN HAANDEL & LETTINGA, 1994; CHACON,
1994). A literatura sugere uma ampla faixa de concentracdo de metano em relagdo ao volume

total de biogés produzido (Tabela 3.3).
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Tabela 3.3: Concentragdo de metano no biogas para diferentes pesquisas.

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

Uma das formas utilizadas para a melhoria do aproveitamento do biogés consiste em eliminar
de sua composicao o &cido sulfidrico (H.S) e o gas carb6nico (CO,). O sulfeto de hidrogénio
é um géas incolor, solivel em &gua, com odor agressivo e caracteristico de ovo podre. O
mesmo, em solugéo aquosa, apresenta propriedades corrosivas e em misturas gasosas pode ser
toxico, mesmo em baixas concentragdes. Além disso, por questdo de entropia (ISLAS-LIMA
et al., 2004) e solubilidade (GARBOSSA, 2006) o H,S é o doador de elétron preferencial
quando comparado ao metano. Assim, para utilizacdo do metano a partir do biogas é relevante
a eliminagdo do H,S, de forma a evitar a deterioracdo de equipamentos, toxicidade a

microbiota e competicdo entre estes potenciais fornecedores de energia.

O CO; esta relacionado com a diminui¢do do poder calorifico do biogas, bem como com
diminuicdo da concentragdo relativa do metano na composi¢do global da mistura. Segundo
CCE (2000), o metano puro, em condigdes normais (pressdo a latm e temperatura de 20°C),
possui poder calorifico equivalente a 35.640 ki m™, sendo que cada 10% de CO, na mistura
gasosa de biogés corresponde a, aproximadamente, 3600 kJ m® a menos em seu poder

calorifico.

Existem diferentes alternativas de purificagdo do biogas. Segundo Frare et al. (2006), os
tratamentos que visam a remocgdo de H,S podem ser classificados como: processos de
oxidagéo a seco; processos de adsorgéo; processos de biotratamento; processos de absorgédo
fisica e processos de absor¢do quimica. Segundo Beduschi et al. (1985) apud Alves (2000), a
remocado do H,S empregando-se o ferro € um dos mais antigos métodos usados na remocéo de
compostos de enxofre de uma corrente gasosa. Pode-se elencar como vantagem o baixo custo,
a simplicidade da instalag&o e a possibilidade da completa remogdo do H,S, o qual reage com

0 6xido de ferro formando sulfeto.
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3.4.2 Producdo tedrica de biogas em reatores anaerdbios

A producéo tedrica de biogés pode ser obtida por uma relagéo indireta na qual toma-se por
base a estimativa da producdo de metano a partir da DQO degradada no reator. Infere-se que 1

mol de CH,4 requer 2 moles de oxigénio para sua completa oxidacdo (Equacdo 3.4).

CH, + 20, > CO, + 2H,0

(169) + (649) — (44g) + (369) Equagdo 3.4

Portanto, cada 16g de CH4 produzido correspondem & remocdo de 64g de O, ou seja, €
equivalente a uma remocéo de 64g de DQO. Na CNTP isso corresponde a 350 ml de CH,4 para
cada grama de DQO degradada (CHERNICHARO, 1997).

Chernicharo (1997) descreve a expressdo mostrada na Equagdo 3.5 para determinagdo da

producdo tedrica de metano por grama de DQO removida:

DQO N
Ven, = K(:;"* Equagdo 3.5

Onde:

Vcha = producdo volumétrica de metano (L);

DQOch4 = carga de DQO removida no reator e convertida em metano (g DQO);
K(t) = fator de correcéo para a temperatura operacional do reator (g DQO/L).

_ PxK ~
K(t) = R @73T) Equacéo 3.6

Onde:

P = Presséo atmosférica (atm);

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

t = Temperatura operacional do reator (°C).

E importante ressaltar que a producio de metano é, na pratica, bem menor que a produgio
tedrica esperada com base nas consideracfes estequiométricas. Chacon (1994) cita uma
producéo de 190 ml de CH, /g de DQO removida enquanto que Van Haandel e Lettinga
(1994) obtiveram 170 ml de CH4 /g de DQO removida. Isso representa perdas proximas a

50% da producéo tedrica. Veronez (2001), que estudou o mesmo reator utilizado nesta
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pesquisa, obteve 208,5 ml de CH4 /g de DQO removida. Este valor representa 60% do valor

tedrico esperado, ou seja, uma perda relativa de 40%.

As perdas de metano observadas na prética se devem a fatores como solubilizagdo no
efluente, escapamento pela zona de sedimentagdo do reator e perdas na linha de condugéo do
biogas (VAN HAANDEL & LETTINGA, 1994).

3.5 Metano como fonte de elétron para a desnitrificacédo

Na busca de novas fontes de suplementacdo carbonacea para a desnitrificacdo o metano vem
ganhando grande atencdo, tendo em vista a possibilidade de sua obtengdo em processos que
utilizam a digestdo anaerdbia como uma das etapas de tratamento do esgoto sanitario. Nos
altimos anos, o meio cientifico vem se dedicando a tal tematica, de forma a explorar a

microbiologia e as vias bioquimicas do processo, bem como as taxas e eficiéncia obtidas.

Mesmo que alguns questionamentos ainda persistam quanto as rotas metabdlicas utilizadas
pelos microorganismos envolvidos, a viabilidade de reducdo do nitrato, ou nitrito, a nitrogénio
gasoso tendo o metano como Unica fonte de elétron foi demonstrada, a taxas de remogao
semelhantes as obtidas com substratos classicos, tal como metanol ou etanol (WERNER E
KAYSER, 1991; THALASSO et al., 1997; HOUBRON et al., 1999).

Uma hipdtese para a desnitrificagdo acoplada ao uso do metano € que bactérias metanotroficas
convertam o metano a compostos intermediarios sollveis, que se constitui em fonte de
carbono para as bactérias desnitrificantes aerdbias, anaerdbias ou facultativas. Essa hipotese
foi demonstratda por varios autores (THALASSO et al., 1997; HOUBRON et al., 1999;
RAJAPAKSE e SCUTT, 1999; COSTA et al., 2000).

A reacdo estequiométrica que governa a desnitrificacdo na presenca de metano, tendo o
nitrato como receptor de elétrons, é apresentada na Equacédo 3.7 (MODIM et al., 2007), onde

0 metano é oxidado para di6xido de carbono e o nitrato é reduzido para nitrogénio gasoso.
5CH, +8NO; - 5C0, + 4N, + 80H™ + 6H,0 (AG° = —-767KJ/mol CH,) Equagdo 3.7

Os fatores que repercutem na desnitrificacdo acoplada ao uso de metano como doador de

elétrons sdo aqueles que circundam algum aspecto a relagéo sintrofica entre metanotréficas e
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desnitrificantes. Além dos pontos relevantes e ja elencados como temperatura, pH e relagdo
molar C/N, a desnitrificacdo metano dependente requer uma adequada transferéncia do gas

para a fase liquida.

3.6 Transferéncia de massa no sentido gas - liquido

3.6.1 Preliminares

A transferéncia de massa pode ser entendida como o movimento espacial da matéria. Seu
mecanismo basico se d& pela difusdo, processo pelo qual moléculas, ions ou outras pequenas
particulas, espontaneamente, movem-se de regides relativamente mais concentradas para
regibes pouco concentradas. Tal fendmeno é causado pelo movimento molecular aleatdrio que
conduz & mistura completa de determinado composto quimico em um fluido. Este processo é
extremamente lento (VON SPERLING, 1996) podendo, entretanto, ser acelerado pela
agitagdo, quando passa a ser chamado de difusdo turbulenta e que constitui o principal

mecanismo de transferéncia de gases em sistemas de tratamento de esgoto.

A importancia da compreensdo deste fendmeno em processos biol6gicos de tratamento €
justificada pela dependéncia entre a velocidade de transferéncia de massa e a velocidade do

processo de depuragdo.

3.6.2 Teoria da aeracao

Diversas teorias foram propostas para elucidar o mecanismo de transferéncia de um gas para a
agua. Essas teorias sdo amplamente usadas em modelos cinéticos de transferéncia de massa,
principalmente se tratando do oxigénio em processos aerobios de tratamento de esgotos.
Mesmo ndo se tratando da transferéncia de oxigénio gasoso em reatores bioldgicos, este
trabalho fara uso das teorias da aeracéo, partindo do pressuposto que o aporte de metano para
a fase liquida de um determinado reator é governado pelos mesmos mecanismos que

governam a transferéncia de oxigénio em processos aerobios.

Existem trés teorias bésicas que procuram elucidar a transferéncia de massa entre as fases

gasosa e liquida: teoria dos dois filmes, teoria da penetracdo e teoria da renovagao superficial.



38

Segundo Von Sperling (1996) a teoria da penetragdo possui um maior embasamento tedrico,
porém a teoria dos dois filmes proposta por Lewis e Whitman (1924) é a mais simples e a
mais amplamente utilizada quando se tratando de fluxo de massa em sistema bifasico gas-
liquido (METCALF & EDDY, 2002).

“Teoria dos dois filmes”

E possivel imaginar que existam algumas resisténcias associadas ao transporte de um
componente da fase gasosa até sua dissolucdo, podendo essas possiveis resisténcias ser

conceituadas e representadas (Figura 3.7) como abaixo (SCHIMIDELL et al., 2001):

¢ Resisténcia 1 - relativo a uma pelicula gasosa estagnada, através da qual o composto
gasoso, no caso metano, deve difundir-se;
e Resisténcia 2 - relativa a interfase gés-liquido;

¢ Resisténcia 3 - associada a pelicula liquida estagnada ao redor da bolha de gas;

Como dito anteriormente, dentre as vérias teorias que permitem o equacionamento da
transferéncia de um gas para um liquido, a de maior utilidade é aquela que considera a
existéncia de duas peliculas estagnadas e uma superficie de interface, que poderiam se opor ao
fluxo de massa entre fases. A literatura sugere que a resisténcia referente a pelicula do lado da
fase gasosa pode ser desprezada, em virtude da intensa movimentacdo das moléculas de gés
(SCHIMIDELL et al., 2001). Da mesma forma, a resisténcia devido a interface é comumente
considerada desprezivel caso substancias que possam aderir a esta superficie, como os
surfactantes, estejam ausentes. Conclui-se, portanto, que a resisténcia dominante refere-se
aquela associada a pelicula liquida, resisténcia esta que é fungdo da difusividade do gés no

liquido e da espessura da pelicula.

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

e existem duas peliculas estagnadas, uma de cada lado da interface gés-liquido,
referentes & pelicula estagnada de gas e a pelicula estagnada de liquido;
e a resisténcia devido a interface gés-liquido é desprezivel quando comparada as

resisténcias das peliculas estagnadas de gés e de liquido;
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e aresisténcia da pelicula gasosa também é desprezivel e a velocidade de transferéncia

de massa é controlada pela difusdo na pelicula estagnada da fase liquida.

Fase liquida

N
ANPY I A T
AN S A \/ N\ /

Figura 3.6: Teoria dos dois filmes.

Onde:

1 - Pelicula estagnada de gas;

2 — Interface gés-liquido;

3 — Pelicula estagnada de liquido;
P — Pressdo parcial no gas;

PL — Pressdo parcial no liquido;
C. — Concentracdo no liquido.

3.6.3 Principios da transferéncia de massa no sentido gas-liquido

O ponto de partida para a compreensdo da transferéncia de massa entre a fase gasosa e a fase
liquida é a lei de Henry. Esta lei estabelece que a quantidade de qualquer gas que se dissolve
em um dado volume de liquido, a temperatura constante, é diretamente proporcional a presséo
que 0 gas exerce sobre o liquido. A Lei de Henry, em sua forma adimensional, fornece:

— Cg1

Ky = Equacéo 3.8

Cr1
Sendo:

Ky, a constante da lei de Henry na forma adimensional;
C; ; a concentragéo do gas porcéo gasosa da interface (g/m3);

C,; a concentragéo do composto na porgdo liquida da interface (g/m?).
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Tratando-se do metano como fonte de elétron para a desnitrificacdo de efluentes previamente
estabilizados pela associacio UASB+BFAS, certamente a fase liquida do reator
desnitrificante ndo estard saturada com este composto. Nessas condi¢des, haverd uma
tendéncia natural de fluxo de metano contido na fase gasosa (a exemplo o biogas) para a fase
liquida do reator, com consequente aumento da concentragdo de metano dissolvido. A taxa de
transferéncia é proporcional a diferenca entre a concentragéo de saturagdo e a concentracao de

CHj, na fase liquida, denominada déficit de metano.

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

de moléculas de gas na fase liquida é definida pela Lei de Fick:

am _ oc x
e D.A. P Equacao 3.9

Onde:

”;—AZ: taxa de transferéncia de massa por unidade de tempo (g/s);

D = coeficiente de difusdo molecular (m2/s);

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

dClox =gradiente de concentragdo (g/m>.m);

Trata-se de uma lei quantitativa na forma de equacdo diferencial que descreve diversos casos
de difusdo de matéria num meio no qual inicialmente ndo existe equilibrio quimico. O
gradiente de concentracdo determina a taxa de difusdo por unidade de &rea. O sinal negativo

indica que a direcdo de difusdo é oposta ao gradiente de concentragdo positivo.

Contudo, a necessidade de se conhecer o coeficiente de difusdo D e a area interfacial A
dificulta a aplicabilidade da formulagdo citada, sendo necessério, portanto, uma abordagem

mais pratica para a determinacéo da taxa de transferéncia de gases.

Na teria dos dois filmes, por se tratar de processos meramente difusivos, a Lei de Fick pode
ser aplicada para modelar o transporte de massa atraves dos filmes estagnados. Considerando
que os filmes apresentam uma camada de espessura infinitesimalmente fina (dg e d.), a
derivada da Equacdo 3.9 pode ser reescrita da seguinte forma (adotando J como fluxo de
massa por unidade de &rea e inserindo o indice G, neste caso para denotar que 0 composto

estd na fase gasosa):
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AC Cgi—C D ~
Je = =D = —Da-% = —d—g(CG,i - Cg) Equagéo 3.10
Onde J representa o fluxo de massa em g. stm?ou
Je = ke(Ce — Cgi) Equacéo 3.11

Ds 4 : . A
Onde k., = —5 € denominado coeficiente de transferéncia de massa na fase gasosa.
G

Analogamente para o filme da fase liquida, inserindo indice L, neste caso para denotar que o
composto esta na fase liquida, desenvolve-se:
Jo =k (Ci—CL) Equacio 3.12
Onde k, = %é denominado coeficiente de transferéncia de massa na fase liquida.
L

Admitindo que o sistema esteja em estado estacionario, ou seja, 0 fluxo de massa de um
determinado componente é igual na pelicula estagnada de gas e na pelicula estagnada de
liquido, pode-se escrever:

J=ke(Ce — Cop) =k (Cri — C) Equacio 3.13
No entanto, ndo h4 condigBes de se conhecer os valores relativos as concentragfes de um
composto na interface gés-liquido, de forma que é possivel se determinar apenas as
concentragdes deste mesmo composto no seio do gas e do liquido. Assim, a solucdo seria
trabalhar com o coeficiente global de transferéncia (K.), o qual se relaciona & soma das
resisténcias das duas peliculas, abordagem esta que sera desenvolvida a seguir.
Pode-se reescrever a Equagéo 3.13 da seguinte forma, considerando que, de acordo com a Lei
de Henry, C,; = C¢;/Ky:

J=ke(Co—Cop) =k, (f{iH -¢) Equacdo 3.14
Isolando-se Cj; ;, tem-se:
_ kp.C+kg.Cg ~
Cei = —kL/KH+kG Equagdo 3.15

Substituindo a Equagéo 3.15 na Equacéo 3.14 e rearranjando adequadamente, encontra-se:

_ kgkL Cg ~
J= %T"G (K—G - C) Equacéo 3.16
Kok, Cq « .
Chamando K, = ” e Cg = a Equacdo 3. pode ser reescrita da forma:
L+ kg H
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J =K, (Cs—C) Equacdo 3.17

Tomando-se por base argumentacGes apresentadas por Hudson e Ayoko (2008) e S& (2011),

verifica-se que, para o metano, cujos valores de Ky, sdo relativamente altos, K; ~ k;.

Tendo em vista que o fluxo de gés estd definido por unidade de érea interfacial de
transferéncia de massa, area esta de dificil quantificagdo quando se tem um enorme nimero de
bolhas suspensas em um liquido, pode-se definir:

area interfacial de transferéncia de massa (m?)
a =

volume total de liquido (m3)

Dividindo ambos os lados da Equacéo 3.17 pelo volume da fase liquida, temos:
Z—f = K,a(C; —C) Equagcdo 3.18
Onde:
dC/dt = Taxa de transferéncia de massa (mg.L™".h'");
Cs = Concentragao de saturacéo na fase liquida (mg.L™);
C= Concentragéo na fase liquida em um tempo qualquer (mg.L™);
K.a = Coeficiente de transferéncia de massa (h™).
Através da Equagdo 3.18 observa-se que quanto menor a concentracdo de C, ou maior o
déficit do gas em questdo (Cs — C), maior a taxa de transferéncia desse mesmo géas para a fase
liquida (dC/dt).
A integracdo da Equacdo 3.18 nos limites de t=ty a t=t e C=Cy a C=C conduz a (ASCE, 1990):
Cs—C

=70 = p—Kra(t-to) Equacéo 3.19
Cs—Co

Caso ndo haja consumo do g&s em questdo no meio liquido, a concentracdo C aumenta
segundo uma taxa exponencial decrescente (conforme o sinal negativo do expoente de e). A
concentracdo tende assintoticamente até o valor do estado estacionario, ou seja, a
concentracdo de saturacdo Cs. A formula desta trajetdria é obtida através do rearranjo da
Equacéo 3.19 expressa na Equagdo 3.20:

C =C;— (C; — Cp). eCKLat) Equagéo 3.20

Onde:

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

Cs = concentracgdo de saturacdo do gas (mg/L);

Co = concentracdo do gas dissolvido no instante zero (mg/L);
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t = tempo referente & duragdo do ensaio (S).

Em resumo, como abordado por Von Sperling (1996), Van Handel e Marais (1999) e
Schimidell et al., (2001), a taxa de transferéncia de massa através da interface gas/liquido
pode ser descrita como resultante da influéncia de trés termos:

- diferenca de concentragdo (Cs — C);

- coeficiente convectivo de transferéncia de massa para a fase liquida (k.);

- a &rea interfacial das bolhas de gas por unidade de volume de liquido (a).

A diferenca entre a concentracdo real de um determinado gas dissolvido (neste caso metano) e
a concentragdo que estaria em equilibrio com a pressdo parcial de metano na fase gasosa
constitui a forga motriz que impulsiona a transferéncia de massa entre as fases de um sistema

heterogéneo. A concentragdo de equilibrio d&-se 0 nome de concentragdo de saturagdo (Cs).

E proposto que o coeficiente convectivo de transferéncia de massa para a fase liquida “k_”
seria proporcional a raiz quadrada da difusividade e dependeria da natureza do gas e das
propriedades fisico-quimicas da fase liquida que prevalecem na superficie de troca (PAUSS et
al., 1990). A é&rea especifica de troca “a” é dependente das condi¢des hidrodindmicas
existentes no reator, ou seja, do grau de turbuléncia, o qual repercute diretamente no contato
gas-liquido (PAUSS et al., 1990). Assim, para facilitar a anélise da transferéncia de massa
gas/liquido, dada a complexidade dos processos envolvidos, o coeficiente convectivo para a
fase liquida “k_” e a area interfacial “a” sdo combinados no coeficiente volumétrico unico -
kia. Via de regra, este coeficiente é determinado a partir de dados experimentais e é

claramente especifico para um determinado reator e modo de operacéo (PAUSS et al., 1990).

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

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

Conforme resultados apresentados tanto por Fazolo et al, (2001) quanto por Codas et al.

(2002), é razoavel inferir que o coeficiente de transferéncia de massa tende a aumentar,
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principalmente, em fungdo do aumento da vazdo de gés injetada no reator. A Figura 3.7,

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

Contudo, a despeito do aumento do K.a em funcdo do aumento da vazéo, Popel e Wagner
(1994) reportam um comportamento contrério no tocante a eficiéncia de transferéncia. Os
dados experimentais obtidos em &gua limpa para difusores de bolhas finas apontam para a

diminuicdo da STE com o aumento da vazao.
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Figura 3.7: Dados experimentais dos valores de KLa em fungéo da vaz&o de ar para 4gua do
sistema publico de abastecimento (- ) e esgoto sanitério pré-tratado em reator anaerébio (0) e
as respectivas curvas de ajuste.

Malta et al. (1996) notaram que o coeficiente de transferéncia de massa no sentido gés-liquido
(kia) é reduzido a niveis baixos com o aumento do didmetro das bolhas, promovendo
fendmenos de coalescéncia e possivel mudanga no regime de borbulhamento. Em
contrapartida, Codas et al. (2002) que avaliaram a transferéncia de oxigénio em um filtro
bioldgico aerado submerso sob diferentes condicBes operacionais relatam que o mesmo
fendmeno ndo se verifica quando na presenca de um leito fixo no reator. Neste estudo, 0s
melhores resultados de transferéncia foram obtidos com os aeradores de bolhas grossas na
condigdo de reator com enchimento, chegando a uma STE de 8 a 16% com o0 aumento da

altura de liquido e k a entre 8 a 19 h ' com o aumento da vazéo de ar.

Yunt (1988) apud Codas (2001) avaliou os efeitos da altura do reator na STE para diferentes

tipos de difusores. Os resultados foram obtidos em testes com a mesma vazdo de ar, 0 que
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mostra a influéncia apenas da altura da coluna do liquido no reator. Os valores da STE
aumentaram com o0 aumento da altura, provavelmente por ter aumentado o tempo de

residéncia das bolhas no reator.
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Capitulo 4

4. MATERIAIS E METODOS GERAIS
4.1 Generalidades

Este trabalho visa contribuir com a busca de novas fontes de suplementacéo carbonécea para
efluentes previamente estabilizados que, via de regra, inviabilizam o processo de remogéo

bioldgica de nitrogénio, dado a caréncia de doadores de elétrons na massa liquida.

Dessa forma, o presente estudo aborda a transferéncia de metano gasoso para a fase liquida,
através do método estacionario de equilibrio. Para tanto foi utilizado biogas proveniente de
um reator UASB, sendo que fluxo de massa ocorreu em uma coluna de transferéncia que
simulava as condi¢des hidrodindmicas de um filtro bioldgico aerado submerso, sob diferentes

condigdes operacionais.

O fluxo de massa no sentido gas-liquido foi estudado, utilizando-se, para tanto, uma
metodologia norteada por dados experimentais que estima a concentragéo de saturagéo (Cs) e
o coeficiente volumétrico de transferéncia (K.a) para o composto metano em fase liquida.
Uma regressdo nédo linear foi empregada para ajustar o modelo ao perfil de variagdo da
concentracdo de metano dissolvido medido em cada ponto em fungdo do tempo de
transferéncia de massa decorrido. De posse desses dados, foi possivel obter outros pardmetros
de interesse, tais como a capacidade de transferéncia de metano (STR) e a eficiéncia de

transferéncia de metano (STE) para a massa liquida do reator utilizado.

Por fim, a partir de um estudo de caso para avaliagdo da producéo de biogas no reator UASB
da ETE UFES, procedeu-se uma avaliagéo da capacidade de incremento de metano para a fase

liquida.

Ressalta-se que este trabalho é parte de um estudo maior (projeto de mestrado) desenvolvido
através do Programa de Pds-graduagdo em Engenharia Ambiental da UFES por Gabriel
Hector Fontana sob orientacdo do professor Ricardo Franci Gongalves e, sendo assim,
algumas etapas apresentadas na metodologia serdo pouco exploradas neste trabalho, mas

estavam presentes na busca pelos resultados aqui apresentados. Bom exemplo disso é a
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depuracao do biogas que, embora tenha sido estudada no projeto maior, ndo é enfatizada

nesse estudo.

4.2 Transferéncia de massa no sentido gas-liquido

4.2.1 Fluxograma do processo experimental

O procedimento experimental foi norteado pelo fluxograma apresentado na Figura 4.1.

Quantificac

ao do
Estocagem Tratamento Compressao do e c(;);una metano
&6 [EET do biogas do biogas metano transferén dissolvido

: na fase
UASB cia liquida

Cat?_turg do Injecéo
iogas
proveniente

Determinacéo
dos

parametros de
tranferéncia
para metano

Figura 4.1: Fluxograma de processo experimental.

4.2.2 Aparato experimental

4.2.2.1 Local de implantacédo e area de estudo

Toda a unidade experimental foi desenvolvida no Parque Experimental da Estacdo de
Tratamento de Esgotos da Universidade Federal do Espirito Santo (ETE UFES), localizado no
Campus Goiabeiras, Vitoria - ES. A ETE UFES € composta de pré-tratamento (peneira
estatica, caixas de gordura e gradeamento), um reservatério de esgoto bruto e um sistema de
tratamento a nivel secundario, constituido de UASB, Filtro Biolégico Aerado Submerso
(FBAS) e decantador secundario laminar vertical. A estagdo foi projetada para tratar o esgoto
gerado por aproximadamente oitocentos habitantes, sendo usualmente operada com vaz&o
média de 1,0 L/s. As analises fisico-quimicas concernentes a pesquisa foram realizadas no
Laboratdrio de Saneamento da UFES (Labsan).
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4.2.2.2 Descrigdo da instalacdo experimental

aparato experimental foi composto por reator UASB, coluna de transferéncia gas-liquido,
difusores de gas, campanula de armazenamento de biogas, filtros depuradores de gas,
compressor e medidores de vazdo tipo rotdmetro. A Figura 4.2 ilustra os componentes do

aparato experimental, 0s quais seguem descritos abaixo.

Biogas Fi Itros depuradores (\

Coluna de

transferéncia v
\

UASB

Reservatorlo de biogas Compressor

<«

Rotametro

Figura 4.2: Esquema do aparato experimental.

a) Reator UASB:

Unidade de tratamento que comp&e a ETE-UFES (Figura 4.3), responsavel pelo fornecimento
do biogas para os ensaios de transferéncia de massa. O mesmo é construido em ago carbono
com 2,5 m por 2,5 m de base e 5,0 m de altura, com volume (til total de 26 m*. O biogas
produzido neste reator era captado no separador trifasico e direcionado para a campanula de

armazenamento a sua jusante.

Figura 4.3: Reator UASB da ETE UFES.
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b) Campanula de Armazenamento de biogas

Estrutura que teve a finalidade de armazenar o biogas proveniente do reator UASB (Figura
4.4). Este compartimento foi construido em fibra de vidro, possuindo formato circular de 1,0
metro de didmetro e 1,3 metros de altura, resultando em um volume util total de

aproximadamente 1.000 L.

Figura 4.4: Campanula de armazenamento de biogas.

Um selo hidrico enriquecido com soda caustica foi utilizado para a remocao do CO, contido
no biogéas. Esta lamina d’agua alcalina foi adaptada & campénula de armazenamento, onde o
biogés, proveniente do reator UASB, era forgado a borbulhar. O CO; contido no biogéas tende
a formar &cido carbénico (H,CO3) em solucdo aquosa, o qual, reagindo com hidréxido de
sodio (NaOH) origina um sal solavel, o carbonato de sddio (Na,COs). Semanalmente, o pH
do selo hidrico era monitorado com o intuito de garantir sua manuten¢do em uma faixa entre
12 e13. As EquacOes 4.1e 4.2 representam as reacdes que governam a remogdo do CO; da

porgéo gasosa:
€0, gas. T H,0 — H,C 03 aquos. Equacéo 4.1

H,CO; + 2NaOH - Na,C05; + 2H,0 Equacéo 4.2

c) Filtros depuradores de biogas

Os filtros depuradores possuiram a finalidade de remover o sulfeto de hidrogénio (H.S)
contido no biogas, que, porventura, ocasionaria a corrosao de equipamentos tais como
valvulas e cilindro de compressao. Esta unidade foi composta por trés filtros de PVC de 100

mm de didmetro e 1 metro de altura, fixados em um suporte de madeira (Figura 4.5). Seu
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interior foi preenchido por uma coluna de palha de ago que constituiu o leito reacional para
remocdo do H,S. Esta técnica consiste em circular o H,S contido no biogés através de uma

massa depuradora de 6xido de ferro para formacao de sulfetos conforme Equacgdes 4.3 e 4.4
FeO + H,S - FeS + H,0 Equacdo 4.3

Fe,05 + 3H,S — Fe,S; + 3H,0 Equacdo 4.4

Figura 4.5: Filtros depuradores de biogas.

d) Compressor

Equipamento moto-compressor Schuz CSA - 8,2, com 30 L de capacidade e pressdo de
trabalho de 8 bar, utilizado para comprimir o biogas depurado e gerar a pressdo necessaria

para a injecdo de metano na coluna de transferéncia (Figura 4.6).

Figura 4.6: Moto-compressor.
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e) Rotametro

Aparato utilizado para a medicdo da vazdo de metano injetada na coluna de transferéncia.
Utilizou-se um rotametro Blaster modelo BL14, feito em aco carbono e tubo de medi¢do em
borosilicato, com faixa de vazdo de 0 a 1 L/min e pressdo de trabalho méaxima de 15 bar
(Figura 4.7).

Figura 4.7: Medidor de vazao tipo rotametro.

f) Coluna de transferéncia

Trata-se de uma coluna vertical construida em PVC, com 50 mm de didmetro, 3,5 metros de
altura e um volume util de 6,8 L (Figura 4.8).

Visualizador
de bolhas

Tomada de

>
amostras

Figura 4.8: Coluna de transferéncia.

A mesma foi concebida de forma a simular as condigdes hidrodindmicas de um filtro
bioldgico aerado submerso. Pode-se considerd-la um sistema trifasico, sendo a fase liquida
constituida de agua, a fase solida representada pelo enchimento sintético e a fase gasosa
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relativa ao biogés injetado na base da coluna, a partir de um difusor de bolhas grossas. Este
altimo foi construido em tubo de PVC, com furos de 2 mm de diametro e espacamento de 1
cm entre furos. A escolha do difusor tipo bolha grossa se deu a partir do estudo de Codas
(2001), que apontou este como o mais indicado para a transferéncia de gas em reatores
contendo enchimento. A coluna é dotada de trés anéis de tomada, adaptados a trés torneiras
para a coleta de amostras em diferentes alturas, e trés visualizadores feitos de plastico
transparente, de forma a permitir a observacdo do formado e do didmetro das bolhas

ascendentes.

4.2.3 Variaveis operacionais

As variaveis contempladas na pesquisa foram: presenca de enchimento, altura de coluna

d’agua e vazdo de metano aplicada ao sistema de transferéncia.

4.2.3.1 Enchimento

A coluna de transferéncia foi preenchida com o intuito de simular uma condicéo
hidrodinamica semelhante a encontrada em um FBAS convencional. Foi utilizado, para tanto,
um leito filtrante sintético ndo estruturado de distribuicdo aleatdria constituido de pedagos de
tubos corrugados de polietileno de alta densidade (Figura 4.9). Comercialmente este material
recebe o nome de conduite, e como leito filtrante, caracteriza-se por ser um meio suporte que
propicia a fixacdo de bactérias e a formagdo de um biofilme uniforme. Este material
caracteriza-se também por fornecer uma grande area superficial em um volume relativamente
pequeno, além de fornecer grande espaco livre para o fluxo de liquido e ar, impedindo, dessa
forma, possiveis entupimentos e curtos circuitos hidraulicos. O enchimento utilizado possui

as seguintes caracteristicas:

e Area superficial: 140 m*m®;

e Espaco vazio: 95%);

¢ Densidade do enchimento: 50 kg/m3;

e Material: polietileno de alta densidade (PAD);

e Formato: cilindrico corrugado.
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Figura 4.9: Material de enchimento.

4.2.4 Altura de coluna d’agua

A tomada de amostras em diferentes alturas possibilita a investigacdo da influéncia da pressdo
de coluna d’agua, bem como a compartimentalizacdo da coluna de transferéncia em dois
maddulos distintos, de forma a viabilizar o estudo do comportamento da transferéncia de massa
nas diferentes regides do reator. A amostragem foi viabilizada por trés torneiras dispostas ao
longo da coluna de transferéncia, referentes a uma altura de coluna d’agua correspondente a

0,55 m, 1,55 m e 3,55 m. A figura 4.10 apresenta um esquema da coluna de transferéncia.

4.25 Vazéo de metano aplicada ao sistema

Tendo em vista que a literatura consultada ndo define, com exatid&o, a taxa ideal de aplicacéo
de gas para sistemas desnitrificantes acoplados ao uso de metano, optou-se por utilizar, como
parametro de trabalho, taxas proximas a vazdo especifica de ar tida como usual para
tratamento biolégico de aguas residuérias. Schimidell et al., (2007) relata que reatores
aerdbios utilizam uma taxa de 0,05 volume de ar por volume de material suporte por minuto,
ou seja, 0,05 min™. Dessa forma, considerando o volume do reator em estudo (6,8 L) e
tomando por base a taxa de referéncia de aplicacdo de gas, obtemos uma vazao de trabalho de,
aproximadamente, 0,35 L.min™.

Baseado nesta vazdo, mais duas vazdes de aplicagdo foram estabelecidas com intuito de
ampliar a faixa operacional de trabalho: 0,5 L.min™ e 0,8 L.min®. As vazdes aplicadas
correspondem a velocidades ascensionais proximas a 10 m3/m2h, 15m3/m2.h e 24 m3mz.h

respectivamente.
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Figura 4.10: Esquema da coluna de transferéncia.

4.2.6 Ensaios de transferéncia de massa e amostragem

Os ensaios de transferéncia tiveram duracéo de 1 hora, sendo realizadas coletas da fase liquida
no tempo 0 min, 5 min, 15 min, 30 min e 60 min no intuito de acompanhar o aporte de metano
em funcdo do tempo de transferéncia. Para cada vazdo de trabalho foram realizados trés

ensaios de transferéncia (experimento em triplicata), sendo que em cada experimento
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coletavam-se amostras das trés torneiras da coluna de transferéncia, que eram destinadas ao

ensaio cromatogréfico.

4.2.7 Determinag0es analiticas

As determinacdes analiticas utilizadas na pesquisa encontram-se discriminadas na Tabela 4.1.

Tabela 4.1: Parametros, metodologias e referéncias utilizadas nos ensaios fisico-quimicos.

Parametro Método Referéncia

) . APHA (2005)
pH Método Eletrométrico
4500- HB"
Metano ALBERTO et al. (2000);
dissolvido Cromatografico HARTLEY e LANT (2006);
SOUZA (2010)
) APHA (2005)
Temperatura Método de laborat6rio e de campo
2350B

4.2.8 Determinacgdo de metano dissolvido via cromatografia em fase gasosa

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

aplicado:

a) Coletava-se cerca de 25 mL de fase liquida contida na coluna de transferéncia,
evitando-se ao maximo turbuléncias. Apds o preenchimento desejado fechava-se
imediatamente os frascos de coleta. Para tal, utiliza-se frascos fabricados em
borosilicato transparente de 40 mL, com tampas rosqueadas e tampéo constituido de

septo de silicone (Figura 4.11).
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Figura 4.101: Frascos de borosilicato para coleta de amostras.

Apos a coleta, os frascos eram levados imediatamente para a sala de cromatografia do
Laboratério de Saneamento da UFES (Labsan), onde eram postos em agitadores
magnéticos por 10 minutos de forma a estabelecer o equilibrio entre a fase liquida e

gasosa.

Na sequéncia, a fase gasosa contida no headspace do frasco era amostrada a partir de
uma seringa gastight de 500 uL (Figura 4.12) onde coletava-se uma amostra de 100 pL
para injecdo no cromatédgrafo a gas.

Figura 4.112: Seringa gastight de 500 pL.

Apos coletada, a amostra gasosa era inoculada no injetor manual do cromatografo
gasoso Shimadzu modelo GC-14B (Figura 4.12), com detector de ionizagcdo de chama
(FID). A coluna cromatogréfica selecionada foi a Porapak Q (3m, DI 2 mm, 80/100
mesh). O gas de arraste (fase mével) utilizado foi o nitrogénio a vazéo de 20 mL.min™.
As temperaturas do injetor e do detector foram de 220°C e 250°C respectivamente,
sendo a coluna mantida a uma temperatura de 60°C durante 3 minutos e depois
aquecida até 200°C a uma taxa de 15°C.min™.



57

Figura 4.123: Cromatdgrafo gasoso Shimadzu GC-14B.

d) Para o desenvolvimento dos calculos ap6s a analise cromatografica, cada frasco era
pesado e, a partir de sua tara, determinava-se a massa de agua ali contida. Em seguida,
com base na densidade da &gua, chegava-se ao volume exato de liquido em cada frasco.
Por fim, determinava-se o volume da fase gasosa (headspace) por diferenga em relagdo
a capacidade total de 40mL do frasco.

e) O célculo entdo era feito de acordo com a Equacao 4.5:

[%CH,] 4
#1955/ 00-1aV gas+(Pr—Pv)Kn VL]
143

[CH4]dissolvido = Equa(;éo 45

Onde:

[CH , lyconive € @ CONcentragio de metano dissolvido em mg.L™ ;
[%CH ], € aconcentracdo percentual de metano na fase gasosa do frasco (%);

d é a densidade do metano (calculada como 595,4 mg.L™ a 25° C e 1 atm);
Vg €0 volume da fase gasosa (mL);

P, é a pressdo atmosférica (1atm para a cidade de Vitoria, ES);
R, € apressdo de vapor de agua (0,032 atm a 25°C);
K,, éa constante da Lei de Henry para metano (21,5 mg.L™.atm™ a 25°C);

V, é o0 volume da fase liquida (mL).
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4.2.9 Célculo da concentracdo de saturacdo (Cs) e do coeficiente volumétrico de

transferéncia (K a)

A Cse o0 Kia para o composto metano foram estimados a partir de dados experimentais, 0s
quais permitiram a composicdo de curvas formadas pelas medidas de metano dissolvido ao

longo do tempo de transferéncia de massa decorrido.

O modelo matematico utilizado para descrever o fendmeno € descrito na Equagdo 3.20. O
mesmo apresenta grandezas mensuraveis como a concentragdo inicial de metano na fase
liquida, bem como no instante t. Uma regressdo ndo linear foi empregada para ajustar o
modelo ao perfil da variagdo da concentragdo de metano dissolvido medida em cada par de
dados (C, t) durante a transferéncia de massa. A resolucdo desta equacdo diferencial e a
tracagem da curva teorica (C, t) foram realizadas com o macro comando “solver” da planilha
eletronica Excel versdo 2007. Para cada um dos casos, 0 macro comando foi aplicado de
modo a encontrar os valores de Cs e Kia capazes de minimizar a soma dos quadrados das
diferencgas entre os valores de concentragdo de metano dissolvido observados nos perfis e 0s
valores estimados pelo modelo (método dos minimos quadrados). Quando da aplicacdo do
Solver foram adotadas as seguintes configuragbes (McCULLOUGH e WILSON, 2005):
escala automatica, convergéncia de 1x1077, estimativas tangenciais e derivadas centrais. Além
disso, buscaram-se erros percentuais menores ou iguais a 10%. A qualidade dos ajustes foi
avaliada considerando-se, conjuntamente, o coeficiente de determinagdo — R2 (conforme
célculo sugerido por Souza (1998), os erros percentuais entre os valores estimados e

observados e a anélise visual dos perfis.

Para cada vazdo, tendo sido calculados os valores de Cs e K.a nas trés profundidades, os
valores médios para o reator como um todo foram definidos pelas seguintes expressdes, que

representam médias ponderadas pelas colunas d’agua entre as respectivas torneiras:

Cs1+C Cso+C
(%).(hl_hz)_'_(w).(hz_h?’)

(h1—h3)

Cs = Equacéo 4.6

Onde:

C,= Concentragio de saturacdo média para o reator (mg/L);
Cs1. Cs 2 € Cs3 = Concentrages de saturacéo (mg/L) obtidas para as alturas de coluna d’agua

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

K K K K
7= = ) ha)+ (L) (haho)
L (h1—h3)

Equacéo 4.7

Onde:

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

hq, h, e h; = Alturas de colunad’agua 1 (3,55 m), 2 (1,55 m) e 3 (0,55 m), respectivamente.

4.2.10 Célculo da capacidade padréo de transferéncia (STR)
A capacidade padréao de transferéncia (STR) foi estimada segundo a Equacéo 4.8:

STR=K,a.C,.V Equagcéo 4.8

Onde:

STR = Capacidade Padrdo de Transferéncia (mg/h);
K.a = Média dos coeficientes volumétricos de transferéncia de metano (h™);
C, = Média das concentragdes de saturacdo (mg/L);

V = Volume do tanque da coluna de transferéncia (L).

No entanto, a STR é melhor, por conveniéncia, quando expressa em termos da média dos
coeficientes volumétricos de transferéncia de massa e concentracéo de saturacdo pelo volume
total da fase liquida, ao passo que a Equacdo 4.8 se refere a um determinado ponto de
monitoramento do reator. Dessa forma, para a obtencdo da STR global calculou-se as médias
do produto K. a pelo Cs de cada ponto segundo a Equacdo 4.9:

n
Yi=1 KLai*xCg;

n

STR=V x Equacéo 4.9

Onde:

n: nimeros de pontos monitorados do reator (unidades);

K, a; o coeficiente volumétrico de transferéncia de massa para o ponto monitorado;
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Cs; a concentragdo de saturagéo para o ponto monitorado;

V o volume total de transferéncia.

4.2.11 Célculo da eficiéncia padrao de transferéncia

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

STR
WCH,

STE =

Equacéo 4.10

Onde:

STE = Eficiéncia Padréo de Transferéncia de metano (%);
STR = Capacidade Padréao de Transferéncia (mg/h);

WCH, = vazéo de metano injetado na coluna de transferéncia (mg/h).
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Capitulo 5

5. RESULTADOS E DISCUSSAO

Nesse capitulo sdo apresentados e discutidos os resultados obtidos nesse estudo de forma a

serem alcangados os objetivos geral e especificos propostos.

5.1 Preliminares

Os ensaios de transferéncia de metano foram realizados no periodo de janeiro a junho de
2012, sendo realizadas triplicatas para cada uma das trés taxas de aplicacdo de biogas

propostas, 0 que resulta em nove ensaios de transferéncia.

O metano foi transferido para &gua tratada fornecida pela Companhia Espirito Santense de
Saneamento — CESAN captada nas instalaces da ETE UFES.

A transferéncia ocorreu a temperatura ambiente, & sombra, tendo como extremos para
temperatura do liquido durante as transferéncia 27°C e 31°C. Embora a temperatura seja um
fator de importante influéncia sobre a solubilidade de gases em liquidos, como o0s
experimentos ndo foram conduzidos com controle desse fator sua influéncia nos resultados

ndo poderé ser discutida.

No inicio ou final dos experimentos foi coletado biogés para analise da concentracdo de
metano em algumas campanhas de transferéncia. As concentragdes encontradas variaram

entre 68,3% e 72,5%, sendo considerado 70% como um valor médio representativo.

As vazdes de biogas (0,35 L/min, 0,5 L/min e 0,8 L/min) aplicadas a coluna de transferéncia

representam taxas de aplicagéo de 10,7m3m2.h, 15,3m3/m2.h e 22,4 m3/m?2.h, respectivamente.

Na Tabela 5.1 a seguir sdo apresentados os resultados dos ensaios de transferéncia das

triplicatas para as trés vazdes de biogés experimentadas.
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5.2 Concentracdo de saturacdo (Cs) e do Coeficiente Volumeétrico de

Transferéncia (K_a)

As concentragdes médias de metano transferidas para cada ponto de monitoramento sdo

apresentadas na Tabela 5.2 abaixo.

Tabela 5.2: Concentragdes médias dos ensaios de transferéncia de metano (mg CH./L).

Biogas > 10,7 m3/m2.h 15,3 m3/m2.h 22,4 m3m2.h
Torneira Tempo (min) MEDIA DP CV(%) MEDIA DP CV(%) MEDIA DP CV(%)
0 0,00 0,00 - 000 000 - 0,00 0,00
5 1462 3,74 2558 1435 325 2265 14,05
1 15 16,35 523 3200 1584 299 1885 16,26 0,94 5,80
30 1855 4,13 2226 1692 082 4,86 16,85 0,45 2,66
60 18,88 2,77 1469 17,48 098 559 16,73 0,02 0,12
0,00 0,00 - 000 000 - 0,00 0,00
1570 0,68 4,33 13,72 0,75 547 13,07 0,23 1,73
2 15 1430 3,78 2642 17,12 442 2580 14,73 137 9,32
30 1544 333 2159 1760 3,07 1745 1658 0736 2,16
60 1591 0,84 525 - - - 25,16
0,00 0,00 - 000 000 - 0,00
13,78 - - 10,25 0,16 1,53 12,71
3 15 1582 1,20 7,59 13,09 0,98 7,49 25,98
30 26,19 2,34 893 20,02 579 2891 3217
60 26,37 - - 21,23 9,45 4454

As concentracfes no liquido apresentaram crescimento exponencial com taxa decrescente, 0
que esta de acordo com a equacdo que descreve o fendmeno (Equacdo 3.20). As taxas de
incremento de metano dissolvido sdo maiores no inicio do experimento, quando o déficit de
metano no liquido em relacdo a concentracio de saturagdo é maior. A medida que a
transferéncia ocorre e as concentragdes de metano no liquido aumenta o déficit € diminuido, o

que resulta na reducéo das taxas de transferéncia.

Em vérias combinaces torneira x taxa de aplicacdo de biogas, ja nos primeiros 5 minutos, séo
obtidas concentrages de metano na dgua proximas as concentracdes alcangadas no final do
experimento, sendo a concentracdo minima observada nesse periodo de transferéncia 14,62

mg/L, 13,07 mg/L e 10,25 mg/L de metano nas torneiras 1, 2 e 3, respectivamente.
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Observa-se que as concentragdes transferidas reduziram com a reducgéo da altura de lamina
d’agua. Atribui-se esse comportamento a reducéo da pressdo parcial de metano com a redugao
da altura da coluna d’agua, tanto devido a reducdo da pressdo ao longo da coluna quanto a

reducdo da concentracdo de metano no biogas, o que resulta em reducdes nos Ka.

Para a torneira 1 ndo foi observada diferenca significativa entre as concentragdes medias
finais. Para as torneiras 2 e 3, entretanto, houve significativas diferencas entre as

concentragdes finais quando aumentada a taxa de aplicacdo de biogés.

A partir das concentragdes médias das triplicatas (Tabela 5.2) foram calculados valores do

coeficiente K a e da Cs (Tabela 5.3).

Tabela 5.3: Valores de K. a, Cs, C(1h) e Cs tedrica para vazdes experimentadas.

Vazdo (L/min) Referéncia Kia(h?) Cs(mg/L) C(1h)(mg/L) Cs teérica (mg/L)

Torneira 1 19,37 18,03 18,88 19,68

Torneira 2 9,41 15,77 15,91 16,77

035 Torneira 3 8,81 23,86 26,37 15,32
Média 12,63 17,87 - 17,09

Torneira 1 22,89 16,78 17,48 19,68

Torneira 2 18,42 17,46 - 16,77

0.50 Torneira 3 7,91 19,11 21,23 15,32
Média 18,16 17,51 - 17,09

Torneira 1 36,87 17,91 18,14 19,68

Torneira 2 18,09 17,99 25,16 16,77

080 Torneira 3 941 23,88 - 15,32
Média 22,90 18,94 - 17,09

Em consonancia com resultados obtidos por Fazolo et al (2001) e por Codas et al. (2002)
observa-se incremento do K.a com o aumento da taxa de aplicacdo de biogés na torneira 1
(Tabela 5.1), onde o aumento da vazéo em 44% resultou num aumento de 53% no K,a. Para a
torneira 2, embora tenha sido registrado significativo incremento de K, a com o primeiro
aumento da taxa de aplicagdo do biogas (9,41h™ para 18,42h™"), aparentemente foi alcancado
um patamar de estabilidade a partir desse ponto, de forma que novo aumento na taxa de
aplicacdo de biogéas ndo repercutiu significativamente no K, a. Ja na torneira 3 (menor lamina
d’agua) os valores de K a ndo apresentaram expressivas alteragbes em fungdo da taxa de
aplicacdo do biogés. Nesse ponto de monitoramento o patamar de estabilidade comentado
para a torneira 2 pode ter sido alcancado ja para a primeira taxa de aplicagdo de biogas

avaliada.
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Esse comportamento dispersivo dos valores de K a pode estar associado as caracteristicas
intrinsecas do contato gas-liquido, este comportamento dindmico através da coluna de
transferéncia pode estar relacionado com a dindmica de ascensdo da bolhas, como forma,

tamanho e quantidade.

40
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—6—Profundidade 3,55m —8—Profundidade 1,55 m Profundidade 0,55 m

Figura 5.1: Comportamento de K a em funcdo da taxa de aplicacéo de biogas.

A observacdo do visualizador de bolhas durante as transferéncias permitiu verificar para a
torneira 1 (maior altura de coluna d’agua) que o aumento da taxa de aplicacdo de biogas
resultava no aumento do nimero de bolhas em ascenséo e em bolhas mais deformadas, sem,
no entanto, significativa ocorréncia de coalescéncia. E plausivel inferir que tanto o maior
numero de bolhas quanto a maior irregularidade de suas formas produziram maior superficie
de contato através do volume do reator, resultando em maior superficie especifica de contato
— a, e maior turbuléncia na coluna de transferéncia, levando a reducdo da espessura da
pelicula estagnada de metano ao redor da superficie de contato gas-liquido, causando o

aumento de K,a.

Na torneira 2 a mesma dindmica da bolhas registrada para torneira 1 foi observada para as
taxas de aplicagdo de 10,7 m3/m2.h e 15,3 m3/m2.h. Ja para a maior taxa de aplicacdo de biogas
observou-se tendéncia a coalescéncia das bolhas, 0 que contrapbe-se as efeitos registrados
para menores taxas de aplicacdo, aparentemente conduzindo ao patamar de estabilidade
comentado para os valores de K a. Esse mesmo fendmeno é tido por Codas (2001) como
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decisivo na diminuicdo do K a quando utilizados reatores com enchimento e difusores de

bolhas finas para a transferéncia de oxigénio.

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

coalescéncia.

Para a concentracdo de saturacdo (Cs) observou-se relativa aleatoriedade de seus valores em
funcdo da taxa de aplicacdo de biogas, conforme Figura 5.2, 0 que impossibilita inferéncias

sobre seu comportamento.

26

24

=
16 Ee

5 10 15 20 25 30
Biogas (m3/m2.h)

—©—Profundidade 3,55 m —B8—Profundidade 1,55 m Profundidade 0,55 m

Figura 5.2: Comportamento da concentracdo de saturacdo (Cs) em funcéo da taxa de
aplicacdo de biogas.

Entretanto, a concentracdo de saturacdo tedrica, obtida a partir da Lei de Henry e que
corresponde a uma situagdo ideal de equilibrio, ndo se comporta como funcdo da taxa de
aplicacdo do gas, mas sim da pressdo parcial que o gas exerce sobre a fase liquida. Por isso,
espera-se que a Cs seja fungéo da relagdo entre concentragcdo do constituinte de interesse no

gas aplicado e a pressdo no ponto observado.



67

Quando comparados as C(1h) com as Cs te6ricas correspondentes ao ponto coletado,
supersaturagfes sdo observadas para todas as vazOes trabalhadas. Entre os pontos
monitorados, observa-se ligeira tendéncia a subsaturagdo na torneira 1 (3,55 m), proximidade

entre C(1h) e Cs na torneira 2 (1,55 m) e tendéncia a supersaturacdo na torneira 3 (0,55 m).

Os Kia’s médios (médias ponderadas) na coluna para as taxas de aplicacdo de 10,7 m3/m2.h,
15,3 m¥mz2.h e 22,4 m¥m2h foram 12,63 h™, 18,16 h™ e 22,90 h*, respectivamente. As
concentracBes de saturacdo para as mesmas aplicacbes de biogas sdo 17,87 mg/L, 17,51
mg/L e 18,94 mg/L, respectivamente. Esses resultados, quando aplicados na Equacéo 3.20,
possibilitam a visualizagdo da concentracdo de metano na fase liquida através do tempo de

transferéncia, como na Figura 5.3 abaixo.
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Figura 5.3: Cinética das concentracfes de metano transferidas em fungdo da taxa de
aplicacdo de biogas
J& nos primeiros 20 minutos de transferéncia foram alcancadas concentracdes de metano no
liquido proximas as correspondentes concentracdes de saturacdo. Em termos percentuais,
essas concentragbes correspondem a 98,5%, 99,76% e 82,67%, respectivamente, para as
velocidades ascensionais de 10,7 m3/mz.h, 15,3 m3/m2.h e 22,4 m3/m2.h. Esse comportamento
pode ser melhor observado na Figura 5.4. De forma geral quanto maior a taxa de aplicagéo de

biogas maior o0 K a e mais rapidamente se aproxima da saturagdo do liquido.

O K_a médio da coluna quando relacionado com as taxas de aplicacdo de biogas teve seu
comportamento melhor representado por uma equacdo logaritmica, que apresentou boa
regresséo (R? =0,98), conforme Figura 5.5.
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Figura 5.1: Cinética da relacdo de concentracdo com concentracao de saturagao.
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Figura 5.5: Comportamento de K a em funcdo da vazdo de biogas aplicada.

Extrapolado para o contexto pratico, o fato de K,a e Cs apresentarem comportamento
diferente de acordo com a posicao do ponto de analise na coluna de transferéncia deve ser
considerado no projeto e/ou na avaliagcdo das condi¢cdes operacionais de reatores baseados na

tecnologia de desnitrificacdo acoplada ao uso de metano como fonte de elétrons.
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5.3 Capacidade Padrdo de Transferéncia (STR) e Eficiéncia Padréo de
Transferéncia (STE)

A partir dos K a’s e Cs’s foram calculadas as capacidades (STR) e eficiéncias (STE) padréo
de transferéncia para as taxas de aplicacéo trabalhadas, conforme metodologias apresentadas

nos itens 4.2.10 e 4.2.11, como apresentado na Tabela 5.4.

Tabela 5.4: Capacidades (STR) e eficiéncias (STE) de transferéncia.
Médias Ponderadas Global
Vazéo 0,35 0,50 0,80 0,35 0,50 0,80
STR (g/h) 1,33 1,87 2,55 2,59 1,73 2,08
STE (%) 13,83 13,63 11,63 26,92 12,56 9,46

Conforme os resultados, quanto maior a vazdo de biogas aplicada maior a STR média
observada no reator (Figura 5.5). Considerando que a STR é funcdo de K. a e Cs, que K.a é
aumentado com o incremento da taxa de aplicacdo de biogéas e que Cs, em teoria, ndo é fungdo
da taxa de aplicacdo de biogas, esse comportamento era esperado. Bom ajuste linear foi
encontrado para descricdo da STR média em funcdo da taxa da taxa de aplicagdo de biogés,

conforme mostrado na Figura 5.6 abaixo.
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Figura 5.6: STR em funcdo da taxa de aplicacdo de biogas.

Essa tendéncia, entretanto, ndo foi observada para a STR global que apresentou melhor

resultado para a menor taxa de aplicacdo de biogas testada.
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Ja a eficiéncia padréo de transferéncia, tanto média quanto global, apresentaram tendéncia de
reducdo com o aumento da taxa de aplicacdo de biogas. Assim, embora 0 K a aumente com o
aumento da vazdo de biogés, a eficiéncia de transferéncia é reduzida (Figura 5.7). Esse
resultado vai de encontro ao reportado por Popel e Wagner (1994).
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Figura 5.7: STE média e global em funcdo da taxa de aplicacdo de biogas.

Para a oxigenacao de um liquido é interessante a aplicacdo de maiores vazdes de ar, visto ser
este um recurso ilimitado, para se obter maiores coeficientes de transferéncia. Ja para o
metano, sendo este um recurso limitado no sistema, esta Gtica ndo prevalece, sendo mais
interessantes maiores eficiéncias de transferéncia para melhor aproveitamento do metano

contido no biogés.
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Capitulo 6

6. CONCLUSOES

Pelos resultados gerados nesse estudo e a discussdo deles foi possivel concluir que:

Conforme esperado, o incremento nas concentragdes de metano na fase liquida ocorre de
forma muito mais acentuada no inicio da transferéncia, alcancando na proximidade dos 20
minutos concentragdes aproximadas das concentragdes de saturagdo (98,5%, 99,76% e
82,67% da concentragdo de saturacdo média correspondente para as velocidades ascensionais

de 10,7 m3m2.h, 15,3 m3/m2.h e 22,4 m3/mz2.h, respectivamente).

Quando comparados as C(lh) com as Cs teoricas correspondentes ao ponto coletado,
supersaturages sdo observadas para todas as vazdes trabalhadas. Entretanto, observa-se
ligeira tendéncia a subsaturacdo na torneira 1 (3,55 m), proximidade entre C(1h) e Cs na

torneira 2 (1,55 m) e tendéncia a supersaturacao na torneira 3 (0,55 m).

Os coeficientes de transferéncia de massa (K a) apresentaram-se maiores quanto maior a
vazéo de biogés aplicada a coluna de transferéncia, sendo os resultados médios encontrados
12,63 h™, 18,16 h™ e 22,90 h™ para taxa de aplicacdo de biogés iguais a 10,7 m3mz2.h, 15,3
m3/m2.h e 22,4 m3/m2.h, respectivamente. Da mesma forma, a STR média aumentou com o
aumento da taxa de aplicacdo de biogés chegando a 2,55 g/h de metano para a maior vazéo de

biogés.

A eficiéncia padréo de transferéncia, no entanto, decresce com o aumento taxa de aplicagéo
de biogas, sendo observados valores de 26,92%, 12,56% e 9,46% para 10,7 m3/m2.h, 15,3

m3/mz2.h e 22,4 m3/m2.h, respectivamente.



72

Capitulo 7

7. RECOMENDACOES
Recomenda-se para trabalhos futuros:

e O estudo da transferéncia de metano a partir de biogas para efluente secundario;

e O estudo da transferéncia de metano para a fase liquida para biogas para avaliagdo da
influéncia da concentracdo de metano nos coeficientes de transferéncia;

¢ Avaliacdo dos coeficientes de transferéncia durante a recirculacdo de biogas;

e Que a transferéncia seja realiza com efetivo controle das condi¢gbes ambientais na
coluna de transferéncia;

e Que seja realizado maior nimero de repeticdes para cada condicdo de transferéncia
testada, de forma a se obter dados com maior representacéo de comportamento;

e Que seja realizado experimento em coluna com biomassa desnitrificante ativa, de
forma a considerar a velocidade de consumo de metano na cinética da transferéncia de

metano para a fase liquida a partir do biogas.
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