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O objetivo deste trabalho foi avaliar a aplicacio de membranas compostas,
desenvolvidas para separacdo de ar, em um biorreator no qual os microorganismos
crescem aderidos a sua superficie. Além de suporte, a membrana transfere o oxigénio
necessario ao processo de biodegradacdo sem a formagao de bolhas.

Apds selegdo da membrana e montagem do moddulo, a capacidade de
concentragdo do oxigénio no permeado foi avaliada. Em seqiiéncia, testou-se a
capacidade de dissolucao de oxigénio em agua.

Na ultima fase dos testes, 0 modulo foi operado como biorreator para avaliagao
do seu desempenho no tratamento de um efluente sintético. A transferéncia de oxigénio
através da membrana e a remo¢do de matéria organica, expressa em DQO, foram
acompanhadas diariamente por um periodo de 160 dias.

Os resultados mostraram que a membrana selecionada ¢ capaz de enriquecer
com oxigénio o ar transferido para o biofilme. O biorreator apresentou boa eficiéncia
para tempo de reten¢do reduzido e carga volumétrica alta, o que indica que ele ¢ uma

alternativa promissora ao processo convencional de lodos ativados.
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A highly permeable composite hollow-fiber membrane developed for air
separation was used in a biofilm reactor. The module was first operated as a permeator
and the capacity of air enrichment with oxygen was assessed by means of varying
oxygen partial pressure and gas velocity inside the fibers. Subsequently, the module was
operated as a gas/liquid contactor and the capacity of oxygen dissolution in clean water
was also determined at different oxygen partial pressures and gas velocities inside the
fibers.

Finally, the module was operated as a bioreactor. The biofilm that grows
attached to the external membrane surface consumes oxygen for organic matter
degradation. Air flowrate and oxygen partial pressure inside the fibers were the
variables used to adjust oxygen flux and recovery.

The high removal rates observed, with improved oxygen transfer efficiency,
indicate that this process is a promising and compact alternative to the conventional

activated sludge process.
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IV. INTRODUCAO

O resultado da ultima pesquisa nacional de saneamento basico (IBGE, 2000) revelou
que do total de 9848 distritos brasileiros, 8656 (88%) tém rede geral de distribui¢do de
agua, 4097 (42%) tém coleta de esgoto sanitario e 1383 (14%) possuem tratamento de
esgoto sanitario. Para 85% dos 2714 com coleta e sem tratamento de esgoto sanitario, os
rios s30 os principais corpos receptores. Dos 44 distritos da regido metropolitana do Rio

de Janeiro, 32 (73%) coletam o esgoto sanitario e somente 12 (27%)o tratam.

Para protecdo do meio ambiente e da saide publica, os efluentes industriais e
municipais devem ser tratados. Os tratamentos primdrio e secundario dos efluentes
sanitarios sdo considerados como requisitos basicos para o controle da poluicdo. Em
muitas regides, a auséncia do sistema de coleta e a necessidade do tratamento do
efluente, onde ele ¢ gerado, sdo a forga motriz para o desenvolvimento de processos
alternativos ao processo convencional de lodos ativados. Menor area, menor geracao de

lodo e maior eficiéncia sdo caracteristicas usualmente desejadas.

Dentre as tecnologias ja comercializadas, membranas para separagdo de solidos
associadas ao processo bioldégico (MBR) e a aplicagdo de suporte para crescimento
aderido em leito movel (MBBR) sdo alternativas que combinam uma ou mais destas
caracteristicas. Na tecnologia MBR, a substitui¢do da decantacdo pela filtragdo em
membranas permite que o0s microorganismos sejam mantidos em suspensio em
concentragdes muito acima das normalmente encontradas no processo de lodos
ativados, o que possibilita a redu¢do de area ¢ uma melhor qualidade do efluente
tratado. Na tecnologia MBBR, o crescimento dos microorganismos sob a forma de
biofilme aderido em suportes de alta relagao area/volume, além de permitir a reducao do

volume do reator, dispensa o reciclo de lodo, o que facilita muito a operagao.

O crescimento do biofilme em membranas que além de suporte sdo responsaveis pela
transferéncia de oxigénio ¢ uma alternativa ainda em estdgio de desenvolvimento. O
oxigénio ¢ transferido para o biofilme através da membrana sem a formagao de bolhas,
0 que aumenta significativamente a eficiéncia. A retencdo da biomassa sob a forma de

biofilme pode dispensar a decantagdo secundaria devido a pequena geracao de solidos.



O desempenho de biorreatores nos quais a transferéncia de oxigénio ¢ realizada através
de membranas microporosas hidrofébicas tem sido avaliado por varios autores. Fibras
seladas em uma das extremidades sdo pressurizadas com oxigénio puro que ¢
transferido para o biofilme aderido a superficie da membrana. Entretanto, membranas
porosas sao susceptiveis a alguns problemas operacionais como, por exemplo, o
borbulhamento do gas no liquido devido em baixas pressdes. A presenca de surfactantes
reduz a tensdo superficial fazendo com que os poros fiquem cheios de dgua e assim a
transferéncia de oxigénio seja dificultada. Da mesma forma, oOleos livres e graxas,
normalmente encontrados em efluentes industriais, impregnam nos poros reduzindo

drasticamente a transferéncia.

Estes problemas operacionais podem ser solucionados com o uso de membranas
compostas cuja camada porosa ¢ protegida por uma fina camada ou pele superficial
densa. Além de ndo apresentarem as desvantagens apresentadas pelas membranas
porosas, as membranas compostas oferecem menor resisténcia a transferéncia de massa

do que membranas densas.

De acordo com a selecdo da membrana, a pele densa ainda pode ter a capacidade de
separagdo dos gases do ar, isto €, a capacidade de transferir ar enriquecido com oxigénio
para o biofilme. Esta abordagem da transferéncia de ar enriquecido para o biofilme ndo

¢ encontrada na literatura.

Neste contexto, o objetivo deste trabalho foi avaliar a viabilidade técnica do uso de
membranas compostas, desenvolvidas para separacao dos gases do ar, para transferéncia

de ar enriquecido com oxigénio em biorreatores.

Apos a selecdo da membrana e a constru¢cao do modulo, o trabalho foi desenvolvido em

etapas, com os seguintes objetivos especificos distintos:

1. Avaliagdo da capacidade de separagdo oxigénio/nitrogénio em operacdo do
modulo como permeador.

2. Avaliacdo da capacidade de dissolucdo de oxigénio em 4gua em operacdo como
contactor gas/liquido.

3. Avaliagdo da transferéncia de oxigénio e da remog¢do de matéria organica durante

a operacao do modulo como biorreator.
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Como meta em relacdo a operacdo do biorreator estabeleceu-se a capacidade de
remog¢ao de no minimo 80% da matéria organica no tratamento de um efluente sanitario,
com baixo tempo de retencdo hidraulico (entre 1 e 2 horas) e com baixa geracdo de

solidos (<= 30 mg/L), dispensando a etapa de decantagdo secundaria.

A estrutura de apresentacdo do trabalho seguiu a divisdo nas trés etapas de avaliacdo. A
Revisdo Bibliografica abrange, além do tratamento biologico de efluentes, a separacdo
oxigénio/nitrogénio em permeadores e a dissolu¢do de oxigénio em dgua em contactores
gas/liquido. Os capitulos subsequentes, intitulados Materiais ¢ Métodos e Resultados e
Discussao, também foram divididos em subitens segundo os objetivos especificos de

cada etapa de desenvolvimento do trabalho.



.  REVISAO BIBLIOGRAFICA

[1.1. MEMBRANAS - DEFINICOES BASICAS

Membrana ¢ uma barreira semipermeavel e seletiva entre duas fases (MULDER, 1991).
Por permitirem o transporte preferencial de uma ou mais espécies entre as fases,
membranas sdo usadas em processos de separagcdo e como contactores. Nos processos
de separagdo, a corrente de alimentagdo ¢ dividida em duas: os componentes que
passam pela membrana constituem a corrente denominada permeado; os que ficam

retidos constituem a corrente denominada concentrado (HO e SIRKAR, 1992).

Qualquer material que permita a sintese de filmes com porosidade controlada pode ser
usado para fabricagdo de membranas. Quanto ao material usado para sua fabricagdo, as
membranas sintéticas podem ser classificadas como organicas (poliméricas) ou

inorganicas (ceramicas, por exemplo).

A estrutura ou morfologia da membrana determina o mecanismo de separagdo e
conseqiientemente sua aplicagdo. Quanto a estrutura, as membranas podem ser
classificadas como simétricas (densas ou porosas) ou assimétricas (porosas, cobertas ou
ndo por uma fina camada ou pele densa). As membranas assimétricas possuem uma fina
camada superficial de espessura entre 0,1 a 0,5 micra, suportada por uma subcamada
porosa de espessura entre 50 a 150 micra (MULDER, 1991). A camada superficial, em
contato com a corrente de alimentacdo, ¢ responsavel pelo processo de separagdo. Por
ser fina, ela ¢ capaz de conjugar alta permeabilidade com alta seletividade. A
subcamada porosa ¢ responsavel pela resisténcia mecanica e, por normalmente
apresentar poros bem abertos, ndo oferece resisténcia a transferéncia de massa. Por
aliarem a alta seletividade com a alta permeabilidade, as membranas assimétricas

propiciaram o avango da aplicagdo industrial dos processos de separacdo por

membranas (MULDER, 1991).

A convecgdo e a sor¢ao-difusdo sdo os dois principais modelos usados para explicar a

transferéncia de massa através das fases separadas por membranas.



A separagdo por convecgao ocorre pela retengdo das moléculas ou particulas maiores do
que os poros da membrana e pela passagem das menores dispersas em um solvente. A
microfiltracdo, a ultrafiltracdo e a nanofiltragdo sdo exemplos de processos que ocorrem

por COHVGCQﬁO em membranas porosas.

A separagdo de gases e a pervaporagdo sdo exemplos de processos que podem ser
explicados pelo modelo sor¢do/difusdo em membranas cuja camada ou pele superficial
¢ densa. Nos dois casos, a diferenca de velocidade de transporte dos componentes pela
membrana ¢ responsavel pela separagdo. As moléculas sdo adsorvidas na interface
membrana/alimentagdo, difundem através de sua espessura e sdo desorvidas na interface

membrana/permeado.

Tanto por conveccdo quanto por sorcao/difusdo, para que a transferéncia de massa
através da membrana ocorra, ¢ preciso que exista uma for¢ca motriz que, na maioria dos

processos, ¢ o gradiente de potencial quimico apresentado na Equacao II.1,

Mip- tia = [ 1i"(T) + RT Inp; p ] — [ w’(T) + RT In pi o ] =RT In (pi #/ pi ») (IL1)

onde w’(T) é o potencial quimico do componente i puro no estado de referéncia

(temperatura T e pressao 1 atm) e p; € a pressao parcial do componente i na mistura.

Para que o processo seja espontaneo, | p- i o < 0 € conseqiientemente p; p<pj a.

[1.2. TRANSPORTE DE GASES ATRAVES DE FILME DENSO

O fluxo e a seletividade determinam a eficiéncia dos processos de separagdo por
membranas (MULDER, 1991). Quanto maior a seletividade, menor a for¢a motriz para
realizar a separacdo dos componentes e conseqiientemente menor o custo operacional.
Quanto maior o fluxo, menor a 4rea de membrana e conseqiientemente menor o

investimento (KOROS E MAHAJAN, 2000).



11.2.1. Fluxo

A capacidade de produ¢do ou produtividade ¢ expressa através do fluxo, definido como

a vazdo de permeado dividida pela area de membrana.

O transporte de gases através de membranas densas ¢ explicado pelo modelo sor¢ao/
difusdo. A cinética de transferéncia entre as fases ¢ descrita pela lei de Fick, tendo como
forca motriz para a difusdo o gradiente de concentracdo do componente i através da

membrana. Considerando a difusdo unidirecional, escreve-se a Equagdo (I1.2).

Ji =- Di dCi/dX ( 11.2 )

Onde:

Ji € o fluxo volumétrico de 1 através da membrana, definido como a vazao que permeia
através da membrana por unidade de area,

D; é o coeficiente de difusdo,

dci/dx € o gradiente de concentragdo de i através da membrana.

Como a solubilidade de gases de baixa massa molar em elastomeros ¢ baixa, o
coeficiente de difusdo pode ser considerado constante e a Lei de Henry descreve a
relacdo linear entre a pressdo parcial e a concentragdo na membrana, como apresentado

na Equacao (I1.3),

Ci—= Si i ( 11.3 )

Onde:
¢; € a concentra¢do de i na membrana,
S; é a solubilidade de i na membrana,

pi € a pressdo parcial do componente i.



Substituindo-se a Equacao (I1.3) na (I1.2), obtém-se a Equacao (11.4).
Ji =- Di Si dpi/dX ( 1.4 )

O coeficiente de solubilidade, S;, ¢ de natureza termodindmica e esta relacionado a
quantidade do componente adsorvido na membrana no equilibrio. O coeficiente de
difusdo ¢ de natureza cinética e esté relacionado a velocidade com a qual o componente

¢ transportado através da membrana.

O produto dos coeficientes de difusao e de solubilidade ¢ denominando Permeabilidade.
A Equacgdo (IL.5), obtida a partir da Equagao (I1.4), mostra que o fluxo do componente i
¢ diretamente proporcional ao diferencial de pressdo através da membrana e

inversamente proporcional a espessura a camada ativa da membrana.

Ji = % (Pi_ A -Pip) (IL5)
Onde:

I1; ¢ a permeabilidade do componente 1 no polimero que constitui a membrana,

0 ¢ a espessura da camada ativa da membrana,

pi_a € pi p s30 as pressOes parciais do componente i1 nas correntes de alimentagdo e de
permeado, respectivamente,

pi o - pip € o diferencial de pressdo através da membrana também denominado de

Pressdo Transmembrana.

[1.2.2. Seletividade

A seletividade da membrana aos componentes i ¢ j pode ser expressa pelo Fator de

Separagado oij definido na Equagdo (I1.6).

_ (Yi_P /yj_P) (IL6)

o
Y (Yi_A /Yj_A)



Onde ya e yp sdo as fragdes molares dos componentes na alimentagdo e no permeado,

respectivamente.

Usando-se a Equacdo (I1.5), nas Equagdes (II.7) e (IL.8) representa-se o fluxo do

componente mais permeavel, i, em relacao ao fluxo do menos permeavel, j,

P

I YiaA-—-Yip
hi_ /8 P (1L7)
JJ Hj 'y. _Ply, .

S A PA i P

J. « | Yia-1VKyyip
—1.: a‘ij . = = ( I1.8 )
JJ Y_]A 1/K2y]P
Onde:

o’ € 0 Fator de Separagdo Ideal definido como a razdo entre as permeabilidades dos

componentes puros,

K, ¢ a razdo entre a pressao absoluta na alimentacdo e no permeado, P5/Pp.

Substituindo-se o fluxo pela fragdo molar dos componentes na Equagao (I1.8), obtém-se

as Equacdes (11.9) e (11.10).

L I Yip
« Yia Ky ¥ia
Yip =0 I;ijp — (11.9)
YiaA L. 1 Yip
Ky yja
_1_ 1 YLP—
aijzaij' & (IIIO)
L. I Yjp
Ky yia




Analisando-se a Equagdo (I1.10) conclui-se que quando a pressao do permeado tende a
zero, 1/K, tende a zero e o fator de separagdo ¢ igual ao fator de separacdo ideal

(ZOLANDZ e FLEMING, 1992), conforme Equagao (IL.11).

. . 1L
limoy; =a; = m (IL11)

Pp—0

Ainda avaliando-se as Equagdes (I1.9) e (II.10) conclui-se que a fragdo molar de
oxigénio no permeado pode ser aumentada:
— Escolhendo-se uma membrana que apresente alto fator de separacao ideal;
— Aumentando-se a concentragdo do componente mais permeavel na alimentagdo
(Yi_a);
Yip Y;j

P
— Aumentando-se K,, uma vez que —— >1 ¢ ——<1.
Yia Yia

[1.2.3. Recuperacao

Outro parametro importante para avaliagdo da separagdo ¢ a Recuperagdo, definida na

Equacao (I1.12) como a fragdo da corrente de alimentagdo que permeia pela membrana.

y = P (IL12)

Onde n; p € n; A sdo as vazdes molares do componente i no permeado e na alimentacao,

respectivamente.

O compromisso entre a recuperagdo e a pureza do permeado € inerente aos processos de
separacdo por membrana. As condi¢cdes operacionais que aumentam a recuperagao
também aumentam a vazdo permeada dos componentes de menor permeabilidade,
fazendo com que a fragdo molar do componente mais permeavel seja reduzida

(MULDER, 1991).



[1.3. SEPARACAO OXIGENIO/NITROGENIO

Como alternativa a destilagdo criogénica, a separagdo por membranas ¢ industrialmente
utilizada para producdo de nitrogénio com pureza entre 95 e 99,9%. Membranas
assimétricas, apresentando fina camada densa superficial, rettm o nitrogénio que ¢
produzido praticamente com a pressdo de alimentagdo - entre 4 e 6 bar (ZOLANDZ e
FLEMING, 1992). Estima-se que 30% da produ¢do mundial de nitrogénio seja feita
através de membranas poliméricas (KOROS e MAHAJAN, 2000).

A destilacdo criogénica (pureza 99,999%) e a adsorcdo (95%) sdo os principais
processos de producdo de oxigénio. As membranas atualmente comercializadas ndo sao
economicamente capazes de produzir de oxigénio nesta pureza e somente um nimero
limitado de aplicacdes utilizam oxigénio com pureza entre 25 e 50% (KOROS E
MAHAJAN, 2000). BELYAEYV et al. (2003), por exemplo, propuseram a intensifica¢do
do processo de gaseificagdo de carvao de baixa qualidade com ar enriquecido (27-33%

de oxigénio) produzido através de mddulos de membranas.

A permeabilidade, definida como o produto dos coeficientes de solubilidade e de
difusdo, ¢ altamente dependente da natureza do polimero que constitui a membrana. A
solubilidade dos gases em polimeros ¢ baixa e estd relacionada, entre outros fatores, a
facilidade de condensagdo, que por sua vez ¢ diretamente proporcional a temperatura
critica. O coeficiente de difusdo ¢ inversamente proporcional ao tamanho das moléculas.
A temperatura critica e o diametro das moléculas de oxigénio e do nitrogénio estdo

apresentados na Tabela II.1.

Tabela II.1 - Temperatura critica e diametro das moléculas de oxigénio e de nitrogénio

(MULDER, 1991).

Oxigénio Nitrogénio
Temperatura critica, K 154,4 126,1
Diametro de Lennard-Jones, A 3,46 3,64

Como a temperatura critica do oxigénio ¢ maior do que a do nitrogénio, sua solubilidade

também ¢ maior. Como a molécula de oxigénio ¢ menor do que a do nitrogénio, seu
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coeficiente de difusdo ¢ maior do que o do nitrogénio. Como os coeficientes de
solubilidade e de difusdo do oxigénio sdo maiores do que os do nitrogénio, a
permeabilidade do oxigénio em polimeros ¢ maior do que permeabilidade do nitrogénio.
A Tabela I1.2 mostra a permeabilidade do oxigénio e o fator de separacdo ideal
oxigénio/nitrogénio em diferentes polimeros. A diferenca na permeabilidade do
oxigénio nas membranas testadas por JIANG e KUMAR (2005) foi atribuida a
diferenca na espessura da camada densa, apresentada entre parénteses, uma vez que

ambas foram fabricadas a partir do mesmo material.

Tabela I1.2 - Permeabilidade do oxigénio em diferentes polimeros.

Polimero Permeabilidade do Fator de Referéncia
Oxigénio Separacao
(Nem®/cm?.s.cmHg) Ideal
Polidimetilsiloxano (0,20 pym) | 217E-06 1,9 JIANG e
Polidimetilsiloxano (0,45 um) | 40E-06 1,6 KUMAR (2005)
Poliviniltrimetilsiloxano 219E-6 3,5 BELYAEYV et al.
Etilcelulose/Poliacrilonitrila 74E-6 3,0 (2003)
Polidimetilsiloxano 126E-6 2,0
Poliimida aromatica 28E-6 5,0
Poliuretano (1,0 um) 0,00097E-6 2,6 AHMED e
SEMENS (2004)

A alta densidade de empacotamento e a alta relagdo area/volume (6.500-13.000 m*/m’)
sdo as caracteristicas que fazem com que mais de 80% dos mddulos usados para
separacdo de gases sejam constituidos de membranas do tipo fibras-ocas (LI et al.

2004).

Na maioria dos mddulos comerciais, a alimentagdo ¢ feita pela carcaga e a densidade de
empacotamento varia entre 45 e 60%. A baixa densidade de empacotamento resulta em
caminhos preferencias para o escoamento do gas. Em contrapartida, a alta densidade de

empacotamento resulta em alta perda de carga (LI et al. 2004).
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A uniformidade da fibra ¢ essencial para produgdo de nitrogénio com pureza acima de
99%. Variagdes em propriedades da membrana como espessura da camada densa e
diametro das fibras reduzem a recuperacio (LEMANSKI e LIPSCOMB, 2000,
RAUTENCACK et al., 1998).

[1.3.1. Polarizagao de Concentragao

A polarizagdo de concentragdo ¢ um fendmeno inerente ao transporte através de
membranas. As caracteristicas intrinsecas de permeabilidade e de seletividade sao
responsaveis pelo gradiente de concentragdo na superficie da membrana pelo acimulo
do componente menos permeavel e pela deplecdo do componente mais permedvel. A
polarizagcdo de concentragdo altera a forca motriz para a permeacdo dos componentes,
aumentando a do componente menos permeavel e diminuindo a do componente mais
permeavel. Devido a reducdo da eficiéncia de separagdo e conseqlientemente ao
aumento do investimento e do custo operacional, alguns modelos tém sido
desenvolvidos para estimar e avaliar o fluxo e a permeabilidade de membranas sujeitas
a polarizacdo de concentragdo na separagdo de misturas binarias (SMITH et al.,1996,

HE et al., 1999, WANG et al., 2002, MOURGUES e SANCHES, 2005)

Com base no modelo apresentado na Figura II.1, HE et al. (1999) analisaram os efeitos

da polarizagdo de concentracdo na separagao de gases.

Permeado Camada  Ajimentaciio Permeado Camada Alimentagio
Limite Limite
Py Py Pp P,
J=1+] I=5+]
) Yia

. /— .
H el H

= k(Yi_A'Yi_M) = k(Yi_A'Yi_M) :

(@) (b)

Figura II.1- Fracdo molar dos componentes na alimentagdo: (a) gas mais permeavel; (b)

gas menos permeavel (HE et al., 1999).
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No modelo aparecem as parcelas referentes ao transporte dos componentes através da
membrana, J; + J;, e ao transporte difusivo em sentido contrario, k(y; o —yi m). A forga
motriz para o transporte através da membrana ¢ a pressdo transmembrana. A forga
motriz para o transporte difusivo € o diferencial de pressao parcial entre a superficie da
membrana e a alimentagdao. As Equagdes (II.13) e (II.14) expressam o fluxo dos

componentes da mistura considerando o efeito da concentrag¢do de polarizacao.

I1.

Ji :?1 (PA ¥i M -Ppyip) (I.13)
II. 1

V==t [Py (=i ) -Pp (1-y; p)] (IL14)
5 af

Onde:

J é o fluxo,

[T ¢ a permeabilidade,
0 ¢ a espessura da membrana,
* , ~ .
a i ¢ o fator de separagdo ideal dos componentes na membrana;
P4 € a pressdo total na alimentagao,
Pp ¢ a pressao total no permeado,
yi p € a fragdo molar do componente no permeado,

yi m € a fracdo molar do componente na interface com a membrana

As Equagdes (II.15) e (I1.16) expressam os fluxo dos componentes sem considerar o

efeito da concentrag¢do de polarizacao.

I1.

J? :?1 (P Yi A 'PPYi_P) (ILIS)
I, 1

J?I?l v [PA(l'Yi_A)'PP (I'Yi_P)] (1L16)
aij

Dividindo-se o fluxo do componente sob o efeito da polarizagdo de concentragao pelo
fluxo sem o efeito da polarizacdo de concentracdo, os autores definiram 3 coeficientes,

apresentados nas Equagdes (I1.17), (IL.18) e (I1.19), a partir dos quais avaliaram o efeito
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da permeabilidade, do fator de separacao, da velocidade do gas, da pressao de operagao

e da composi¢do da alimentagdo na polariza¢do de concentragdo.

CPi:J—(i) (1L17)
Ji
Jj

CP=— (IL18)
0
Jj
P,

cp= P % (IL.19)
CP; !

HE et al. (1999) comentam que devido a baixa permeabilidade dos gases nas
membranas e a alta difusividade na fase gasosa, acreditava-se que a polarizacdo de
concentrag@o nao afetava o processo de separagdo. Entretanto, os avangos alcangados na
tecnologia de materiais e de fabricagdo resultaram no aumento da permeabilidade das
membranas, tornando as suas aplicagdes nos processos de separagdo de gases mais

competitivas e mais susceptiveis a polarizacao de concentragao.

Usando como exemplo a separagao de ar, os autores concluiram que a permeabilidade ¢
a varidvel com maior efeito na polarizacdo de concentragdo. Para membranas com a
mesma permeabilidade, quanto maior o fator de separacdo maior a polarizagdo de
concentragcdo. Enquanto o aumento da velocidade de alimentagdo diminui a polarizagao
de concentracdo, o aumento do fluxo pelo aumento da pressdo parcial do componente

mais permeavel contribui para o seu aumento.

[1.4. CONTACTORES GAS/LiQuUIDO

A aplicacdo de membranas em contactores permite a transferéncia géas/liquido e
liquido/liquido sem que haja a dispersdo de uma fase na outra. Membranas hidrofobicas
microporosas freqlientemente sdo utilizadas para desenvolvimento de contactores

gas/liquido. A geometria mais utilizada ¢ a fibra oca (WICKRAMASINGHE et al.,
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1992, GABELMAN e HWANG, 1999, WICKRAMASINGHE et al., 2002,
CAPATANO et al., 2004, ALBRECHT et al., 2005, DINDORE et al., 2005, KORIKOV
E SIRKAR, 2005, NAGASE et al. 2005).

Estabilizando a interface entre a fases, as membranas eliminam as desvantagens dos
contactores nos quais ocorre o contato direto como, por exemplo, a interdependéncia
das vazdes dos fluidos, o risco de geracdo de emulsdes e aerossois € a baixa relagdo

area/volume.

A érea de contato fixa e bem definida e a possibilidade de variagdo das condi¢des das
fases sem a perturbacdo da interface faz com que moddulos de membrana sejam
empregados com sucesso para determinar propriedades fisico-quimicas de sistemas gas-

liquido como difusividade, solubilidade e taxas de reagao (DINDORE et al., 2005).

Outra vantagem ¢ a modulariza¢do e a facilidade de aumento de capacidade pelo

aumento do naumero de modulos.

Dentre as desvantagens em relagdo aos equipamentos convencionais para transferéncia
de massa estdo a introducdo de uma resisténcia adicional, a menor vida util ¢ a

ocorréncia de “fouling” (GABELMAN e HWANG, 1999).

O primeiro contactor gas/liquido bem sucedido foi desenvolvido para garantia da funcao
cardio-pulmomar durante cirurgias cardiacas através da oxigenagdo do sangue
(CATAPANO et al., 2004). O mercado de oxigenadores, estimado em 800 milhdes de
dolares, cresce continuamente com o numero de cirurgias cardiacas. Estima-se que em
1995, 800.000 cirurgias cardiacas foram realizadas no mundo usando oxigenadores

extracorporeos (WICKRAMASINGHE et al., 2005).

GABELMAN e HWANG (1999) fizeram uma revisdo das aplicagdes industriais de
membranas porosas como contactores liquido/liquido e gas/liquido. Dentre outras foram
citadas a carbonatagdo de bebidas, a desoxigena¢do e a ozonizacdo de dgua na industria

de semicondutores e a transferéncia de oxigénio em tratamento de efluentes.
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Para que necessidades e objetivos distintos possam ser atendidos, os contactores sao
desenvolvidos para cada aplicagdo. Caracteristicas como material, geometria da
membrana, geometria do moddulo, condigdes operacionais e propriedades fisico-
quimicas dos fluidos devem ser consideradas (GABELMAN ¢ HWANG, 1999). No
desenvolvimento de oxigenadores sangiiineos, por exemplo, busca-se maximizar a
transferéncia por unidade de volume para minimizar o volume de circulagdo

extracorporea do sangue.

Em aplicagdes industriais o objetivo € reduzir o custo por quantidade de massa
transferida, o que nem sempre coincide com a transferéncia maxima por unidade de
volume. Tanto o investimento, cuja principal parcela ¢ o custo por adrea de membrana,
quanto o custo operacional, cuja principal parcela ¢ a energia, devem ser considerados
na otimizagdo do mddulo. Ao aumento do comprimento do mddulo, por exemplo, estdo
associados o aumento da eficiéncia de transferéncia e o aumento da perda de carga. O
aumento da eficiéncia reduz a 4rea necessaria e conseqiientemente o investimento. O
aumento da perda de carga aumenta o custo operacional. O mesmo raciocinio pode ser

aplicado para o didmetro da fibra.

I1.4.1. O Modelo das Resisténcias em Série

Embora a cinética da transferéncia de massa entre as fases seja descrita pela lei de Fick,
como o valor exato do gradiente de concentragdo na interface gas/liquido ¢ dificilmente
conhecido, as abordagens do coeficiente ou da resisténcia global a transferéncia de
massa sao muito utilizadas (ALBRECHT, et al. 2005, DINDORE et al., 2005;
MAHMUD et al. 2004, WICKRAMASINGHE et al.; 2002, etc.). Considerando o perfil
de concentragdo apresentado na Figura I1.2, o fluxo oxigénio, Jo,, pode ser expresso

pela Equagao (11.20).

Jo2 =kg (Po2.6 -Poz.m) =km (Poam -Po2 1) =K (Coa 1 -Co2,1) (1L.20)

Onde:
kg € o coeficiente de transferéncia de massa na fase gasosa,
km € o coeficiente de transferéncia de massa na membrana,

ki € o coeficiente de transferéncia de massa na fase liquida,
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Po2. ¢ € a pressdo parcial de oxigénio na fase gasosa,

poz2, M € a pressdo parcial de oxigénio na interface entre a fase gasosa e a membrana,

poz. 1L € a pressdo parcial de oxigénio na interface entre a membrana e a fase liquida,

con, 1L € a concentra¢do de oxigénio dissolvido na interface entre a membrana e a fase
liquida,

coz, L € a concentracdo de oxigénio dissolvido na fase liquida.

Membrana porosa
PG hidrofobica PG < PL

Gas W Liquido Interface
P02, G 5 W//////E i Gés/Liquido
W Con 1
|«8G e 5, b0, *l

Figura I1.2 — Perfil de concentragdo de oxigénio na transferéncia gas/liquido através de

membranas porosas hidrofobicas.

Quando a solubilidade do gas no liquido ¢ baixa, como no caso da solubilidade do
oxigénio em agua, a concentragdo do gas dissolvido no liquido em equilibrio com a fase
gasosa pode ser estimada através da Lei de Henry (REID et al. 1977), conforme
Equacao (I1.21).

co2, 1. = Hoz Po2.1L (IL21)

Rescrevendo-se a Equacdo (I1.20) obtém-se o fluxo em fun¢do do coeficiente global de

transferéncia de massa conforme Equagao (11.22).

Top =Ky (oL ~Con.L) (I1.22)
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Onde:
Ky ¢ o coeficiente global de transferéncia de massa definido em referéncia a fase

liquida,

* r ~ A e . . ot .
Cor 1 € a concentracdo de oxigénio dissolvido em equilibrio com a fase gasosa,

. *
definida como ¢y 1 =Hpy Po2.g -

A resisténcia global a transferéncia de massa, definida na Equagao (I1.23) como o
inverso do coeficiente global, ¢ a soma das resisténcias individuais exercidas pela
camada limite gasosa, pela resisténcia da membrana e pela camada limite liquida
(ALBRECHT et al., 2005, KORIKOV ¢ SIRKAR, 2005, NAGASE et al. 2005; COTE
et al., 1989).

= + +— (11.23)

As equacdes (I1.22) e (I1.23) expressam o Modelo das Resisténcias em Série a partir do
qual conclui-se que o fluxo ¢ diretamente proporcional a forca motriz e inversamente

proporcional ao somatorio das resisténcias a transferéncia de massa.

As condigdes operacionais durante os testes para determinacdo do coeficiente global de
transferéncia de massa sdo estabelecidas de forma que se possa eliminar uma ou duas

parcelas do modelo da resisténcia em série.

Para gases pouco soluveis na fase liquida, como ¢ o caso do oxigénio em agua, o valor
da constante de Henry ¢ pequeno e as parcelas referentes a resisténcia da membrana
porosa e da camada limite gasosa normalmente sdo desprezadas (NAGASE et al., 2005;
CAPATANO et al., 2004, AHMED e SEMMENS, 2004, WICKRAMASINGHE et al.,
2002, AHMED E SEMMENS, 1992a), resultando na A Equacao (11.24).

. (11.24)

18



Em outros trabalhos, para determinar a resisténcia da membrana, alguns autores
estabelecem condicdes experimentais especificas para reducdo da resisténcia oferecida
pela camada limite liquida. O escoamento em regime turbulento (ALBRECHT et al.,
2005, CAPATANO et al.,2004) e a reagdo rapida na interface (KORIKOV e SIRKAR,
2005) sao estratégias usadas com o intuito de diminuir a resisténcia da camada limite

liquida no modelo das resisténcias em série.

[1.4.2. Transferéncia de massa através da membrana porosa

Na aplicagdo de membranas porosas como contactores gas/liquido, controlando-se
cuidadosamente a pressao diferencial entre as fases, o gas ¢ imobilizado nos poros de
forma que o contato entre elas acontece na superficie externa da membrana, conforme

ilustrado na Figura I1.2.

Dependendo do didmetro do poro e da pressdao do gas, o transporte acontece por
conveccao (poros maiores do que 10 pm e alta pressao), por difusdo de Knudsen (poros
menores do que 0,10 um e baixa pressdo) ou pelos dois mecanismos em poros com

diametro intermediario (KUMAR et al., 2003).

A area de contato gas/liquido ¢ a 4rea dos poros expressa através da porosidade da
membrana. Como referéncia, os modulos avaliados quanto a transferéncia de oxigénio
por WICKRAMASINGHE et al. (1992) foram fabricados pela Hoescht-Celanese com
fibras de porosidade em torno de 30%. NAGASE et al. (2005) avaliaram o desempenho
de oxigenadores sangiiineos fabricados com fibras de polipropileno com porosidade

entre 35,4% e 57,9%.

Para que nao haja borbulhamento, a pressao do gas deve ser mantida abaixo da pressao
do liquido. Para que o liquido ndo desloque o gas de dentro dos poros, isto ¢, para que o
gas permanega imobilizado nos poros da membrana, o diferencial de pressdo entre a

fase liquida e a fase gasosa deve ser menor do que o calculado pela Equagao (I1.25).

P, -Pg <2900 (11.25)
T
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Onde:
c ¢ a tensdo superficial,
0 ¢ o angulo de contato,

r o raio do poro.

Por exemplo, o ponto de bolha para a fibra X-10, hidrofébica, de polipropileno, com
tamanho de poro em torno de 0,03 um, fabricada pela Hoescht-Celanese, para o sistema
ar/agua ¢ aproximadamente 1013,25 kPa (MAJUNDAR e SIRKAR, 1992). A redu¢do
da tensdo superficial pela presenga de surfactantes, mesmo em pequenas concentracdes,

facilita o deslocamento do gas pelo liquido

O preenchimento dos poros pelo liquido aumenta a resisténcia global a transferéncia de
massa que passa a acontecer através da difusdo gas/liquido. A Equagdo (I1.26) expressa

a resisténcia global nesta situagao.

L (11.26)
Ky kg ky kg

Para gases pouco soluveis, a difusdo do gas no liquido contido nos poros controla a
transferéncia de massa, cujo coeficiente pode ser estimado pela Equagdo

(IL.27)(SIRKAR, 1992).

D¢
ky = USM (11.27)
TMOM

Onde:

D;j; € o coeficiente de difusdo do soluto i no solvente j,

em € a porosidade,

M € a tortuosidade,

Om € a espessura da parede da membrana.

Como referéncia, os coeficientes de difusdo do oxigénio na agua ¢ no ar, a 20°C, séo

1,99 x 10° m%/s e 1,98 x 10™* m?*/s, respectivamente (REID et al., 1977).
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Nos testes de remog¢do de oxigénio dissolvido em dgua, VLADISAVLIJEVIC (1993)
atribuiu o valor limite do coeficiente global de transferéncia de massa a difusdo através
da 4agua imobilizada nos poros de membranas hidrofilicas de polisulfona. O valor
calculado pela Equacdo (I.27) apresentou boa concordancia com o obtido

experimentalmente igual a 3,6 x 10 m/s.

11.4.3. Transferéncia de massa através da membrana composta

O desenvolvimento de contactores gas/liquido com fibras compostas, cobertas com uma
fina camada superficial densa, elimina o problema de aumento da resisténcia de
transferéncia pela imobilizagdo do liquido nos poros. Entretanto, dependendo de
caracteristicas da membrana como permeabilidade e espessura, a camada densa pode
representar uma resisténcia adicional significativa a transferéncia de massa. AHMED et
al. (2004) avaliaram a transferéncia de oxigénio para agua através de membrana
composta produzida pela Mitsubishi Rayon Co. Os autores concluiram que de 53% a
82% da resisténcia global estavam associados a camada densa de poliuretano de 1 um

de espessura.

A Figura I1.3 apresenta o perfil de concentragdo de oxigénio através de uma membrana
composta. A expressdo do fluxo de oxigénio correspondente ¢ apresentada na Equagdo

(I1.28).

Jo2 =k (Po2.6 -Poz.s) =ks (Pozs -Poz.m) =km (Poam -Poz. 1) =KL (o211 -C02,1.)

(I1.28)
Onde:
kg € o coeficiente de transferéncia de massa na fase gasosa,
ks € o coeficiente de transferéncia de massa no suporte poroso da membrana,
km € o coeficiente de transferéncia de massa na camada densa da membrana,
ki € o coeficiente de transferéncia de massa na fase liquida,
Po2. G € a pressao parcial de oxigénio na fase gasosa,
po2. s € a pressdo parcial de oxigénio na interface entre a fase gasosa e o suporte poroso

da membrana,
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po2. m € a pressdo parcial de oxigénio na interface entre a fase gasosa e a camada densa
da membrana,

poz. 1L € a pressdo parcial de oxigénio na interface entre a membrana e a fase liquida,

coz, 1L € a concentragdo de oxigénio dissolvido na interface entre a membrana e a fase
liquida,

coz, L € a concentracdo de oxigénio dissolvido na fase liquida.

Membrana composta
P; hidrofobica Py

Gas Liquido

pOz, G

Po,. 16

pOz, M \
Po,, 1L

Co,, 1L

g 5~ [—o >

Figura I1.3 — Perfil de concentragdo de oxigénio na transferéncia géas/liquido através de

membranas compostas.

Tendo como referéncia a fase liquida, na Equacao (I1.29) escreve-se o fluxo em fungdo

do coeficiente global de transferéncia de massa.

Top =Kyp (con -Con.1) (11.29)

A expressdo da resisténcia global a transferéncia de massa através da membrana
composta ¢ apresentada na Equagao (I11.30).

I _Hoy Hop Hop 1 (11.30)
Ky kg ks ky ki
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Desprezando-se a resisténcia do suporte poroso, 1/ks, frente a resisténcia da camada
densa, 1/ky, a Equagdo (I1.30) transforma-se na Equacdo (II.23) que expressa a
resisténcia global a transferéncia de massa através de membranas porosas. A resisténcia

da camada densa ¢ igual ao inverso da permeabilidade do soluto na membrana.

I _Ho Hop 1 (IL31)
K kg I kg

Sm

Como a transferéncia através da membrana ¢ controlada pela camada densa, espera-se
que a pressdo na interface membrana/liquido, po2, 1L, S€ja @ mesma em toda a superficie
da membrana, ou seja, as condigdes para a transferéncia sdo as mesmas em toda a area
de contato gas/liquido. Pode-se dizer, entdo, que a 4rea de contato efetiva para a
transferéncia de massa através das membranas compostas ¢ maior do que a das

membranas porosas, neste caso restrita a area dos poros.

[1.4.4. O coeficiente global de transferéncia de massa

O coeficiente global de transferéncia de massa pode ser determinado experimentalmente
(CAPATANO et al. 2004, AHMED e SEMMENS, 2004, AHMED e SEMMENS,
1992a) através da medida da concentracdo de oxigénio dissolvido em um reservatério
com volume conhecido de agua que circula em circuito fechado através do moédulo,

segundo esquema da Figura I1.4.
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Agua, Q,Cy,
c,o| Y > v
L1 L <«———— Oxigénio
ou Ar
> , P, T

Vv Moédulo i

P,

Figura 1.4 - Esquema para determinacdo do coeficiente global de transferéncia de

massa.

Escrevendo-se o balanco de massa no médulo para o escoamento do ar por dentro das
fibras e o da agua pela carcaga, a transferéncia de massa acontece por difusdo na direcao

X e por convecgao na dire¢do Z, conforme as Equagoes (I1.32) e (I1.33).

nD? nd? *
VL(COZ,LHAZ_COZ,LZ)L 2 'HTJ:NndKL(COZ'COLL)AZ (1L.32)
dc *
VL g;’L: =Kpa(coy-con,1) (1L33)

z=0 cooL=cCLI

z=L coyr=cn2
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Onde:
a ¢ a area especifica de contato, definida na Equacao (I1.34),

g = Nmde (11.34)

nDi2 _Nndg ’
4 4

D; ¢ o diametro interno da carcaca,

d. € o didmetro externo das fibras,

N ¢ o numero de fibras,

* J4 ~ ’ . oqr .
Coa. 1L € a concentragdo na fase liquida em equilibrio com a fase gasosa,

Coy 1 € aconcentragdo de oxigénio dissolvido no reservatorio,

vi € a velocidade da fase liquida na carcaca do modulo,

L ¢ o comprimento da fibra.

Integrando-se a equagao (I1.33) considerando C*Oz’ 1 constante, calcula-se a concentragdo

de oxigénio dissolvido na saida do modulo pela Equagao (I1.35).

* * L
Cro = copL -(CopL -CL1) €Xp [' Kpa V—J (1L35)
L

Fazendo-se o balango de massa no reservatério, chega-se a Equagao (I11.36).

dc L1
dt

=Q(crp-cpy) (1L36)

Onde:
V ¢ o volume de agua,

Q ¢ a vazao de circulagdo de agua pelo médulo.

Substituindo-se (I1.35) em (I1.36), obtém-se a Equagao (11.37).
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__1814___22%{1_exp('KLaLj}dt (1137)

*
Co2,L ~Cr4 VL

t=0, cL1= CLl(O)

t= t, CL1 — CLl(t)

A integracao da Equagdo (I1.37) resulta na Equagao (I1.38).

In LCU(O) =g{1—exp[_KLaLﬂt (11.38)

%
con-c () V VL

Acompanhando-se o aumento da concentragdo de oxigénio dissolvido com o tempo e
tracando-se a curva In I_CBLL —cLl(t)J x t, o coeficiente global de transferéncia de

massa pode ser determinado através do coeficiente angular da reta que melhor

representa os pontos experimentais.

[1.4.5. Reacdo na fase liquida

A resisténcia da fase liquida pode ser diminuida através de reagdo quimica na interface
com a membrana. A expressao para a resisténcia global nesta condi¢do ¢ apresentada na

Equagao (11.39).

I _Hop Hop 1 (11.39)
K, kg  ky  Ek;

onde E ¢ o fator de aumento de transferéncia de massa, E (do inglés, “enhancement
factor”), definido na Equacdo (I1.40) como a razdo entre os fluxos molares do soluto A

com e sem reacao quimica (KUMAR et al. 2003).

N A, com reagdo quimica

E=

(11.40)

N A, sem reagdo quimica
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Através de solugdes aproximadas de modelos de transferéncia de massa (DINDORE et
al., 2005, KUMAR et al., 2003) o fator de aumento de transferéncia de massa por reagao
quimica pode ser expresso em fun¢do do numero de Hatta, adimensional importante na
transferéncia gas/liquido que relaciona a conversdo maxima com o transporte difusivo

maximo no filme liquido (KORIKOV e SIRKAR, 2005), conforme Equagao (I1.41).

0 Conversao maxima no filme liquido
q=

= —— . , (IL41)
Transporte difusivo méximo no filme liquido

Reagdes lentas sdo caracterizadas por numero de Hatta menor ou igual a 0,3. Reagdes
rapidas, que ocorrem na interface gas/liquido, sdo caracterizadas por numero de Hatta

maior ou igual a 3 (AZEVEDO, 2003, KINNAN e JOHNSON, 2002).

A Equacdo (I1.42) apresenta a solugdo assintdtica aproximada para o fator de aumento
da transferéncia de massa através de fibras porosas, seguida por reacdo rapida

irreversivel de primeira ordem (DINDORE et al., 2005).

fkD
E=Ha=YV__ &L (1142)

kp

Onde:
k ¢ a taxa de reagao,
Dg, 1 ¢ o coeficiente de difusdao do gas no liquido,

ki o coeficiente de transferéncia de massa na fase liquida.

[1.4.6. CorrelacBes empiricas

Os coeficientes de transferéncia de massa na carcaga e dentro da fibra normalmente sdo
expressos através de correlagdes de numeros adimensionais. (NAGASE et al. 2005,
WICKRAMASINGHE et al. 2002, AHMED ¢ SEMMENS, 2004, SEMMENS et al.
2000, MATSUDA et al. 2000, AHMED E SEMMENS 1992a, YANG ¢ CUSSLER
1986).
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A correlagdo apresentada na Equacgao (I1.42) ¢ utilizada para expressar o escoamento na

carcaga.

Sh =0 ReP Sc™ (11.43)

Onde:

Sh, Re e Sc sdo os numeros adimensionais de Sherwood, Reynolds e Schmidt,
respectivamente,

a ¢ B sdo constantes empiricas que sdo determinadas pelo ajuste da correlagdo aos

pontos experimentais.

Considerando a transferéncia de oxigénio para a agua que circula pela carcaca, os

adimensionais sdo definidos nas Equag¢des (11.44), (11.45) e (11.46).

Sh = ntimero de Sherwood = KL De (11.44)
D o2, m20
Re = niimero de Reynolds = Devipr (IL45)
239
v .o Doo mo
Sc = nimero de Schmidt = —== == (1L.46)
pr Hp

Onde:

ki € o coeficiente de transferéncia de massa na fase liquida,
pr € a viscosidade da agua,

pL ¢ a densidade da 4agua,

vi € a velocidade da agua na carcaga,

D. ¢ o diametro equivalente do médulo,

Doz, mo € o coeficiente de difus@o do oxigénio na agua.

As constantes empiricas variam com a configuracdo do modulo e com as condigdes
operacionais. NAGASE et al. (2005) acharam diferentes valores para as constantes

empiricas no caso de escoamento paralelo e de escoamento cruzado de 4gua na carcaca
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de oxigenadores sangiiineos comercias. AHMED et al. (2004) acharam valores
crescentes para o e decrescente para § com a pressao parcial de oxigénio dentro da fibra.

GABELMAN e HWANG (1999) apresentam uma revisdo destas correlagdes.

O coeficiente de transferéncia de massa para escoamento dentro da fibra pode ser

estimado pela Equagdo de Lévéque, apresentada na Equacdo (11.47).
Sh =1,62 Gr (11.47)

onde Gr é o numero de Graetz definido na Equacao (11.48).

2
Gr—_diVve (11.48)
L DO2, Ar

Onde:

d; ¢ o diametro interno da fibra,
L ¢ o comprimento da fibra,

vi € a velocidade do ar na fibra,

Do2, ar € 0 coeficiente de difusdo do oxigénio no ar.

Para Gz < 4, isto é, para baixas velocidades, o valor estimado pela equagdo de Lévéque
¢ maior do que o observado experimentalmente uma vez que o efeito da polarizacao de
concentragdo nao ¢ considerado (YANG e CUSSLER,1986, WICKRAMASINGHE et
al., 2002, MAHMUD et al., 2004).

[1.4.7. Taxa de transferéncia de oxigénio

Existe uma grande variedade de equipamentos usados para transferir oxigénio em
processos bioldgicos, quimicos e fisicos. A diversidade de configuragdes e de condig¢des
operacionais se reflete em grandes diferencas de desempenho, que ¢ um dos principais
quesitos considerados para escolha de um equipamento. A Taxa de Transferéncia de
Oxigénio para adgua ¢ a base para comparagdo do desempenho de equipamentos usados
para oxigenacdo, mesmo que em condi¢cdes de processo este desempenho seja bem

diferente (WATER POLLUTION CONTROL FEDERATION, 1988).
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A norma da American Society of Civil Engineers (ASCE, 1992) descreve o
procedimento para determinag¢do da taxa de transferéncia de oxigénio através da
remocao do oxigénio dissolvido na 4gua pela adi¢ao de sulfito de sddio, em presenca de
um catalisador de cobalto, seguida de oxigenacdo. A medicdo da concentragdo de
oxigénio dissolvido com tempo, efetuada durante a oxigenacdo, permite calcular o

Coeficiente de Transferéncia de Massa, K a, e a Taxa de Transferéncia de Oxigénio.

A taxa de transferéncia de oxigénio para agua, apresentada na Equagdo (I11.49),
normalmente é padronizada para a condi¢do hipotética de temperatura igual a 20°C,
pressao atmosférica igual a 101325 Pa e concentracao de oxigénio dissolvido igual a

zero (GILLOT et al., 2005). A correcdo do coeficiente global de transferéncia de massa

com a temperatura ¢ apresentada na Equacao (I1.50).

No249ec = Kirggee Co2L (11.49)

20—
K ,0c =Kpp 1,024 307D (1150 )
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[1.5. O TRATAMENTO DE EFLUENTES

Para protecdo do meio ambiente e da satde publica, os efluentes municipais e
industriais devem ser tratados. O tratamento, normalmente dividido em primario,
secundario e terciario, consiste em um conjunto de operagdes e processos fisicos,
quimicos e bioldgicos para remogdo de s6lidos, matéria organica e nutrientes. A divisdo
em tratamento primario, secunddrio e terciario estd relacionada ao grau de remogao de

poluentes.

No tratamento primdrio de efluente sanitdrio, o material grosseiro responsavel por
problemas de entupimento e de abrasdo em equipamentos e tubulagdes sdo comumente
removidos por gradeamento, caixa de areia, caixa de gordura e por peneira estatica ou
rotativa. O material grosseiro retido no gradeamento e decantado na caixa de areia sdo
descartados como lixo em aterro sanitdrio. A gordura ndo solubilizada e solidos
suspensos leves, que além de formar uma escuma de aspecto e odor desagradavel sdo
responsaveis por entupimentos e por reducdo da eficiéncia do tratamento bioldgico,
ficam retidos na superficie da caixa de gordura de onde sdo periodicamente removidos
por caminhdo limpa-fossa. A instalagdo de peneiras aumenta a eficiéncia do tratamento
primario pela retengdo de solidos, como carogos e graos, em telas com abertura entre 1 e

2 mm.

O tratamento secundério consiste em processo bioldgico para remocdo do material
soluvel, coloidal e em suspensdo ndo removidos no tratamento primario. A qualidade
necessaria para o efluente apds o tratamento secundario ¢ imposta pela legislacdo ou
pela necessidade de reuso. VON SPERLING e CHERNICHARO (2002) apresentam
uma lista dos processos comumente usados para o tratamento secundario de efluente
sanitario, com as respectivas capacidades de atingir diferentes niveis de remocgao de
matéria organica ¢ de nutrientes. A maioria dos processos consegue atingir niveis de
remo¢dao de carga organica compativeis com as normas e critérios de langamento
existentes. Ja para a remoc¢do de nutrientes, a lista de processos possiveis € mais

limitada.
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Os tratamentos primdrio e secundario de efluente sanitdrio sdo considerados como
requisitos basicos para controle da polui¢do. VON SPERLING ¢ CHERNICHARO
(2002) discutem a dificuldade dos paises em desenvolvimento em cumprir a legislagdo e
defendem a implementag@o escalonada do tratamento de efluente sanitario. No Brasil, a
Resolugdao 357 de 17 de mar¢o de 2005 do Conselho Nacional do Meio Ambiente
estabelece as condigdes e os padrdes de lancamento de efluentes. Na Europa, com os
critérios de langamento mais restritivos que entram em vigor em 2005, espera-se o
aumento do custo operacional das estacdes de tratamento dos efluentes gerados por
pequenas comunidades (populagdo equivalente menor do que 15.000 habitantes) e das
penalidades no caso de ndo enquadramento. A adequagdo das plantas existentes aos

novos critérios tem sido fortemente incentivada (CHACHUAT et al. , 2005).

Nos processos biologicos para tratamento de efluentes a biomassa raramente estd
presente como células em suspensdao. Nos biorrreatores, os microrganismos sao
selecionados por sua habilidade de formar agregados ou flocos, como no processo de
lodos ativados, ou por sua habilidade de aderéncia em suporte solido, como em filtros

biologicos e em reatores de leito fluidizado.

[1.5.1. O processo de lodos ativados

A Figura IL.5 apresenta um esquema do processo de lodos ativados para tratamento

secundario de efluentes.

Efluente Reator
Priméario i > Bioldgico

Efluente
Secundario

Decantador
Secundario

Reciclo de Lodo Descarte de Lodo

»
|

A

Figura IL.5 - Esquema do processo de lodos ativados.
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No reator biolégico aerdbio e continuo, o lodo ou biomassa mantida em suspensao
oxida a matéria organica soliivel em presenca de oxigénio. A oxigenagao ¢ realizada via
equipamentos especificos de forma a manter a concentracao de oxigénio dissolvido no

meio liquido normalmente em torno de 2 mg/L.

Para operagdo continua do processo, no decantador secundario a biomassa em
suspensao ¢ separada do efluente tratado que apresenta baixa carga organica. O reciclo e
o descarte do lodo, concentrado no fundo do decantador, sdo controlados de forma a
manter a concentragdo de biomassa ativa em suspensao no reator em equilibrio com a

carga organica do efluente primario.

O processo gera como residuo o lodo que deve ser descartado. Em estagdes de
tratamento de efluentes onde o volume gerado é pequeno, opta-se pelo descarte de lodo
via caminhdo limpa-fossa, ou seja, sem condiciona-lo previamente. Existem diversos
sistemas para reduc¢do do volume através de desaguamento do lodo como, por exemplo,

centrifugas, filtros prensa, prensas desaguadoras e leitos de secagem.

Algumas das modificagdes possiveis do processo convencional sdo:
— A aeracdo intermitente (CHACHUAT et al.,, 2005) para reducao do custo
operacional e para remog¢ado de nitrogénio;
— Substitui¢ao do ar por oxigénio puro para aumentar a capacidade de remocao de
carga organica;

— Substitui¢do da decantacdo secundaria por filtragdo em membranas.

A separacao de s6lidos por membranas de micro ou de ultrafiltracdo permite aumentar a
concentragdo de biomassa e conseqlientemente reduzir o volume do reator. Outras
vantagens sao a reten¢ao total de sélidos, o aumento da eficiéncia de remogao de carga
orginica e a facilidade operacional propiciada pela completa automacdo. Existem
inimeras referéncias sobre o desenvolvimento, a aplicagdo e a otimizagdo do processo
bioldgico seguido de separacdo de solidos por membranas. STEPHENSON et al. (2000)

fazem uma revisdo sobre o assunto.

Em empreendimentos residenciais e comerciais, o processo de lodos ativados nem

sempre ¢ a melhor alternativa para o tratamento de efluentes. A area ocupada, o
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investimento e o custo operacional sdo os principais fatores que devem ser considerados
na selecdo do processo e no projeto das Estagdes de Tratamento de Efluentes. A
operacdo ¢ a manutencdo simples também sdo requisitos fundamentais (RODGERS e
PRENDERGAST, 2005). As maiores parcelas do custo operacional estdo associadas ao
descarte de lodo e a aeracdao. Quanto maior o biorreator, menor a geragao de sélidos e

maior o custo com a aeracdo (YOON et al., 2004).

[1.5.2. Imobilizagdo da biomassa em biofilmes

O termo biofilme abrange uma larga cole¢do de diferentes estruturas. Nas ultimas duas
décadas, os biofilmes foram reconhecidos como habitats altamente estruturados
encontrados em praticamente todas as interfaces que tenham sido expostas a dgua por

algum tempo.

Biofilmes sao constituidos de microrganismos, substancias poliméricas extracelulares e
agua (> 95%), organizados em uma estrutura porosa (HEBERT-GUILLOU et al., 2000).
Nos anos 80, os biofilmes eram representado por uma estrutura simplificada plana de
espessura constante. Os avangos das técnicas de microscopia, das analises fisico-
quimicas e da biologia molecular revelaram uma estrutura tridimensional complexa
(STAMS e ELFERINK, 1997). Um dos modelos recentes representa a estrutura sob a
forma de cogumelos. Entre os caules dos cogumelos se formam canais que permitem a
circulagdo de liquido e a transferéncia de oxigénio e de substrato por convecgdo

(WINPENNY et al., 2000).

A estrutura dos biofilmes depende de varios fatores como:
— Interface entre fases (combinag¢do entre sélida, liquida e gasosa);
— Composicao e rugosidade do suporte;
— Composigdo e concentragao do substrato;
— Mudangas no meio ambiente: luminosidade, temperatura, pH, concentragcao de
oxigénio, etc.;
— Colonizagao inicial: adesdo e desprendimento;
— Interacdo entre os microorganismos: competi¢do, cooperagao, predacao, etc.;

— Condigdes hidrodinamicas: regime laminar ou turbulento, abrasao, etc.;
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Em paralelo a investigagao experimental, a modelagem matemadtica tenta explicar o
desenvolvimento, a estrutura e as interagdes existentes nos biofilmes (BEYENAL e

LEWANDOWSKY, 2005, MORGENROTH e WILDERER, 1999).

A adesao de bactérias a uma superficie e a formacao do biofilme acontece em duas
etapas. A primeira ¢ reversivel e envolve caracteristicas fisico-quimicas da superficie
como o potencial zeta. A segunda ¢ irreversivel e envolve a sintese de substancias
poliméricas extracelulares e a cementagdo do biofilme (TERRADA et al., 2005,
COSTERTON, J.W., 1999). Ao avaliar a etapa inicial de adesdo em membranas com
superficie modificada, TERRADA et al. (2005) concluiram que a rugosidade na
superficie promove a adesdo mesmo nas membranas cujas superficies apresentaram

forgas repulsivas.

Segundo HEBERT-GUILLOU et al. (2000) em escala macroscépica os biofilmes se

comportam como uma camada de 4gua estagnada em uma superficie.

O crescimento indesejavel de biofilmes podem causar riscos a saude por contaminagao
bacteriologica em hospitais, em sistemas de abastecimento de agua e em sistemas de
climatizacao de ambientes. Em instalagdes industriais o crescimento de biofilme ¢ um
dos responsaveis pelo aumento da perda de carga, pelo aumento da resisténcia a

transferéncia de calor e pela corrosdao em superficies.

11.5.3. Biofilmes em reatores para tratamento de efluentes

A imobilizacdo da biomassa, na forma de biofilmes aderidos a um suporte soélido,
permite a separagdo do tempo de retenc¢ao hidraulico do tempo de retengdo celular, ndo
havendo a necessidade de reciclo de lodo para manter a concentracdo de biomassa no

biorreator.
A alta concentragdo de biomassa no biorreator, 5 a 10 vezes maior do que no processo

de lodos ativados, permite alcancar altas taxas de remocao de carga organica em

volumes relativamente pequenos (HIBIYA et al. 2004).

35



O suporte para crescimento do biofilme no biorreator pode ser fixo ou movel
(fluidizado). O biorreator pode ser operado de forma continua ou em batelada A
retengdo de bactérias de crescimento lento, como as nitrificantes por exemplo, e o
arranjo espacial que permite a proximidade de espécies diferentes favorecem a

degradacao de moléculas recalcitrantes e a remocao de nitrogénio.

RAO et al. (2005), por exemplo, estudaram o tratamento de efluente industrial em
biorreator com crescimento de biofilme aderido a particulas carvdo ativado granular.
Dentre as vantagens da utilizacdo do carvado ativado granular estdo a capacidade de
adsor¢ao de compostos recalcitrantes, a alta area superficial e a alta porosidade, que
facilita a colonizagdo inicial. O biorreator operado em batelada, com crescimento dos
microrganismos em suspensdo, alcangou 47,1% de remocdo da carga inicial de 1,7
kgDQO/m’.d. Com o crescimento aderido em carvio ativado, foi possivel alcancar 78%
de remogdo da mesma carga inicial. A concentracdo de DQO em torno de 6000 mg/L, a
relagdo DQO/DBO em torno de 3 e a alta concentragao de solidos dissolvidos, em torno
de 11 g/L, demonstram a complexidade do efluente industrial, constituido de uma

mistura dos efluentes de aproximadamente 100 industrias quimicas.

HOSSEINI e BORGHEI (2005) avaliaram o tratamento de efluente contendo fenol por
biofilme aderido em suportes de polietileno fluidizados no biorreator. O estudo foi
conduzido em dois biorreatores em série alimentados com efluente sintético.
Concentragdes de fenol variando entre 200 e 800 mg/L e diferentes tempos de retengcao
hidraulico, variando entre 8 ¢ 24 horas, foram avaliados. A DQO total foi mantida em
800 mg/L. Considerando que cada mg de fenol contribui com 2,15 mg de DQO, a
eficiéncia maxima de remog¢ao de DQO foi alcancada para a razdo DQO referente ao
fenol/DQO total igual a 0,6 em todos os tempos de retengao avaliados. A observagao do

biofilme ao microscopio mostrou a predominancia de bactérias filamentosas.

LOUKIDOU e ZOUBOULIS (2001) estudaram o tratamento de chorume em
biorreatores com crescimento de biofilme em carvao ativado granular e em suportes de
poliuretano, ambos fluidizados. Para remocao de nitrogénio através da nitrificacdo e da
denitrificacdo, os biorreatores foram operados em batelada com fases aerdbias e
anodxicas alternadas. O tempo de retencao hidraulico foi mantido entre 20 e 24 dias. O

biorreator com carvao ativado se mostrou mais eficiente, alcangando 81% de remocao

36



da DQO inicial de 5000 mg/L, 90% de remog¢ao da DBO inicial de 1000 mg/L e 85% de

remog¢ao da concentracdo inicial de nitrogénio amoniacal de 1800 mg/L.

Para atender as diretrizes européias quanto a remoc¢do de carga organica (75%), de
nitrogénio (70-80%) e de solidos suspensos (90%), GALVEZ et al. 2003 estudaram a
influéncia da carga volumétrica e da vazdo de ar em um biofiltro submerso
desenvolvido em duas colunas unidas pela parte inferior formando um “U”. Na primeira
coluna, o biofiltro aerado de fluxo descendente era responsavel pela remog¢ao de carga
organica e pela nitrificacdo. A segunda coluna, anoéxica e de fluxo ascendente, era
responsavel pela denitrificacdo. Material reciclado da construgdo civil constituido de
argila foi usado como suporte. A partir dos resultados de 12 meses de operagdo em
diferentes condig¢des, os autores determinaram a carga volumétrica maxima igual a
0,354 m*>/m* h, correspondente ao tempo de retencdo de 1,6 horas, para atendimento das
diretrizes européias quanto a remog¢ao de nitrogénio. Considerando a concentracdo de
DQO de 450 mg/L e de nitrogénio total de 80 mg/L, a carga maxima corresponde a 3,8
kgDQO/m’.d ¢ a 0,7 kgN/m’.d.

[1.5.4. Biofilmes e membranas em reatores para tratamento de

efluentes

Membranas tém sido usadas como suporte para crescimento de biofilme visando a
transferéncia de oxigénio ou a permeacao de poluentes especificos como, por exemplo,
compostos organicos volateis que sdo degradados pelo biofilme (EMANUELSSON et
al., 2004).

Um esquema da transferéncia de oxigé€nio para o biofilme através de membrana ¢

apresentado na Figura II.6.
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Figura I1.6 - Diagrama esquematico da transferéncia de massa através de membranas

usadas como suporte para crescimento de biofilme.

Oxigénio puro normalmente ¢ utilizado em moddulos de membranas porosas com as
fibras seladas nas pontas. Mantendo-se a pressao nas fibras abaixo do ponto de bolha, o
oxigeénio ¢ transferido para o liquido sem a formagdo de bolhas, o que corresponde a
100% de eficiéncia de transferéncia. Para comprovar que o oxigénio permeado pela
membrana sem a formacao de bolhas ¢ todo consumido pelo biofilme na interface com a
membrana, BRINDLE e STEPHENSON (1999) investigaram a transferéncia de
oxigénio puro através de membranas porosas para a remog¢do de nitrogénio de uma
solucdo de bicarbonato de amdnio. Sabendo-se que para remogdo de 1 g de nitrogénio
amoniacal sdo necessarios 4,6 g de oxigénio, a pressdo do oxigénio nas fibras foi
ajustada para manter a concentragdo de oxigénio dissolvido no biorreator proxima a
zero. Nestas condi¢des, todo o oxigénio transferido através da membrana ¢ consumido
pelo biofilme. Os autores concluiram que nas condigdes testadas 98% do oxigénio
transferido foi consumido pelo biofilme. O restante foi perdido na forma de oxigénio

dissolvido.
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O ar normalmente ¢ utilizado como fonte de oxigénio em modulos que permitem o seu
escoamento por dentro das fibras. Neste caso, o nitrogénio também permeia pela
membrana. Por ndo ser consumido pelo biofilme e ser pouco soluvel na agua, o
nitrogénio permeado pela membrana deixa o reator em forma de bolhas. O mesmo
acontece com o excesso de oxigénio transferido que nao ¢ dissolvido na agua e nao ¢

consumido pelo biofilme.

Devido a alta solubilidade, o gés carbonico gerado na reagdo de oxidagdo da matéria
organica também permeia pela membrana. O mesmo acontece com o vapor d’agua
(METZ et al. 2005, TAN, et al. 2005). FANG et al. (2004) estudaram a condensagao de
agua em membranas de silicone. Devido a alta permeabilidade da 4gua nas membranas
comerciais, a fase gasosa dentro das fibras se torna saturada com vapor d’agua. A
reducdo da vazao de gas pela permeagdo ou a reducio da temperatura podem causar sua
condensagdo nas fibras. Para facilitar a saida da 4gua condensada, os autores sugerem
que os mddulos com escoamento de ar dentro das fibras sejam mantidos na vertical com
escoamento do gas de cima para baixo. Para mdédulos com fibras seladas nas pontas,
SEMMENS (1991) patenteou a selagem individual das fibras com um material
hidrofobico, permeavel a agua. No caso de membranas microporosas, a ponta ¢ molhada
por um solvente miscivel em 4dgua, como alcool, ou por um surfactante. O vapor d’adgua
condensado passa pelos poros “molhados” da membrana, que assim permanecem por

capilaridade.

O crescimento do biofilme ¢ limitado pelas concentragdes de substrato e/ou de oxigénio.
Os perfis de concentracdo de oxigénio e de substrato para os biofilmes que crescem
aderidos aos suportes convencionais ndo permeaveis ¢ as membranas sao ilustrados na

Figura I1.7.
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Figura I1.7 - Perfis de concentragdo de oxigénio e de substrato em biofilme aderido a
suporte ndo permedvel e & membranas permedveis ao oxigénio (SEMMENS et

al., 2003).

Nos biofilmes que crescem em suportes convencionais, o oxigénio € o substrato sao
transferidos por difusdo através do biofilme em dire¢do ao suporte. A camada ativa
aerdbica tem espessura correspondente a penetracdo do oxigénio no biofilme (CASEY
et al., 1999). Nos biofilmes que crescem aderidos a membranas permedveis, 0 0xigénio
e o substrato sdo transferidos por difusdo em dire¢des opostas (NICOLELLA et al.,

2000).

A concentracdao de oxigénio dissolvido proximo a superficie da membrana ¢ alta mas a
concentragdo de substrato ¢ baixa, o que favorece o crescimento de bactérias
nitrificantes. No centro do biofilme, as concentragdes de oxigénio e de substrato
favorecem o crescimento de bactérias aerdbicas heterotroficas. Na camada externa do
biofilme, a alta concentragao de substrato e a baixa concentracao de oxigénio favorecem
a denitrificacdo (ESSILA, SEMMENS e VOLLER, 2000, SEMMENS et al., 2003,
RISHELL, 2004, SATOH et al., 2004,). Por este modelo, os biorreatores com
crescimento de biofilme aderido a superficie de membranas poderiam remover a carga

orgdnica e a carga nitrogenada, através da nitrificacdo e denitrificacdo simultaneas.

HIBIYA et al. (2004) usaram microeletrodos € modelagem matematica para estudar a
penetragdo do oxigénio em biofilmes aderidos a suportes porosos fluidizados no

biorreator. A avaliacdo da qualidade do efluente tratado em dois biorreatores com
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biofilmes de espessuras diferentes confirmou a maior remog¢ao de carga organica no
biorreator com biofilme fino (120 um) e a maior remog¢ao de nitrogénio no biorreator
com biofilme espesso (1200 um). Os autores observaram que o oxigénio penetra
completamente em biofilmes com espessura de até 300 um. Embora a penetragdo do
oxigénio aumente com a espessura do biofilme, a razao entre a penetracdo do oxigénio e
a espessura diminui, aumentando a espessura da camada andxica responsavel pela

denitrificagao.

Outro estudo realizado com microeletrodos revelou que a penetragdo, a concentragao de
oxigénio e a taxa de respiragao no biofilme alcangadas com o oxigénio puro sao maiores

do que as alcangadas com ar (STEPHENSON et al., 2000).

A ocorréncia de nitrificagdo e de denitrificagdo simultaneas também foi confirmada
pelos resultados obtidos no tratamento de efluente sanitario sintético em biorreator com
biofilme aderido a membranas porosas (HIBIYA et al., 2003). A pressdo manométrica

de ar nas fibras, fechadas na saida, foi mantida igual a 10 kPa. A distribuicao de

+ -

concentragdo de NHs e de NO;, e o pH foram medidos através de microeletrodos e a
técnica de FISH (“Fluorescence In Situ Hybridization) foi usada para tentar detectar
grupos especificos de bactérias. Os autores atingiram 90% de remocdo da carga

alimentada igual a 0,16 kg N/m’.dia através do controle da transferéncia de oxigénio.

Uma investigacao similar foi feita por TERADA et al. (2003) para um efluente sintético
mais concentrado, simulando o efluente proveniente de suinocultura. Com tempo de
retengdo de 15 dias, atingiu-se a remoc¢do média de 83% em relacdo a carga de 0,27 kg

N/m’.d.

As membranas utilizadas tanto por HIBIYA et al. (2003) quanto por TERADA et al.
(2003) foram modificadas com a introdugdo de grupos dietilamino, o que, segundo os

autores, aumenta a adesao de bactérias nitrificantes.
BRINDLE e STEPHENSON (1996) avaliaram a nitrificagdo em um biorreator

construido com membranas porosas seladas e pressurizadas com oxigénio puro. Os

autores reportam 99% de remog¢do de nitrogénio amoniacal de efluente secundario
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sintético contendo entre 30 e 50 mg/L de amdnia e DQO menor do que 0,5 mg/L, para a
taxa de 0,2 kg NH4-N/m’.d na alimentagio. Em outro trabalho, BRINDLE et al. (1997)

reportaram para a taxa de 1,2 kg NH,;-N/m’.d a eficiéncia de 91% de remogio.

Taxas de remocdo de 4,5 kg/m’.d de DQO e de 1 kg/m’.d de nitrogénio foram obtidas
por SEMMENS et al. (2003) durante a avaliacdo simultdnea da remog¢do de DQO e de
nitrogénio de um efluente sintético com alta concentracdo de amonia (COD/N = 5). Os
autores observaram o crescimento excessivo do biofilme ¢ através de tracadores
comprovaram a reducdo do tempo de retengdo hidraulico no biorreator de 6 horas,

calculado com o reator vazio, para aproximadamente 1 hora.

CASEY et al. (2000) estudaram a influéncia da velocidade de escoamento do liquido na
estrutura do biofilme e na transferéncia de massa no biorreator. Comparando os
resultados obtidos para as velocidades de 2, 6 e 12 cm/s, os autores concluiram que
quanto maior velocidade, maior a resisténcia da estrutura do biofilme a difusdo do
substrato. Por apresentar uma estrutura mais aberta, um maior coeficiente de difusdo e,
conseqiientemente, uma maior taxa de consumo de substrato foram observados para
biofilme formado em velocidade mais baixa. Como referéncia, na Tabela II.3 sdo

apresentadas as velocidades usadas em alguns dos trabalhos publicados em literatura.

Tabela I1.3 — Velocidades de escoamento de liquido publicadas em literatura para

reatores nos quais o biofilme cresce aderido a superficie de membranas.

Area especifica | Densidade de | Velocidade | Referéncia
(m*/m’) empacotamento (cm/s)
(%0)
511 4 2 PANKHANIA et al. (1999)
50 3 5 TERADA et al. (2003)
447 3 5 BRINDLE, et al. (1999)
447 3,1 10 BRINDLE e STEPHENSON (1997)
185 1,3 10 BRINDLE et al.(1997)

O suprimento de oxigénio ¢ a velocidade de recirculagdo de efluente no moédulo estdo

relacionados ao consumo de energia para a operagao do biorreator e conseqiientemente
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ao custo operacional. PANKHANIA et al. (1999) avaliaram o efeito da velocidade de
recirculagdo do efluente na eficiéncia do biorreator, em condi¢des de mistura completa e
de escoamento empistonado. Na condi¢do de mistura completa, a eficiéncia méxima de
89% foi alcancada para carga volumétrica de 24,5 kgDQO/m’.d na alimentagdo e
velocidade de recirculacao igual a 2 cm/s. Na condi¢do de escoamento empistonado,
correspondente a alimentacdo do efluente sem recirculacdo pelo mddulo, a eficiéncia
méxima de 86% foi alcangada para carga volumétrica de 5,8 kgDQO/m’.d na
alimentagdo. Os autores atribuiram a menor capacidade de remocdo de carga orgénica
na condicdo de escoamento empistonado a limitagdo de transferéncia de massa do
substrato no biofilme. Em trabalho similar, BRINDLE et al. (1999) obtiveram 81% de
remogdo de DQO para a carga de 27 kgDQO/m’.d durante operagio de um biorreator
em condicdo de escoamento empistonado. Nos dois trabalhos foram utilizadas fibras

porosas, seladas na ponta, pressurizadas com oxigénio puro.

BELYAVEV et al. (2003) e SEMMENS (2003) estimaram a poténcia necessaria para o

escoamento do ar pelas fibras pela Equagado (IL.51).

k-1
ko
P=9%RT (i—zj -1 (1L51)
ni- 1
Onde:

P = poténcia,

Q = vazao méssica de ar na saida do soprador ou do compressor,
k=1,4, para o ar

R = constante dos gases, 8,314 J/gmol K

T = temperatura ambiente,

P, = pressdo na entrada do compressor,

P, = pressdo na saida do compressor,

n = eficiéncia do soprador ou do compressor (entre 0,7 € 0,8).
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A mesma equagdo ¢ usada para calcular a poténcia necessaria para o suprimento de
oxigénio através de difusores poroso. Neste caso, a eficiéncia de transferéncia de

oxigénio ¢ fun¢do do nivel de liquido no biorreator.

A transferéncia de oxigénio através de membranas ¢ ajustada pela pressdo média na
alimentacdo que ¢ funcdo da pressdo na entrada e da perda de carga no biorreator. A
vazdo de escoamento de ar pelas fibras ¢ funcdo da perda de carga no moddulo. A
poténcia requerida para a transferéncia do oxigénio através da membrana pode ser
reduzida através da reducdo da vazdo e da pressdo de operacdo em relagdo aos sistemas

de ar difuso.

Quanto maior a resisténcia da membrana a transferéncia de oxigénio, maior a pressdo de
operacdo e maior a poténcia requerida para o sistema de suprimento de ar. A resisténcia
a transferéncia de oxigénio através de membranas porosas € desprezivel. Entretanto, a
obstrucdo dos poros por dleos e graxas ou pela propria dgua, quando em presenga de
surfactantes, praticamente interrompe a transferéncia de oxigénio (VOSS et al. 1999,

SEMMENS, 2003).

A camada superficial densa das membranas compostas impede a obstru¢do dos poros.
No entanto, ela representa uma resisténcia adicional a transferéncia de massa. Outro
problema decorrente da utilizacdo de membranas compostas ¢ a fraca adesdo do
biofilme na superficie densa que facilita seu descolamento e reduz a eficiéncia do

biorreator.

Para avaliar possibilidade de utilizacdo de membranas compostas como suporte para
crescimento de biofilmes em reatores para tratamento secundario de efluentes,
membranas desenvolvidas para separacdo de ar foram pesquisadas para
desenvolvimento deste trabalho. A vantagem do aumento da concentracdo de oxigénio
no permeado, ndo citada em literatura, e desvantagens como a fraca adesdo do biofilme
e a resisténcia adicional a transferéncia de massa foram examinadas em aparatos

experimentais descritos a seguir.
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. MATERIAIS E METODOS

Seguindo as etapas de realizagdo do trabalho, primeiramente sdo apresentados os
critérios usados para caracterizacao e selegdo da membrana e uma breve descricao da

montagem dos mddulos.

Antes da operagdo como um biorreator, o médulo foi operado como um permeador e
posteriormente como um contactor gas/liquido. Nestas etapas, as capacidades de
enriquecimento do ar e de dissolucdo de oxigénio em 4gua foram avaliadas,
respectivamente. As condi¢des experimentais e as variaveis, controladas e medidas, em

cada etapa da avaliagdo do modulo foram descritas separadamente.

I11.1. CARACTERIZACAO DA MEMBRANA

Como um dos objetivos do trabalho ¢ aumentar a concentragdo do oxigénio no ar
transferido para o biofilme, duas fibras compostas, hidrofobicas, fabricadas para
separacao de ar, foram avaliadas. As caracteristicas das fibras identificadas como M4 e
MBS, fornecidas pela Innovative Membrane Systems (IMS), sdo apresentadas na Tabela

III.1.

As permeabilidades ao oxigénio e ao nitrogénio puros foram determinadas em amostras
de aproximadamente 20 cm de fibra, através da medida de vazdo de permeado em
funcdo da pressdo transmembrana. De acordo com a Equagao (I1.5), tragando o grafico
do fluxo em func¢do da pressdo transmembrana, a permeabilidade pode ser calculada

através do coeficiente angular da reta ajustada aos pontos experimentais.

Como a rugosidade na superficie da membrana favorece a adesdo do biofilme, imagens
de Microscopia Eletronica de Varredura foram feitas para observacdo das fibras. Para
nao danificar a se¢do das fibras, as amostras foram fraturadas ap6s congelamento com
nitrogénio liquido. Para observagdo no Microscopio Eletronico de Varredura JEOL JSM
5300, as amostras fixadas em pecas apropriadas foram cobertas por uma fina camada de

ouro no metalizador ION-SPUTTERING IFC 1500 -JEOL.
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Finalmente, para verificar a capacidade de adesdo de biofilme, pedagos das fibras foram

mergulhados em um becher contendo efluente sanitario sob aeracgao.

Tabela I11.1 - Caracteristicas das membranas avaliadas.

Suporte Didmetro Diametro Espessura
Membrana Poroso/Camada externo Interno €
Superficial Densa de (pm) d; (um) (um)
M4 Polissulfona/Silicone 587 312 137,5
M8 Polietersulfona/Teflon 714 409 152,5

Por apresentar maior permeabilidade e maior fator de separagdo ideal, a membrana M8

foi escolhida para desenvolvimento do trabalho.

[11.2. MONTAGEM DOS MODULOS

A membrana M8 foi desenvolvida para producdo de nitrogénio em permeadores
comerciais cuja configuragdo ¢ inapropriada para a aplicagdio em biorreatores,

principalmente devido a alta densidade de empacotamento.

Para operacdo como biorreator, 0 mddulo foi concebido com fibras espagadas para que

toda a area de membrana estivesse livre para a adesdao do biofilme.

Os modulos apresentados na Figura III.1 foram montados com tubos de acrilico e
conexdes de PVC e identificados pelo nimero de fibras. O moédulo M8-18, com 18
fibras, foi montado com conexdes de 2”. O médulo M8-59, com 59 fibras, foi montado

com conexOes de 1” e o modulo M8-87, com 87 fibras foi montado 1 %4”.
A baixa densidade de empacotamento ¢ o espagamento entre as fibras foram os

principais requisitos para a configuracdo desenvolvida visando o crescimento do

biofilme entre as fibras.
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Saida de gas Entrada de liquido : : i * Entrada de gas :

Figura III.1 - Modulos M8-18 e M8-87 construidos para o desenvolvimento do trabalho.

Para a entrada e a saida de liquido da carcaga, conexdes tipo Té foram roscadas nas
extremidades dos tubos de acrilico. As fibras foram coladas em Niples roscados nos
Tés. Dois pedacos de tela presos a um dos Niples de PVC foram usados para manter o

espacamento entre as fibras (Figura I11.2).

Figura I11.2 - Colagem das fibras em Niple de 1” de PVC..

Para a colagem das fibras no Niple, o espaco vazio deixado entre elas foi preenchido
com resina epdxi (Araldite tipo 24 horas), com auxilio de uma seringa. Para evitar a
obstrugdo das fibras com a resina, a extremidade de cada uma foi selada com fogo.
Ap6s aproximadamente 3 horas de cura, o excesso de resina foi cortado juntamente com
as extremidades seladas das fibras. Na Figura II1.3 observa-se a extremidade aberta das

fibras apds o corte.
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Figura II1.3 - Extremidade das fibras - modulo M8-18.

Para que o Niple pudesse ser roscado ao T¢€, as fibras presas ao segundo pedaco de tela
foram passadas por dentro do mddulo (Figura II1.4). Para colagem das fibras, a tela foi
esticada e presa no segundo Niple. O modulo foi colocado em posigdo vertical e a resina
epoxi (Araldite tipo 24 horas) foi injetada através de seringa pelo T€. Para manter as
fibras esticadas durante a cura da resina e evitar sua coalescéncia com o escoamento de
agua pelo modulo, um peso foi usado para tensiond-las. Apos a cura, o excesso de resina

foi cortado juntamente com a extremidade das fibras.

Figura II1.4 - Detalhe da montagem do modulo M8-87.

As dimensdes das fibras e do tubo de acrilico usadas para calcular as dimensdes

caracteristicas dos modulos estdo apresentadas na Tabela II1.2.
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O diametro equivalente, D,, usado no calculo do nimero de Reynolds na carcaca, ¢

definido na Equacao (III.1).

4 4
D, = II.1
® (xD;+ Nnd,) ( )

4(75])12 _Nnng

Onde:
D; é o diametro interno do tubo de acrilico,

d. é 0 diametro externo das fibras.

A érea especifica, a, foi definida na equagdo (I1.34). A 4area de permeagdo através da

membrana usada para o calculo do fluxo, 4y, ¢ calculada pela Equagao (I11.2).
Ay=Nnd, L (IL2)

Onde:
N € o namero de fibras

L ¢ o comprimento da fibras.

A area da secdo reta do modulo, As, usada para o calculo de velocidade de escoamento

de liquido pela carcaga, ¢ definida pela Equacgdo (III.3).

=nDi2 _Nndg
4 4

Ag (111.3)

A densidade de empacotamento, definida como o percentual da area da secdo reta do

tubo ocupado pelas fibras, ¢ calculada pela Equagao (I11.4).

42
N N 42
Densidade de Empacotamento = = 2e (I1.4)
T Di Di
4
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Tabela III.2- Caracteristicas dos modulos construidos para o desenvolvimento do

trabalho .
Modulo N L D; D. a Awm As | Densidade
Empacotamento
(%)
(cm) (cm) (cm) | (cm*/em’®) | (cm?) (cm?)

M8-18 18 55 1,53 0,80 2,28 223 1,77 3,9
M8-59 59 39 2,58 0,94 2,65 516 4,99 4,5
MS8-87 87 68 3,90 1,46 1,68 1327 11,6 2,9

O controle da fabricagdo do mddulo foi feito através da medigdo da permeabilidade ao
oxigénio e ao nitrogénio puros e da determinagdo do fator de separagdo oxigé€nio/nitro-

génio.

As medidas da permeabilidade dos gases puros foram realizadas com a saida de gas e a
entrada de liquido fechadas. Desta forma, o gas alimentado pelas fibras ¢ forcado a
permear pela membrana e sair pela conexdo na carcaca identificada na Figura III.1
como saida de liquido. A pressao interna das fibras foi medida em mandmetro e a vazao

de gés permeado em um bolhometro.

A confirmacdo dos valores observados para a fibra indicaram que ndo havia defeitos

como fibras partidas e rachaduras na resina.

[11.3. CARACTERIZACAO DOS MODULOS

Segundo o Modelo das Resisténcias em Série, existem trés resisténcias a transferéncia
de oxigénio para o biofilme: a da camada limite gasosa na superficie interna, a da
membrana composta e a da camada limite liquida na superficie externa. A resisténcia da
camada limite liquida na superficie externa da membrana ¢ modificada pelo biofilme
que consome o oxigénio transferido. Para que a transferéncia através da membrana
pudesse ser ajustada ao consumo de oxigénio pelo biofilme julgou-se importante o

conhecimento do desempenho do modulo como permeador para concentracao do
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oxigénio e como contactor gas/liquido para a dissolugdo do oxigénio permeado em

agua.

Primeiramente a capacidade de enriquecimento do permeado com oxigénio foi avaliada
em algumas condi¢des de pressao e de vazao de ar dentro das fibras. Nesta fase de
operacdo como um permeador espera-se que a principal resisténcia a transferéncia de

oxigénio seja exercida pela membrana.

Em seguida, a capacidade de transferéncia de oxigénio para agua e a resisténcia da
camada limite liquida foram avaliadas em funcao da pressdo parcial de oxigénio dentro

das fibras e da velocidade da dgua na carcaga.

Os resultados obtidos foram usados como base para operagdo e para avaliagdo da

transferéncia de massa para o biofilme.

[11.3.1. Permeador para Separacdo Oxigénio/Nitrogénio

Ao pressurizar as fibras com ar, mantendo a saida fechada, tanto o oxigénio, quanto o
nitrogénio sao forcados a permear pela membrana. Nesta condi¢do, a composi¢cdo do

permeado ¢ a mesma da alimentagdo.

Ao abrir a saida de gés, o equilibrio entre os componentes ¢ estabelecido dentro das
fibras e a concentragdo do componente mais permeavel, neste caso o oxigénio, aumenta
no permeado. Com o objetivo de aumentar a concentragdo de oxigénio no permeado, o
fluxo, o fator de separacdo e a recuperacao foram avaliados em funcdo da pressdo de

alimentacdo e da velocidade de escoamento do ar.

111.3.1.1. Aparato Experimental

O desempenho dos modulos quanto a capacidade de enriquecimento do permeado com

o oxigénio foi avaliado no esquema experimental apresentado na Figura IIL.5.
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Figura III.5 - Aparato experimental usado para avaliagdo dos modulos como

permeadores para concentragdo de oxigénio.

As pressoes na entrada do moddulo e na saida de concentrado foram lidas nos
mandmetros PI-101 e PI-102, respectivamente. O transmissor de pressao diferencial
DPI-101 (SMAR, escala 0-5000 mmH,O) foi usado para medir pressdes na entrada, na

saida e o diferencial entre esses dois pontos.

O analisador de oxigénio AE-101 (Servomex, modelo 1175) foi usado para medir a
concentragdo de oxigénio no concentrado e no permeado. As medi¢des das vazdes de
concentrado (FI-101) e de permeado (FI-102) foram feitas por rotametros e por
bolhdmetros, dependendo da faixa. A valvula micrométrica C101 permitiu controlar a
pressdo de saida do ar concentrado em nitrogénio. A valvula reguladora de pressao
(PCV-101), instalada na central de gases do laboratorio, manteve a pressdo na entrada

do moddulo constante.

111.3.1.2. Variaveis

As variaveis controladas durante a avaliagdo do mdédulo como permeador foram:

— Pressdo na entrada do modulo, P;, através da valvula reguladora de pressao
PCV-101;

— Pressdo na saida de concentrado, P, através da valvula micrométrica C101;

As varidveis medidas durante a avaliagdo do modulo como permeador foram:

— Vazdo volumétrica de permeado Qp, através do rotametro FI-101;
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— Vazao volumétrica de concentrado, Q,, através do rotametro FI-102;

— Temperatura do ar, Tg, através do sensor TI-101;

— Fragdo molar de oxigénio na entrada do modulo, yo» 1, através do analisador de
oxigénio AE-101;

— Fragdo molar de oxigénio no permeado, yo p, através do analisador de oxigénio
AE-101;

— Fragdo molar de oxigénio no concentrado, yo» 2, através do analisador de

oxigénio AE-101;

As vazdes e as fragdes molares de oxigé€nio no concentrado e no permeado foram
avaliadas em duas condicoes:
1) Pressdo na entrada do modulo constante e pressdo na saida de concentrado
variavel.
2) Pressdao na saida de concentrado constante e pressao na entrada do moddulo

variavel.

Em ambas, a pressdo total na saida de permeado foi mantida igual a pressao

atmosférica.

A vazao volumétrica na entrada do modulo, Q;, foi calculada através do balango de

massa, conforme Equacao (IIL.5).
QP Yy 1=Q P yo +Q, P Yorp (1IL5)

A velocidade média de escoamento de ar dentro das fibras foi calculada utilizando a
média aritmética das vazoes medidas na entrada e na saida do modulo, conforme

Equagao (I11.6).

Q,+Q,

2
Va2 (11L6)
¢ Nndi2

4
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O fluxo de oxigénio, nas condi¢cdes normais de temperatura e pressao (273 K, 101325

Pa), foi calculado a partir da vazdo de permeado e da area do mddulo, pela Equagdo

(111.7).

Qp Yoz p ﬂ

J., (Nm’/m?*.s) =
o ( ) A, T

(1IL7)

onde Ay € a area de permeacao através da membrana (Tabela I11.2).

A pressdo total, Pa, e parcial de oxigénio, po» a, na alimentagdo sdo definidas nas
Equacdes (IIL.8) e (II1.9) como as médias aritméticas das pressdes totais e parciais na

entrada e na saida do modulo.

P, = 2 (1118 )

Pryor 1+P2yo2 2

Po2 A = (II1.9)
2
A fragdo molar de oxigénio na alimentacao foi calculada pela Equacao (I11.10).
Po2 A
Yoo A =" (1IL10)
Pa
O diferencial de pressdo parcial de oxigénio transmembrana foi definido como
P 02_Transmembrana — PAy027A -P PYo2 p ( II.11 )

A recuperacgao, definida na Equacao (II.12), e o fator de separagao, definido na equagao

(I1.6), foram calculados segundo as Equacdes (I11.12) e (II1.13).

P
v QpPpyorp

- (1L12)
Qi Py s
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Yoo p
(1- YO27P)
a=—"-=
Yoo a

(1- YO27A)

(IL13)

111.3.2. Contactor para Dissoluc&o de Oxigénio em Agua

A resisténcia da camada limite liquida controla a transferéncia de massa através de
membranas porosas em contactores gas/liquido. O diferencial de pressdo entre as fases
separadas pela membrana deve ser controlado para que a 4gua ndo entre nos poros ou o
gas borbulhe no liquido. As membranas compostas ndo apresentam os problemas
operacionais das membranas porosas, ja que a camada superficial densa nao permite o
contato direto entre as fases. Entretanto, a camada densa pode representar a principal

resisténcia a transferéncia de massa.

111.3.2.1. Aparato experimental

As resisténcias envolvidas na transferéncia de oxigé€nio para agua e¢ o efeito das
condig¢des hidrodinamicas foram avaliados para diferentes condigdes de pressao parcial
de oxigénio no interior das fibras e de velocidade de dgua na carcaca no aparato

experimental esquematizado na Figura III.6.

Os modulos foram fixados na posicao vertical. A recirculacdo de agua foi realizada
através de uma bomba Netzsch tipo deslocamento positivo, modelo NMP05B06S12B,

com inversor de freqiiéncia para controle de vazao.

Oxigénio puro e ar foram usados como fonte de oxigénio. As pressoes do gas na entrada
e na saida do médulo foram medidas em manometros. Os testes foram realizados com a
saida de concentrado aberta, isto é, com escoamento de ar ou de oxigénio puro no
interior das fibras. A valvula micrométrica C101 permitiu controlar a pressdo na saida
de concentrado do modulo. As medigdes da vazao de gas foram feitas por rotdmetros ou

bolhometros (FI-101), dependendo da faixa.
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Figura III.6- Aparato experimental usado para avaliagdo da dissolu¢do do oxigénio na

agua durante opera¢ao dos mdédulos como contactores gas/liquido.

A variacdo da concentracdo de oxigénio dissolvido com o tempo foi acompanhada

continuamente por um sensor (AE-601) instalado no reservatdrio. O proprio agitador

acoplado ao sensor foi suficiente para garantir a mistura. A concentragdo inicial de

oxigénio dissolvido menor do que 1 mg/L foi conseguida através de borbulamento de

nitrogénio na agua.

111.3.2.2. Variaveis

As variaveis controladas durante os experimentos para avaliagio do modulo como

contactor gas/liquido foram:ressdo na entrada do modulo, P;, através da valvula

reguladora de pressao PCV-101;

— Pressdo na saida de concentrado, P,, através da valvula micrométrica C101;

— Vazao de agua, Qy, através do inversor de freqiiéncia;

As varidveis medidas durante os experimentos para avaliagdo do modulo como

contactor gas/liquido foram:

— Volume de agua no reservatoério, V;

— Temperatura da dgua, Ty, através do sensor de oxigénio dissolvido (AE-601);

— Vazao de concentrado, Q,, através do rotametro FI-101;
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— Concentragdo de oxigénio dissolvido, Cp(t), através do sensor de oxigé€nio

dissolvido (AE-601) e de um crondmetro;

111.3.2.3. Determinacao do Coeficiente Global de Transferéncia de Massa

O coeficiente global de transferéncia de massa foi determinado em cada condigdo
experimental segundo o modelo proposto no item 11.4.3. Rescrevendo a Equagao (11.42),

obtém-se a Equagdo (I11.14).

* * -K;aL
Injcoy 1 -cp (t)]z In [Coz,L - CL1(0)]—%{1 - exp( VLa H t (1114 )
L

Onde:
* r . A . « A e
Coa,L -Cp;(t) € a forga motriz para a transferéncia do oxigénio da fase gasosa para a
fase liquida, isto ¢, para a dissolucdo do oxigénio na dgua,
* I3 ~ A e . . , ’1e .
Cop. 1 € a concentragdo de oxigénio dissolvido na agua em equilibrio com o ar na

alimentac¢do, definida na Equag¢ao (IIL.15).

32000 x 02 L

con, L(mg/l)=———

L (1IL15)

Onde xp2 1 € a fragdo molar de oxigénio dissolvido na dgua calculada pela Lei de

Henry, segundo Equagao (II1.16).

Yoz 1 Pa

(11L.16)
Hoo

X2 L=

Onde:

P4 ¢ a pressdo total de alimentag¢do da fase gasosa, definida na Equacao (II1.8) como a
média aritmética das pressdes na entrada e na saida do modulo,

Hos € a constante de Henry estimada pelo modelo sugerido por RETTICH et al. (2000)
apresentado na Equacao (I11.17).
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5742,622 1070683
- .

In H, [Pa] =4,98946 + (1IL.17)

Onde T ¢ a temperatura em Kelvin.

Ajustando a Equagao (IIl.14) aos pontos experimentais, o coeficiente global de

transferéncia de massa ¢ estimado pela Equacdo (II1.18).
K== YLin|1-m~ (TIL18)
L Q

Onde m ¢ o coeficiente angular da reta ajustada aos pontos experimentais pelo método

dos Minimos Quadrados. Um exemplo tipico de grafico ¢ mostrado na Figura I11.7.

y = -5,8836E-04x + 2,0089
R®=0,99971

1,75 ‘ ‘ ‘
0 100 200 300 400

Tempo (S)

Figura III.7 - Grafico para determinacao do coeficiente de transferéncia de massa.

A taxa de transferéncia de oxigénio para a dgua, corrigida para as condi¢des padrio, foi
calculada pela Equacdo (I1.49). Transformando-a em taxa volumétrica nas condi¢des
normais de temperatura e pressdao e dividindo-se pela area de membrana, calcula-se a
parcela do fluxo de oxigénio através da membrana que seria dissolvido na &gua,

conforme Equagao (II1.19).
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N0220V RT
Ay P Mol

Joo [Nm3/mzs]: (1IL.19)

Para expressar os resultados através da correlacdo empirica, definida na Equacao I1.38
para o escoamento da dgua na carcaga, a densidade, a viscosidade e o coeficiente de
difusdo do oxigénio na dgua a 20°C, usados nos calculos dos nimeros adimensionais,

estdo listados na Tabela II1.3.

Tabela II1.3- Caracteristicas da 4gua a 20°C (REID et al. 1977)

Massa especifica, p 998,2 kg/m®
Viscosidade, p 1,016E-03 Pa.s
Coeficiente de difusao do oxigénio na agua, Doa, 120 1,986E-09 m?/s

[11.4. BIORREATOR PARA TRATAMENTO DE EFLUENTE SANITARIO

Ap6s a avaliacdo dos moédulos como permeadores para separagdo oxigénio/nitrogénio e
como contactores gas/liquido para dissolucdao de oxigénio em agua, somente o mdodulo
MS8-87 foi avaliado como um biorreator aerdbio continuo para remocdo de carga

organica de efluente sanitario.

Para a manuten¢do da atividade biologica, a matéria organica e¢ o oxigénio sdo
consumidos pelo biofilme aderido a superficie da membrana. A taxa de transferéncia de
oxigénio deve ser maior ou igual a taxa de consumo pelo biofilme para garantir a

remog¢ao da matéria organica.

Durante a operacdo do biorreator, a eficiéncia da remocao de matéria organica e a
capacidade de transferéncia de oxigénio através da membrana foram investigadas
simultaneamente. A remoc¢do de matéria organica foi avaliada através de variaveis
medidas na fase liquida enquanto que a transferéncia de oxigénio foi avaliada através
das variaveis medidas na fase gasosa. As metodologias empregadas estdo descritas a
seguir juntamente com a apresentacdo do esquema experimental, cuja foto pode ser

observada na Figura II1.8.
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Figura III.8 - Aparato experimental para avaliacdo do desempenho do Biorreator.

[11.4.1. Remocéao de matéria organica

O desempenho do biorreator foi estudado em valores crescentes de carga orgénica e

decrescentes de tempo de residéncia.

Para minimizar flutuagdes na composicao do efluente bruto, os testes foram realizados
com efluente sintético cuja composi¢ao ¢ apresentada na Tabela I11.4. Sabendo-se que a
DQO do efluente sintético bruto ¢ aproximadamente 30.000 mg/L, sempre que
necessario, diluicdes do efluente sintético bruto foram preparadas de acordo com a
concentragdo ¢ a vazao de alimentagdo. O efluente sintético diluido foi mantido em

reservatorio pulmao (bombonas) sob refrigeragao.
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Tabela I11.4 - Composicio do Efluente Sintético (HOLLER E TROSCH, 2001)

Reagente Concentracdo (g/L)
Extrato de Carne 16
Peptona 11

Uréia 3

K>;HPO4 2,8

NaCl 0,7
CaCl,.2H,0 0,4
MgS04.7H,0O 0,2

A inoculacdo do biorreator foi feita através da alimentagdo com lodo do tanque de
aeracdo da Estacdo de Tratamento de Efluente sanitirio do Centro Empresarial
Barrashopping, durante uma semana. Na segunda semana, o biorreator foi alimentado
com o efluente sanitario da mesma Estacao de Tratamento de Efluentes apds tratamento
secundario cujas principais caracteristicas sdo apresentadas na Tabela III.5. A partir da

terceira semana, o biorreator passou a ser alimentado com o efluente sanitério sintético.

Tabela II1.5 - Principais caracteristicas do efluente sanitario usado para inoculagao do

biorreator.
Parametro Concentracao (mg/L)
DQO 365
Oleos e Graxas 26
Residuo Nao Filtravel Total 36
Nitrogénio Amoniacal 56,5

111.4.1.1. Aparato experimental

Um esquema do aparato experimental montado para verificagdo do desempenho do
biorreator quanto a remog¢ao de matéria organica € quanto a transferéncia de oxigénio
estéd ilustrado na Figura III.9. Para facilitar o entendimento da metodologia empregada
para o estudo da remo¢ao de matéria organica, o caminho percorrido pela fase liquida

esta representado em destaque.
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Figura I11.9 — Aparato experimental usado para avaliacio da remocdo da matéria
organica do efluente sanitdrio sintético durante operacdo do modulo MS8-87

como um biorreator.

A alimentagao do sistema foi feita por uma bomba dosadora (Milton Roy A751-393 SI)
com vazao ajustada de acordo com as condig¢des do teste. A velocidade de escoamento
de efluente no médulo foi suprida pela Bomba de Reciclo (Peristaltica Masterflex Easy

Load Modelo 7521-40).

O modulo foi instalado na posi¢do horizontal, com a saida voltada para cima para
facilitar a saida do nitrogénio ndo consumido pelo biofilme. Um T¢ na saida do mddulo

foi usado como ponto para insercao da sonda de oxigénio dissolvido.

A vazao de alimentacdo de efluente sintético e de reciclo foram medidas usando
provetas graduadas e um cronémetro. Como a vazao de alimentagao € igual a vazdo de
saida, as medi¢des foram feitas na saida de efluente tratado com uma proveta graduada

de 100 mL. A vazdo de reciclo foi medida abrindo-se o anel de reciclo no ponto
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indicado como FI-602. A mangueira de suc¢do da bomba de reciclo foi imersa em um
becher contendo o efluente tratado e o tempo para enchimento de uma proveta de 250
mL foi medido através do crondmetro. Para cada ponto foram realizadas 3 medigdes de

vazao.

111.4.1.2. Variaveis

As variaveis controladas para avaliagdo da remoc¢do de matéria orginica durante a
operacao do modulo M8-87 como um biorreator foram:

— Vazao de alimentagao do efluente, Qa, através da bomba dosadora;

— Vazao de reciclo de efluente, Qg, através da bomba Masterflex;

— DQO da alimentacao, DQO,, através da dilui¢ao do efluente sintético bruto;

As variaveis medidas para avaliacdo da remocao de matéria orginica durante a operacao
do modulo M8-87 como biorreator foram:
— Concentragdo de oxigénio dissolvido, Coy 1, através do sensor de oxigénio
dissolvido AE-601;
— DQO do efluente tratado, DQOs, segundo procedimento do espectrofotometro
HACH DR 2000;
— Turbidez do efluente tratado, através do turbidimetro Policontrol AP-2000;

— Concentragdo de Solidos Suspensos Totais, SST, segundo procedimento do

Standard Methods (APHA, 1998).

O biofilme desprendido durante a operagao do biorreator foi observado em microscopio

optico com iluminagdo com contraste de fases, Hund-Wetzlar, modelo H-500.

[11.4.2. Transferéncia de oxigénio

Como em biorreatores aerobios a transferéncia de oxigénio para o liquido tem que ser
compativel com a atividade bioldgica, sempre que as condi¢cdes de alimentacdo do
efluente foram alteradas, também foram alteradas a pressdo parcial do oxigénio e a
vazdo de ar dentro das fibras para suprir o oxigénio necessario a remo¢ao da matéria

organica.
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111.4.2.1. Aparato experimental

O esquema do aparato experimental ¢ o mesmo apresentado na Figura II1.9. Entretanto,
para facilitar a compreensao da metodologia empregada, o caminho percorrido pela fase

gasosa esta em destaque.

AE COZJ,
601
Qa, DQOg
Qr Fl Efluente
601 Tratado
Fl
602
DQO, Tg
Bomba de
Reservatorio Alimentagdo
Pulmao A Saida de
Médulo AP Concentrado
Bomba de
Reciclo
—() ™
<
FI QAR 1
101 @ Q0271
Yoz ar
2 3 %
3] o 4L
Entrada de ar Entrada de oxigénio

Figura II1.10 - Aparato experimental usado para avaliacdo da transferéncia de oxigénio

durante operacdo do moédulo M8-87 como biorreator.

A pressdo e a vazao de escoamento de ar dentro das fibras foram ajustadas através das
valvulas agulha C101, C102 e C103, localizadas nas linhas de entrada e de saida do
modulo. A pressao total na entrada, indicada no mandémetro PI-101, e a pressao
diferencial, indicada no DPI-101 (SMAR, escala 0-5000 mmH,O), foram usadas para

calcular a pressao total na saida do médulo.
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111.4.2.2. Variaveis

As variaveis controladas para avaliacdo da transferéncia de oxigénio durante a operacao

do modulo M&-87 como biorreator foram:

Pressdo na entrada do modulo, P1, através das valvulas agulha C101 e C102 nas
linhas de entrada de ar e de oxigénio puro, respectivamente;

— Vazio de ar na entrada do modulo, Qar 1, através da valvula agulha C101;

— Vazao de oxigénio na entrada do mddulo, Qo> 1, através da véalvula agulha C102;

— Vazao de gas na saida do modulo, Qg », através da véalvula agulha C103;

As varidveis medidas para avalia¢do da transferéncia de oxigénio durante a operagdo do

modulo M8-87 como biorreator foram:

Fragdo molar de oxigénio no ar, Yoz ar, atraves do medidor de oxigénio AE-601;

Fracdo molar de oxigénio na saida de concentrado, Yo, », através do medidor de
oxigénio AE-601;

Temperatura do gés, Tg, através do indicador T1-101.

As vazdes molares de oxigénio e de nitrogénio na entrada e na saida do modulo foram
calculadas pelas Equagdes (I11.20), (IT1.21), (IT1.22) e (I11.23).

Qar 1 Pi Yoz AR . Qo1 P

Doy 1= RT RT (I1I1.20 )
hon » = QG 2 lzzT Yo2 2 (IL21)
o 1 = Qar 1P 1(ilT' Y02 AR) (111.22)
o 2 = Qg 2Py (1-yo2 2) (111.23)

RT

As vazdes molares de oxigénio e de nitrogénio permeados pela membrana foram
calculadas pela diferenga entre as vazdes de entrada e as de saida, conforme Equagdes
(I11.24) e (1I1.25).

65



Doy p=N0p2 1 -0 2 (11.24)

NNp p=0N2 1 -10N2 2 (11.25)

As fragdes molares de oxigénio e de nitrogénio no permeado foram calculadas pelas

Equagdes (111.26) e (I11.27).

Noy g
Yop | = (11126 )
Nop 1 ¥0N2 |
Nos p
Yoo p= ~ (11.27)

Nop pt0Ng p

Nas condi¢des normais de temperatura e pressao (101,325 kPa e 273 K), a vazao

volumétrica e o fluxo de oxigénio através da membrana sdo calculados conforme as

Equagdes (I11.28) e (I111.29).

0 g, 8314273 (128)
P 101325 '
J02=Q02—P (111.29)

AM

Escrevendo o fluxo de oxigénio segundo a Equagdo (IL.5), obtém-se as Equagdes

(I11.30) e (ITL.31).

Poy
Jo2 :8_(PAYO2_A - PPYoz_P) (1IL.30)
M
Po» PaYo2 A
Jo=""Yorp| — - Pp (1IL31)
O Yoz p
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Conhecendo-se a pressao parcial de oxigénio na alimentagcdo e as fragdes molares de
oxigénio no concentrado e no permeado, pela Equagdo (III.31) € possivel estimar a

pressdo parcial de oxigénio na interface membrana/biofilme. Tragando-se o fluxo em

PAYo2 A
funcdo de ————, a pressdo total no permeado ¢ estimada através dos coeficientes

Yoz p

angular e linear da reta ajustada aos pontos experimentais conforme Equagdes (I11.32),

(111.33), (111.34) e (I11.35).
y=Ax+B (1I1.32)

Onde:

P
A="2yyp (I133)
Sm

P
B=-22y0, pPp (1I1.34)
Sm

Pp = (11135 )

B
A
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V. RESULTADOS E DISCUSSAO

A caracterizacdo da membrana e os resultados obtidos na operacdo do mddulo como
permeador ¢ como contactor gas/liquido sao apresentados a seguir. O conhecimento
adquirido na caracterizagdo das condi¢cdes operacionais do mdédulo como permeador e
como contactor foram a base para a etapa final de operagdo do modulo como biorreator.
Nesta outra etapa, tanto a transferéncia de oxigénio através da membrana para o

biofilme quanto a eficiéncia de remog¢do de carga organica foram avaliadas.

IV.1. CARACTERIZACAO DA MEMBRANA

Algumas das imagens da fibra M8 obtidas em Microscopio Eletronico de Varredura sdo

apresentadas na Figuras IV.1 e [V.2.

Nas imagens mostradas na Figura IV.1 observa-se que a camada superficial ¢ muito
fina, o que favorece a permeacdo dos gases através da membrana. Nas imagens
mostradas nas Figura IV.2 percebe-se que a superficie da camada densa ¢ bastante

rugosa, o que favorece a adesdo do biofilme.

K2, 0@E 18rm 168862

(a) Vista da secdo reta da fibra. (b) Suporte poroso e superficie densa.

Figura IV.1 - Detalhes da fibra M8 observados em Microscopio Eletronico de

Varredura.
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(a) Detalhe da superficie.
FiguraIV.2 - Detalhes da superficie da fibra M8 em diferentes angulos observados

em Microscopio Eletronico de Varredura.

A capacidade de adesdo do biofilme na superficie da membrana foi confirmada
mantendo pedagos da fibra sob aeracdo em um becher contendo efluente sanitario por
aproximadamente uma semana. Como pode ser observado na Figura IV.3, o biofilme

cresceu aderido a fibra.

Figura IV.3 — Fotomicrografia do biofilme aderido a fibra — aumento de 100 X.
Confirmada a adesdao do biofilme na superficie da membrana, os mddulos foram

montados e caracterizados quanto a capacidade de separag¢do dos gases do ar e quanto a

dissolu¢do do oxigénio em agua.
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IV.2. PERMEABILIDADE AOS GASES PUROS

Para detectar defeitos de fabricagdo, a permeabilidade ao oxigénio e ao nitrogénio foram
determinadas em todos os modulos. Para o0 modulo M8-87, também foi determinada a

permeabilidade ao gas carbonico. A Figura V.4 apresenta os resultados.

Dos coeficientes angulares das retas ajustadas aos pontos experimentais, estima-se a
permeabilidade da membrana aos gases puros, apresentadas nas Equacgdes (IV.1) a

(IV.3).

Heoy _ (1,074 0,36) x 10> Nem?® /em?.s.cmHg = (8,01+0,27)x10™® Nm? /m?.s.kPA
M
(IV.1)

ul
—92 _ (4,91+0,09) x 10~* Nem? /em?.s.cmHg = (3,68 £ 0,06)x10° Nm?® /m?.s.kPa
M

(IV.2)

§l
8—N2 =(1,89+0,03) x 10™* Nem? /em?.s.cmHg = (1,42 £ 0,03) x 10 ° Nm? / Nm?.s.kPa
M

(IV.3)

O fator de separacdo ideal, definido como a razdo entre as permeabilidades dos

componentes puros, foi calculado segundo as Equagoes (IV.4) e (IV.5).

. I
0LCoa/ND = HC02 = 5,66 (IV.4)
N2
. I
0o2/N2 = =22 =2,60
N2 (IV.5)

Embora a molécula de gés carbdnico seja maior do que as do oxigénio e do nitrogénio,
sua permeabilidade ¢ maior porque sua solubilidade no polimero ¢ maior (MULDER,
1991). Embora o fator de separacao esteja na faixa dos reportados em alguns trabalhos,
conforme os valores apresentados na Tabela I1.2, a alta permeabilidade confere a
membrana M8 uma excelente propriedade para transferéncia de oxigénio em

biorreatores.
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Figura IV.4 - Permeabilidade dos gases puros - médulo M8-87.

IV.3. SEPARACAO OXIGENIO/NITROGENIO

A operacao do médulo como permeador, visando o enriquecimento do permeado com
oxigénio, foi avaliada através do comportamento do fluxo, do fator de separacao e da
recuperacdo em funcdo da pressdo de alimentacdo e da velocidade de escoamento do ar

dentro das fibras.

IV.3.1. Resisténcia a transferéncia de massa

O fluxo de oxigénio e do nitrogénio do ar através da membrana foram calculados
dividindo-se a vazdo correspondente de permeado, medida em cada condi¢do

experimental, pela drea de membrana, segundo a Equacao I11.7.

A Figura IV.5 mostra o comportamento linear do fluxo de oxigénio com a pressao

transmembrana para os modulos M8-18 e M8-87.
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Figura IV.5 - Fluxo de oxigénio em fun¢do da pressdo transmembrana para os modulos

MS8-18 e M8-87.

De acordo com a Equagdo (IL.5), representando-se em grafico o fluxo em funcdo da
pressdo parcial transmembrana, o coeficiente global de transferéncia de massa pode ser
determinado pelo coeficiente angular da reta ajustada aos pontos experimentais. Para o
moédulo M8-87, a expressdo do fluxo em fungdo da pressdo transmembrana ¢

apresentada na Equacao (IV.6).
Joo [Nm*/m?.s]=(3,45+0,07) x 10° AP, [kPa] (IV.6)

A resisténcia global a transferéncia de massa, definida como o inverso do coeficiente
global de transferéncia de massa, K, € igual a resisténcia da membrana, 1/ky, somada
as resisténcias das camadas limite na interface membrana/alimentacdo, 1/kg A, € na

interface membrana/permeado, 1/kg p.

Lo b b b 200+006)x10° <2
/

(IV.7)
Ko koa ky Kgp m’/m”.s

A resisténcia exercida pela membrana a permeagdo do oxigénio do ar foi calculada pela

Equacao (IV.8) como o inverso da permeabilidade ao oxigénio puro .
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R :(2,71i0,05)x105% (IV.8)
ky oo m>/m”.s
Om

Diminuindo-se a resisténcia da membrana da resisténcia total, estima-se a resisténcia

exercida pelas camadas limite na alimentagdo e no permeado, conforme Equagao (IV.9).

b, 1 =1,71><1041{L&2

kg a kgop m>/m?.s (IV.9)

Comparando-se os valores apresentados nas Equacdes (IV.8) e (IV.9), conclui-se que a
membrana € a principal resisténcia a transferéncia de massa na operagdo do modulo

como permeador, representando aproximadamente 93% da resisténcia total.

Fazendo o mesmo para o nitrogénio, na Figura IV.6 observa-se o fluxo calculado para
cada condi¢do experimental em func¢do pressdo parcial transmembrana. O fluxo de
nitrogénio calculado através da permeabilidade da membrana ao nitrogénio puro
(Equagao I'V.3) também esta representado no grafico. Analisando-se o grafico, percebe-
se que o fluxo do nitrogénio do ar ¢ maior do que o estimado a partir da permeabilidade
do gas puro, principalmente na faixa de pressdo diferencial transmembrana acima de

150 kPa.
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Figura IV.6- Fluxo de nitrogénio em funcdo da pressdo transmembrana para os mddulos

MS8-18 e M8-87.

A redugdo do fluxo do componente mais permeavel, no caso o oxigénio, e o aumento do
fluxo do nitrogénio, observados com o escoamento do ar dentro das fibras, foram

atribuidos a polarizacdo de concentragdo, que sera discutida a seguir.

IV.3.2. Polarizag&o de concentragéo

Além da pressdo transmembrana, a velocidade de escoamento do ar no interior das
fibras tem efeito significativo no fluxo de oxigénio e de nitrogé€nio, devido a
Polarizacdo de Concentragdo, fendmeno inerente aos processos de separacdo por
membranas. Como ha rejeicdo parcial do nitrogénio pela membrana, sua concentragdo
na interface aumenta, diminuindo a concentragdo de oxigénio. O aumento da
concentragdo de nitrogénio na interface aumenta a forca motriz para permeacio e
conseqiientemente o fluxo de nitrogénio. A reducao da concentragdo de oxigénio resulta

na reducdo da forga motriz e conseqiientemente do fluxo de oxigénio.

A espessura da camada limite gasosa ¢ fun¢do do balango entre o transporte convectivo
até a superficie da membrana e a difusdo em sentido contrario. Quanto maiores a

permeabilidade e o fator de separacdo ideal, mais significativa a polarizagdo de
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concentracdo. O aumento da velocidade de escoamento na superficie da membrana

reduz a espessura da camada limite aumentando o fluxo do oxigénio.

O grau de polarizagdo de concentracdo nas condicdes testadas pode ser avaliado através

do coeficiente CP, definido na Equacao (I1.19).

JOZ

cpo [ (1V.10)

a’ J?%
1%

Onde:

1°%02 e I°\2 sdo os fluxos de oxigénio e nitrogénio calculados sem considerar a
polarizagdo de concentragdo a partir da permeabilidade aos gases puros na membrana e
das pressoes parciais na alimentagao,

Joz € Inz sdo os fluxos de oxigénio e de nitrogénio oriundos do ar calculados a partir das
medidas de vazio, da fragdo molar de oxigénio no permeado e da area da membrana,

a ¢ o fator de separacdo considerando o efeito de polariza¢dao de concentragdo,

a’ é o fator de separagdo sem considerar o efeito de polariza¢io de concentragio.

Como a polarizacao de concentracao reduz o fluxo do componente mais permeavel, Jo,
¢ menor do que Jooz, Jn2 € maior do que JONZ e CP ¢ menor do que a unidade. Quanto
maior o grau de polarizagdo de concentragdo, menor o valor de CP e menor o fator de
separagdo. Para a situagdo ideal de CP igual a unidade, ndo ha polarizacdo de

concentracao.

O efeito da velocidade do ar no grau de polarizacdo de concentragdo foi analisado
mantendo-se a pressao na entrada dos médulos M8-18 e M8-87 constante e reduzindo-
se a pressao na saida. O grafico da Figura IV.7 mostra o coeficiente CP em fun¢do do
nimero de Reynolds calculado com velocidade média do ar nas fibras, para varios

niveis de pressdo na entrada dos mddulos.
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Figura IV.7 — Grau de Polariza¢do de Concentra¢dao, CP, nos mdédulos M8-18 e M8-87

em fungdo da velocidade do ar nas fibras expressa pelo nimero de Reynolds.

A faixa de Reynolds maior do que 2300 foi alcancada somente no mdédulo M8-18 para
as pressdes mais altas (entre 258 e 396 kPa). Na faixa de pressdo avaliada no mddulo
MS-87 (118 e 157 kPa), nao foi possivel atingir Reynolds acima de 1000 por limitacao
no sistema de suprimento de ar do laboratorio. Como a area para escoamento do ar no
modulo M8-87 ¢ aproximadamente 4,8 vezes maior do que a area do modulo M8-18, a
vazao de ar no médulo M8-87 tem que ser 4,8 vezes maior do que no mdédulo M8-18

para que as velocidades sejam iguais nos dois modulos.

Observando-se a Figura IV.7, comprova-se que quanto maior a pressdo menor o
coeficiente CP, isto €, maior o grau de polariza¢do de concentracdo e menor o fator de
separagdo. O efeito da velocidade no grau de polarizacdo de concentragdo ¢ menor no
regime laminar. No regime turbulento, a medida que a velocidade aumenta o grau de

polarizagdo de concentracdo diminui, tendendo a situagdo ideal de CP =1.
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IV.3.3. Velocidade de escoamento do ar

A pureza e a recuperagdo do oxigénio sdo varidveis importantes para o projeto e para a
operacdo de permeadores. Ambas sdo fungdo do fluxo permeado e da velocidade de

escoamento do ar dentro das fibras.

O fluxo pode ser estimado a partir da permeabilidade dos gases puros e da pressao
média nas fibras, uma vez que transferéncia de massa ¢ controlada pela resisténcia da

membrana.

A velocidade pode ser estimada (TAN et al., 2005, SEMMENS et al., 2000; ZOLANDZ
e FLEMING, 1992, AHMED e SEMMENS, 1992b) a partir da perda de carga associada
ao escoamento do ar nas fibras através da equagdo de Hagen-Poiseuille, apresentada na

Equagao (IV.11).

L L D}

(IV.11)
Onde:

P, = pressao na entrada do tubo;

P, = pressao na saida do tubo;

u = viscosidade do fluido;

v = velocidade de escoamento do fluido incompressivel;

D; = diametro interno do tubo;

L = comprimento do tubo.

Entretanto, a equacdo de Hagen-Poiseuille se aplica ao escoamento laminar
desenvolvido, de um fluido em escoamento incompressivel, em um tubo longo de
comprimento L e didmetro interno D;. Na Figura IV.8 observa-se que para a mesma
velocidade, o diferencial de pressdo calculado pela equacdo de Hagen-Poiseuille ¢

menor do que a calculada a partir da medi¢ao de vazao nos médulos.
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Figura IV.8 - Velocidade de escoamento do ar em funcdo da perda de carga nas fibras.

Para escoamento de fluidos compressiveis com diferencial de pressdo, AP, maior do que
10% da pressao na entrada, P;, a velocidade estimada pela Equa¢do de Hagen-Poiseuille

deve ser multiplicada por um fator de correcdo para compensar as mudancgas nas

propriedades do fluido devido a expansdo (CRANE, 1986).

_y2 DI AP_(¥D))” AP
32p L 32p L

v (IV.12)

Onde:
vg = velocidade de escoamento do gas (fluido compressivel);

2 ~ . \ ~
Y = fator de correcdo devido a expansao.

Pela Equagao IV.12, percebe-se que a expansdo do gas aumenta a perda de carga da

mesma forma que a redugdo do diametro no escoamento de um fluido incompressivel.

Substituindo-se a Equagdo (IV.11) na (IV.12),

Ve =Wy V.13
G HP
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A Figura IV.9 apresenta a velocidade média de escoamento do ar dentro das fibras, vg,
calculada a partir da equacao (I11.6), em funcao da velocidade estimada pela Equacao de
Hagen-Poiseuille, vip,. O fator de expansdo determinado através do coeficiente angular
da reta que melhor representa os pontos experimentais, obtidos para os médulos M8-18

e M8-87 ¢ apresentado na Equacao (IV.14).

P2 =0,672+0,08 (IV.14)
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Figura IV.9 - Determinacdo do fator de correcdo da equagdao de Hagen-Poiseuille para

escoamento de fluido incompressivel — Modulos M8-18 e M8-87.

Pela Equagdao de Hagen-Poiseuille conclui-se que a velocidade e a pressdo média de
escoamento dentro das fibras sdo variaveis correlacionadas. O aumento da velocidade
de escoamento do ar dentro das fibras aumenta a perda de carga, reduzindo a pressao
média na alimentacdo, definida na Equagdo (IIL.8). O aumento da velocidade e a

redugdo da pressao de alimentacao reduzem a polarizagdo de concentragao.

Para verificar o efeito do aumento da velocidade do ar dentro das fibras, o fluxo obtido

para pressdes fixas na entrada do modulo foi representado em funcdo da velocidade
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média do ar, como mostrado na Figura IV.10. As curvas foram obtidas mantendo-se a
pressdo na entrada constante e reduzindo-se a pressao na saida do mddulo. O primeiro
ponto das curvas corresponde a saida do médulo fechada; o Gltimo a saida totalmente
aberta. Observa-se no grafico que para a mesma velocidade de escoamento, quanto

maior a pressao na entrada do médulo, maior o fluxo de oxigénio permeado.
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Figura IV.10 — Efeito da velocidade do ar no fluxo de oxigénio através da membrana.

Observa-se também que, partindo-se da saida do moédulo fechada, a medida que a
velocidade aumenta, ha um aumento do fluxo de oxigénio devido a redugdo da
polarizagdo de concentracdo. A partir de um determinado ponto, verifica-se a reducdo

do fluxo de oxigénio pela reducdo da pressdo média no interior das fibras.

IV.3.4. Pressdo média na alimentacéo

O efeito da pressao total e da fragdo molar de oxigénio na alimentacdo, na fragdo molar

de oxigénio no permeado, foram avaliados.
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Segundo a Equacao (II.9), a fragdo molar de oxigénio no permeado aumenta com Ky,
definido como a razdo entre a pressdo total média na alimentagdo e a pressdo total no
permeado. A Figura IV.I1 confirma este comportamento para a condigdo de
escoamento turbulento e velocidade média de escoamento do ar nas fibras igual a 44,8 +

0,6 m/s.

0,24 y=0,052x + 0,1588 |
R?=0,9239

0,21

0,2 T T T T T
1 1,2 14 1,6 1,8 2 2,2 2,4

K2

Figura IV.11 - Aumento da fragdo molar de oxigénio no permeado com aumento de K2,

definido como a razdo PA/Pp.

Como no escoamento turbulento o grau de polarizagdo de concentragdo ¢ pequeno, o
aumento da pressdo parcial observado na Figura IV.11 foi atribuido exclusivamente ao
aumento da pressdao total na alimentacdo. Quando K, tende a 1, a fragdo molar de

oxigénio no permeado tende a fragdo molar de oxigénio no ar.

IV.3.5. Fator de Separacado e Recuperacgéo

A pressao média e a velocidade de escoamento do ar nas fibras sdo as duas principais
variaveis manipuladas para controlar a recuperacao, a fragdo molar de oxigénio no

permeado e, conseqiientemente, o custo operacional. Quanto maiores a pressdo e a
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velocidade necessarias para a operacao do biorreator, maior a poténcia do compressor

para suprimento de ar e maior o consumo de energia.

Conforme analisado no item IV.3.3, a velocidade ¢ diretamente proporcional ao
diferencial de pressdao entre a entrada e a saida das fibras. O fator de separacao,
conforme analisado no item IV.3.2, aumenta com a velocidade devido a redugdo da

polarizagdo de concentracdo. Entretanto, o aumento da velocidade reduz a recuperagao.

Para definir a faixa de velocidade correspondente a recuperagdo do oxigénio maior do
que 30%, a recuperacdo e o fator de separacdo foram representados em fun¢do da

velocidade média de escoamento do ar no médulo M8-18 no gréfico da Figura IV.12.

1,6
14 - 'AI@IQI Or o B o oF o
1,2 Fator de separacao
11 €d
0,8 - H
&
0,6 - A
Recuperacao
04 s A
02 e
O T T T
0,00 0,05 0,10 0,15 0,20
(P1-P2)/Py
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o258 kPa  [0297kPa  O337kPa A 396 kPa

Figura IV.12 - Recuperacdo e¢ Fator de Separacdo em fungdo da velocidade de

escoamento do ar no modulo M8-18.

O primeiro ponto das curvas corresponde a saida do moédulo fechada. Nesta condicdo, a
recuperacdo ¢ igual a 1, isto ¢, todo o oxigénio que entra no moédulo permeia pela
membrana. O fator de separagdo também ¢ igual 1, isto é, a composi¢ao do permeado ¢

igual a composicao da alimentacao.
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Mantendo-se a pressdo na entrada constante e reduzindo-se a pressao na saida através da
abertura da valvula C101, representada na Figura III.5, aumenta-se a diferenca de
pressdo e a velocidade média de escoamento. A recuperagdo cai acentuadamente pelo
aumento da vazao de escoamento e pela redugdo do fluxo permeado. O fator de
separacdo aumenta até atingir um valor limite relacionado ao grau de polarizagao de

concentracao.

Para todas as pressoes totais avaliadas na entrada do médulo M8-18, a recuperagdo ¢
aproximadamente igual a 30% para velocidade média de 5 m/s, que corresponde a
diferenca de pressdo entre a entrada e a saida do mddulo igual a 5% da pressao de
entrada. Como nesta faixa de velocidade, o regime de escoamento ¢ laminar, o fator de
separagdo ¢ praticamente constante para velocidade média maior do que 3 m/s, que

corresponde a diferenga de pressao de 2% da pressdo da entrada.
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IV.3.6. Conclusdes da avaliagdo do mdédulo como permeador

Do estudo da operagdo do modulo como permeador concluiu-se que:

A resisténcia da membrana controla a transferéncia de massa, representando
aproximadamente 93% da resisténcia total.

A alta permeabilidade é responsavel pela polarizacdo de concentracdo na faixa
de velocidade avaliada.

Embora a velocidade de escoamento do ar nas fibras seja proporcional a
diferenga de pressdo entre a entrada e a saida do moédulo, a perda de carga
devido a expansao do ar deve ser considerada.

A fragdo molar de oxigénio no permeado aumenta linearmente com a razao entre
a pressdo total na alimentacdo e a pressdo total no permeado no regime de
escoamento turbulento, no qual o grau de polarizacdo de concentragdo ¢
pequeno.

A fracdo molar de oxigénio no permeado aumenta com a fracdo molar de
oxigénio na alimentagao.

Para que a recuperagdo seja maior do que 30%, a velocidade do ar nas fibras

deve ser baixa, correspondendo ao regime de escoamento laminar.
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IV.4. DISSOLUGCAO DE OXIGENIO EM AGUA

A operagdo do mddulo como contactor gas/liquido, visando a dissolu¢do do oxigénio
em agua, foi avaliada através da taxa de transferéncia de oxigénio em funcdo da pressao
parcial de oxigénio na alimentagdo ¢ da velocidade de escoamento do ar dentro das

fibras.

Embora a fibra M8 seja coberta por um filme denso, a permeabilidade da membrana aos
gases ¢ alta e, mesmo para baixas pressoes, verifica-se a formacao de micro-bolhas pela
saturacdo da interface da agua com a membrana, conforme pode ser observado na
Figura IV.13. Para minimizar a perda de oxigénio sob a forma de bolhas, os testes de

dissolugdo foram realizados numa faixa de pressao entre 123 kPa e 189 kPa.

Figura IV.13 — Detalhe da formagao de bolhas na superficie da membrana M8.

A transferéncia de agua através da membrana densa e sua condensagdo dentro das fibras
foi comprovada através do aparecimento de goticulas de 4gua na mangueira conectada
na saida de concentrado. Para evitar o acimulo de 4gua nas fibras, todos os testes foram

realizados com escoamento de ar.
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Para facilitar a avaliacdao dos resultados, o perfil de concentragdo de oxigénio através de

membranas compostas, apresentado na Figura 1.3, ¢ novamente apresentado na Figura

IV.14.

Membrana composta
Pg hidrofobica P

Gas Liquido

pOz, G

Po,, 16

pOz, M \
Po,, 1L

Co,, 1L

Co,, L

=56 55 —fou [+

Figura IV.14 — Perfil de concentracdo de oxigénio na transferéncia gas/liquido através

de membranas compostas.

Para calcular a taxa de transferéncia de oxigénio para a agua, o coeficiente global de
transferéncia de massa, Ky, foi estimado para cada condi¢do experimental segundo o

modelo proposto nos itens 11.4.4 e 111.3.2.3.

Para facilitar a compara¢do com os resultados obtidos na opera¢do como permeador, a
taxa de transferéncia de oxigénio para a agua foi transformada em fluxo segundo a

Equacao II1.19.

IV.4.1. Resisténcia atransferéncia de massa

Para comparar a resisténcia global a transferéncia de oxigénio para adgua, resultante da

operacdo dos modulos como contactores, com a resisténcia global resultante da
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operagdao como permeadores, o fluxo de oxigénio foi rescrito em fun¢do do coeficiente
global de transferéncia de massa definido em relagdo a fase gasosa, conforme a Equacao

(IV.15).

T2 =Kg (Poz.g —Po2) (IV.15)

Onde:
Kg € o coeficiente global de transferéncia de massa definido com referéncia a fase

gasosa,
* , ~ . e A e 171 . ~
Poy € apressdo parcial de oxigénio na fase gasosa em equilibrio com a concentracdo de

oxigénio dissolvido na 4dgua, definida na Equacdo (IV.16).

+  CooL
Poz2 =

(IV.16)
02

A resisténcia global a transferéncia de massa, definida como o inverso do coeficiente
global, K¢, ¢ a soma das resisténcias individuais exercidas pela camada limite gasosa,

pela resisténcia da membrana e pela camada limite liquida.

111 1 1
+ + =
Ks kg ky Hk; HK[

(IV.17)

Representando o fluxo em fungdo da pressdo transmembrana na Figura IV.15, a
resisténcias global ¢ estimada pelo inverso do coeficiente angular da reta ajustada ao
pontos experimentais pelo método dos Minimos Quadrados, apresentada na Equacao

(IV.18).

_(5.7+03)x107 P2

(IV.18)
kG kM H L m3/m2.S
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Figura IV.15 — Fluxo de oxigénio permeado e dissolvido na dgua determinado para o

modulo M&-87.

Comparando-se os valores apresentados nas Equagoes (IV.18) e (IV.7), na operagdo do
modulo M8-87 como contactor, a resisténcia a transferéncia de oxigénio para a agua ¢
aproximadamente 200 vezes maior do que a resisténcia global obtida para a operagao do
modulo como permeador. Conclui-se, entdo, que a transferéncia de massa ¢ controlada
pela resisténcia da camada limite liquida. Nas condi¢gdes operacionais avaliadas, a
parcela referente a resisténcia da membrana ¢ desprezivel, sendo aproximadamente

igual a 0,5% da resisténcia total.

IV.4.2. Pressdo média na alimentacao

Mantendo-se as resisténcias a transferéncia de massa constantes, a pressdo parcial de
oxigénio na interface membrana/dgua, po L, aumenta com o aumento da pressao parcial
de oxigénio nas fibras, po.g. Como as fases estdo em equilibrio na interface
membrana/adgua, a concentra¢do de oxigénio dissolvido na interface também aumenta e
conseqiientemente a forga motriz para a dissolucao do oxigénio. Desta forma, espera-se

que o fluxo de oxigénio para dgua aumente com o aumento da pressdo parcial de
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oxigénio nas fibras. Para comprovar este comportamento, os experimentos foram
realizados segundo planejamento experimental apresentado na Tabela IV.1 para duas
variaveis (gas e velocidade de agua) em dois niveis. A velocidade de 2,0 cm/s

corresponde ao ponto central. Os resultados sdo apresentados na Figura IV.16.

Tabela IV.1- Planejamento experimental para verificar o efeito da pressdo parcial de

oxigenio e da velocidade da 4gua na carcaga no fluxo de oxigénio.

Experimentos v (cm/s) Gas/pozg Joo (Nm*/m”.s)

1 0,8 A1/26 kPa 9,32E-08
9,83E-08
9,68E-08

2 0,8 0,/106 kPa 3,28E-07
3,23E-07
3,22E-07

3 2,0 Ar/26 kPa 8,21E-08
8,57E-08
8,26E-08

4 2,0 0,/106 kPa 2,37E-07
2,38E-07
2,21E-07

5 3,3 Ar/26 kPa 1,11E-07
1,13E-07
1,10E-07

6 33 0,/106 kPa 3,99E-07
3,94E-07
3,96E-07
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Figura IV.16- Efeito da pressdo parcial de oxigénio nas fibras e da velocidade de
escoamento da dgua na carcaga do modulo M8-87 no fluxo de oxigénio para a

agua.

Todos os pontos apresentados no grafico foram obtidos em regime laminar de

escoamento do ar dentro das fibras, com velocidade média de 9,9 + 1,3 cm/s.

Como na operagao de contactores gas/liquido a transferéncia ¢ limitada pela resisténcia
da camada limite liquida, aumentando-se a velocidade de escoamento da agua
externamente as fibras reduz-se a espessura da camada liquida e aumenta-se a
transferéncia de oxigénio para a adgua. Quanto maior a pressdo parcial de oxigénio,
maior o fluxo através da membrana e maior o efeito da velocidade na transferéncia de

oxigénio.

IV.4.3. Velocidade da agua

Como na etapa de operagdo do mdédulo como biorreator a velocidade de escoamento do
efluente ¢ baixa, a transferéncia de oxigénio para a dgua foi avaliada em regime de

escoamento laminar com velocidade variando entre 0,8 € 3,3 cm/s.

90



O aumento do fluxo de oxigénio, com o aumento da velocidade da agua nos modulos,
pode ser observado na Figura IV.17, para a pressdo parcial média de oxigénio igual a 26
+ 0,2 kPa e a 106 = 0,2 kPa. A pressdo parcial média de 26 kPa corresponde a pressao
total de 122,9 £ 0,7 kPa e fracdo molar de oxigénio igual a 0,21. A pressao parcial de

106 kPa corresponde a fracdo molar de oxigénio igual a 1.
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Figura IV.17 - Fluxo de oxigénio em fun¢do da velocidade de escoamento da agua pela

carcaca.

Analisando-se o grafico comprova-se que o fluxo de oxigénio € proporcional a pressao
parcial de oxigénio nas fibras e a velocidade de escoamento de 4gua na carcaga.
Observa-se que o efeito da velocidade se torna mais significativo a medida que a

pressdo parcial de oxigénio aumenta.

IV.4.4. Velocidade do ar

Para avaliar o efeito da velocidade do ar no coeficiente global de transferéncia de
massa, as medi¢des foram feitas segundo o planejamento experimental apresentado na

Tabela IV.2. A pressdo parcial média de oxigénio nas fibras foi mantida em torno de

24,0 £ 1,40 kPa.
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Tabela 1V.2- Planejamento experimental para verificar o efeito da velocidade de

escoamento do ar no fluxo de oxigénio.

Experimentos Variaveis Resultados
vi (cm/s) vg (cm/s) K20 (m/s) Joo (Nm3/m2.s)
1 0,8 22 1,294E-05 5,661E-02
2 0,8 353 1,933E-05 9,298E-02
3 2,0 186 1,824E-05 1,021E-01
4 2,0 186 1,741E-05 9,824E-02
5 2,0 186 1,718E-05 9,712E-02
6 3,3 22 1,833E-05 9,343E-02
7 3.3 353 2,464E-05 1,301E-01

Observando-se os valores obtidos para o coeficiente global de transferéncia de massa,
apresentados na Figura IV.18, percebe-se o aumento do coeficiente global de

transferéncia de massa com o aumento da velocidade de escoamento do ar nas fibras.

3,0E-05

2,5E-05 A

2,0E-05 - A

mvG =22 cm/s
1,5E-05 -

KLz (M/S)

m & vG =186 cm/s

AVvG =353 cm/s

1,0E-05

5,0E-06

0,0E+00 \ \ \
0 100 200 300 400 500

Re,

Figura IV.18 - Efeito da velocidade de escoamento do ar e da agua no coeficiente global

de transferéncia de massa — mdodulo M8-87.
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Como a permeabilidade do oxigénio na membrana M8 ¢ alta, nas condi¢gdes avaliadas, a
polarizagdo de concentragdo afeta o fluxo de oxigénio através da membrana e
conseqiientemente a for¢a motriz para dissolugdo de oxigénio. A faixa de velocidade de
escoamento do ar avaliada corresponde ao regime laminar. Para a velocidade de 353

cm/s o numero de Reynolds ¢ igual a 107.

Nas condicdes avaliadas, o efeito da velocidade de 4gua na carcaca € mais significativo
do que o efeito da velocidade de ar no coeficiente global de transferéncia de massa,
comprovando que a transferéncia de massa ¢ controlada pela resisténcia da camada

limite liquida.

Como a variagdo de Ky com a variagdo da velocidade de escoamento de 4gua ndo se
altera para as duas velocidades de ar avaliadas, confirma-se que as condi¢des de
escoamento dentro das fibras e na carcaca nao siao correlacionadas. Esta ¢ uma das

vantagens da utilizacdo de modulos de membranas como contactores gas/liquido.

IV.4.5. Correlacdo empirica

Para expressar o coeficiente global de transferéncia de massa através da correlagao
empirica definida para o escoamento da agua na carcaga, as constantes empiricas o e 3

foram determinadas através de ajuste da Equacdao (IV.19) ao conjunto de pontos

experimentais.
1 Sh =1 In R V.19
n SCW =lna+fInRe; (IV.19)

Na Tabela IV.3 estdo as constantes determinadas em trés condi¢des experimentais. As

curvas correspondentes podem ser observadas na Figura [V.19.
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Tabela IV.3 - Constantes o e f da correlagdo empirica para o escoamento de dgua na

carca¢a do modulo M8-87

Gas Pressdo parcial | Velocidade do gas
de oxigénio
Po2,G (kPa) VG (m/s) o B
Ar 27 32 13,71 0,14
Ar 26 0,1 6,73 0,15
Oxigénio puro 106 0,1 2,07 0,29
100
@
JAN
8 A— | ]
3 7
o 10 1 ™
5 | BE—
027kPa,vG=32m/s | |
A26kPa,vG=0,1m/s | |
0106 kPa, vG = 0,1 m/s |
1 [ [ [
100 1000
Re,

Figura IV.19 — Coeficiente global de transferéncia de massa expresso através de

correlacdo empirica.

Tanto o coeficiente o quanto o expoente [ variam com a pressdo parcial média do

oxigénio na fibra. Quanto maior o expoente [, maior a inclinagdo da curva e

conseqlientemente a variagdo do coeficiente de transferéncia de massa, expresso através

do nimero de Sh, com a velocidade da dgua, expressa através do numero de Rey.
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O aumento da velocidade do ar nas fibras reduz a polarizagdo de concentragao,
aumentando a transferéncia de oxigénio através da membrana e a pressdo parcial na
interface membrana/dgua. Para a mesma pressdo parcial de oxigénio dentro das fibras, a
pressdo parcial na interface membrana/agua ¢ maior para a velocidade do ar igual a 3,2

m/s.

Entretanto, a transferéncia de oxigénio para a agua ¢ controlada pela resisténcia da
camada limite liquida. O coeficiente global de transferéncia aumenta com a pressao
parcial de oxigénio nas fibras até que a capacidade maxima de transferéncia,
relacionada a velocidade da 4gua na carcaga seja atingida. Na Figura IV.17, o fluxo de
oxigénio pela membrana na pressdo parcial de 106 kPa estd acima da capacidade de
dissolucdo de agua para a faixa de velocidade avaliada na carcaca. Fisicamente, o
aumento do fluxo acima da capacidade de dissolugdo resulta na perda de parte do gas
sob a forma de bolhas. Matematicamente, o aumento do fluxo de oxigénio acima da
capacidade de dissolucdo, pelo aumento da for¢a motriz, reduz o coeficiente global de

transferéncia de massa.

IV.4.6. Comparacao com a literatura

Como referéncia, os valores obtidos para o coeficiente global de transferéncia de massa
foram comparados com os publicados em literatura para a avaliagdo da transferéncia de

oxigénio para agua em modulos de membranas porosas e de membranas compostas.

AHMED e SEMMENS (1992a) reportam valores de Kp entre 1,0E-05 e 2,0E-04 m/s
para dissolu¢do de oxigénio em agua através de modulos de membranas porosas. Os
autores avaliaram o coeficiente global de transferéncia de massa para pressdes parciais
de oxigénio variando entre 115 e 170 kPa e Rep, variando entre 600 e 46.000. O valor de
Ky igual a 2,0E-04 m/s foi associado ao alto Rer. Observando-se a Figura IV.18, todos
os valores de K obtidos para pressdo parcial de oxigénio igual a 24 kPa estdo acima do

menor valor reportado pelos autores.

BRINDLE E SEMMENS (1996) reportam valores de Ka entre 12 h™' e 26 h' para
velocidade da agua entre 0,7 e 2,8 cm/s em um modulo de fibras porosas com area

especifica de 185 m*/m’ e pressio parcial de oxigénio igual a 119 kPa. Na Figura IV.20
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observam-se os valores de Kja obtidos para o moédulo M8-87 variando-se a pressao
parcial de oxigénio e as velocidades do ar nas fibras e a da agua na carcaca. Para
velocidade de escoamento da dgua na carcaga entre 0,8 e 3,2 cm/s, valores de K;a entre
9 h' e 31 h' foram obtidos para o modulo M8-87 variando-se a pressdo parcial de

oxigénio entre 26 e 40 kPa e a velocidade do ar dentro das fibras.

35
30 | /.
//
25 '//
o~ 20 - __——’/ﬁ
‘= /
5 A—
x 15
107 B— Y I
5 4 .——
O T T
0,0 1,0 2,0 3,0 4,0
v, (cm/s)
W 106 kPa, vG = 0,1 m/s A 27 kPa, vG = 3,2 m/s
& 26 kPa, vG =0,1 m/s —-@—-40 kPa, vG = 4,8 m/s

Figura IV.20 — Coeficiente de transferéncia de massa Kyao em fun¢do da velocidade de
escoamento da dgua na carcaca para diferentes pressdes parciais ¢ velocidades

de escoamento de gas nas fibras - Mdodulo M8-87.

AHMED et al. (2004) avaliaram a transferéncia de oxigénio para agua através de
membrana composta para pressao total de oxigénio puro entre 136 e 515 kPa e para
velocidade da dgua entre 81 e 171 cm/s, o que corresponde ao regime de escoamento

turbulento.

Como a permeabilidade ao oxigénio na membrana composta de poliuretano testada por
AHMED et. al. (2004) ¢ aproximadamente 5000 vezes menor do que a permeabilidade
na membrana M8, os valores do coeficiente de transferéncia de massa K estimados
neste trabalho, usando ar como fonte de oxigénio e em regime laminar de escoamento
de agua pela carcaga, sdo maiores do que os estimados pelos autores. Nas condigdes
avaliadas por AHMED et al. (2004), entre 53 e 82% da resisténcia global ¢ relativa a

camada densa da membrana composta.
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IV.4.7. Conclusdes da avaliagdo do modulo como contactor

géas/liquido

Da avaliagao do modulo como contactor gas/liquido conclui-se que:

A parcela relativa a resisténcia da membrana ¢é desprezivel, representando
somente 0,5% da resisténcia total;

A velocidade de escoamento da dgua na carcacga tem influéncia significativa na
transferéncia de massa, que ¢ controlada pela resisténcia na fase liquida;

Para a faixa avaliada de velocidades de escoamento do ar nas fibras,
correspondente ao regime laminar, a polarizacdo de concentragdo exerce
influéncia sobre o fluxo de oxigénio transferido para a agua.

Da comparacao dos resultados obtidos com os publicados em literatura conclui-
se que o coeficiente global de transferéncia de massa, estimado nas condi¢des
experimentais em que se pretende avaliar o desempenho do biorreator, ¢
proéximo ao reportado para membranas porosas pressurizadas com oxigénio

puro.
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IV.5. TRANSFERENCIA DE OXIGENIO PARA O BIOFILME

A transferéncia de oxigénio para o biofilme foi avaliada durante a operacdo do modulo
MS8-87 como biorreator simultaneamente com a avaliagdo da eficiéncia de remogao de
matéria organica. A velocidade de escoamento do ar nas fibras foi controlada através
das pressdes na entrada e na saida do médulo para manter a recuperagdo de oxigénio

maior do que 30%.

A pressao total e a fragdo molar de oxigénio nas fibras foram ajustadas para garantir o
fluxo de oxigénio necessdrio a degradagdo da matéria organica. Oxigénio puro foi
misturado a alimentagdo para aumentar a fracdo molar de oxigénio para
aproximadamente 0,35. Esta concentragdo poderia ser alcangcada no permeado de um

modulo para separacao em série com o biorreator.

Como o consumo de oxigénio pelo biofilme modifica a resisténcia global de
transferéncia de massa, os efeitos da variagdo da pressdo parcial e da velocidade do ar
foram analisados e comparados com os resultados obtidos para a operacao do mddulo

como permeador e como contactor.

IV.5.1. Resisténcia atransferéncia de massa

Em biorreatores aerdbios, o oxigénio necessario a atividade bioldgica deve ser suprido
para garantir o consumo da matéria organica. Neste trabalho, a capacidade de
transferéncia de oxigénio coincide com o fluxo através da membrana, cujo
comportamento em fungdo da pressao transmembrana pode ser observado no grafico da

Figura IV.21.
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Figura IV.21 - Fluxo de oxigénio no biorreator em fun¢do da pressdo transmembrana

para o médulo M8-87.

O coeficiente global de transferéncia de massa, Kg, € igual ao coeficiente angular da
reta ajustada aos pontos experimentais. Escrevendo-se a expressao do fluxo de oxigénio

na Equacao (IV.20),
Joo [Nm*/m?.s]= (1,67 £0,05) x 107 AP, [kPa] (IV.20)

a resisténcia a transferéncia de massa ¢ o inverso do coeficiente global de transferéncia
de massa. Da mesma forma que nas avaliagdes anteriores, a resisténcia global em
relacdo a fase gasosa foi considerada como sendo o somatdrio das resisténcias
individuais, conforme Equacdao (IV.21). Como o consumo de oxigénio modifica a
resisténcia na interface membrana/liquido, o biofilme ndo foi considerado como uma

resisténcia adicional.

Lot 60+02)x108

e kPa

2

3 (IV.21)
m’/m~-.s
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Onde E ¢ o fator de aumento de transferéncia de massa pelo consumo de oxigénio,

definido na Equacgao (I1.40).

Comparando com as resisténcias estimadas na operacdo do modulo como permeador
(Equacao IV.7) e na operacao do médulo como contactor gas/liquido (Equagdo 1V.18),
o valor estimado para a resisténcia global a transferéncia de oxigénio para o biorreator ¢
aproximadamente 20 vezes maior do que a resisténcia global estimada para o permeador
e 10 vezes menor do que a resisténcia global estimada para o contactor gas/liquido. O

fluxo estimado nos trés modos de operagdao podem ser observados na Figura IV.22.

1E-04
1 Permeador:
1 vg=0,2-21m/s
| y=23,4488E-06x
1 Biorreator:
v, =0,22 cm/s
1E-05 Vg =0,04 - 0,32 m/s
’U?' ] ‘ y = 1,6688E-07x
N
£ ]
(32}
E il
£
o | Contactor:
'_? v, =0,8-3,2cm/s
1E-06 - Ve =3,2-95mis
y = 1,7429E-08x
1E-07 ‘ ‘ ‘ ‘ | |
0 5 10 15 20 25 30
AP, (kPa)

Figura IV.22 - Fluxo de oxigénio obtidos durante operagdo do modulo M8-87 como

permeador, como contactor € como biorreator.

Para quantificar a reducdo da resisténcia a transferéncia de massa pelo fator E seria
preciso conhecer a parcela do fluxo de oxigénio que ¢ realmente consumida pelo
biofilme. A resisténcia da membrana, cujo valor é apresentado na Equagdo (IV.8), ¢
aproximadamente 5% da resisténcia global a transferéncia de massa nas condigdes

avaliadas para o biorreator.
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IV.5.2. Fator de Separacao

O fator de separacdo o, calculado segundo Equagado (II1.13), ¢ apresentado na Figura

IV.23 em fung¢do do inverso da velocidade do ar dentro das fibras, para trés pressdes

parciais médias de oxigénio na alimentagao.

3,0

2,8

2,6 y = 10,33x + 1,0399

24 ] R?=0,763

¢ 2
29 | y =3,1021x + 1,1059 B 254 kPa
' R?=0,8523 '
A 36,4 kPa
3 2,01 % 48,0 kPa
» - =
1,8
= m
1,6 1
[ y=0,5733x + 1,1184
1,4 1 ./ R? = 0,4557
A
1,2
1,0 L\é T T T T T
0,00 0,05 0,10 0,15 0,20 0,25 0,30 0,35
v (M/s)
Figura IV.23 — Fator de separacdo em fun¢do da pressdo média da alimentagdo e da

velocidade do ar dentro das fibras.

Pelas curvas observa-se que aumentando-se a

velocidade de escoamento do ar dentro da

fibra, aumenta-se o fator de separagdo, o que indica que a polarizagdao de concentragdo

nestas condi¢des nao pode ser desprezada.

Analisando-se novamente o fator de separa¢do obtido durante a operacdo do modulo

como permeador (Figura IV.12), a velocidade minima do ar nas fibras resultante da

permeagdo dos gases com a saida do mddulo fechada é aproximadamente 0,6 m/s. Nesta

condigdo, o fator de separacao ¢ igual a 1.
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Como na operagdo do modulo como biorreator o fluxo de oxigénio através da
membrana ¢ 20 vezes menor, foi possivel trabalhar numa faixa de velocidade abaixo de

0,6 m/s com a saida de ar do modulo aberta.

As pressdoes parciais médias iguais a 254 kPa + 0,2 kPa e¢ a 36,4 £ 0,7 kPa
correspondem as pressdoes totais médias de 120,2 £+ 03 e 1794 + 1,8 kPa,
respectivamente. Na pressdo parcial de 25,4 kPa o fator de separagdo varia de
aproximadamente 1,3 a 1,9 na faixa de velocidade entre 0,08 ¢ 0,28 m/s. Aumentando-
se a pressao total média para aproximadamente 179,4 kPa, que corresponde a pressao
parcial média de oxigénio de 36,4 kPa, aumenta-se proporcionalmente a for¢a motriz
para o fluxo de oxigénio e de nitrogénio através da membrana. A redugdo do fator de

separagdo nesta condicdo foi atribuida ao aumento da polariza¢dao de concentragdo.

Como alternativa para aumentar o fluxo de oxigénio, a alimentacdo foi enriquecida com
oxigénio puro, simulando a situacdo de enriquecimento do ar por um modulo de
membranas. A pressdo total foi reduzida para 150,1 kPa + 0,1 kPa e a fragdo molar
média de oxigénio na alimentacdo foi aumentada para igual a 0,32 £ 0,1, o que
corresponde a pressdo parcial de oxigénio de 48,0 £ 2,8 kPa. Observa-se no grafico,
nesta condi¢do operacional, a maior influéncia da velocidade na redugdo da polarizagao

de concentragdo e conseqiientemente no aumento do fator de separacao.

Nas trés pressdes parciais avaliadas, o fator de separacdo ¢ maior do que obtido na
avaliacdo do modulo como permeador, o que foi atribuido ao aumento do fluxo pelo

consumo de oxigénio aliado a possibilidade da reducao da polarizagdo de concentragao.

No biorreator, o consumo de oxigénio pelo biofilme controla o fluxo de oxigénio. Como
0 nitrogénio ndo ¢ consumido, sua concentragdo aumenta na interface da membrana
com o biofilme, o que reduz a pressdo transmembrana ¢ o fluxo do nitrogénio.
Conforme pode ser observado na Figura 1V.24, a redug¢do do fluxo de nitrogénio

aumenta o fator de separacao.

102



2,5E-06
2,0E-06 -
NT”.\ 1,5E-06 - M Nitrogénio - 95 kPa
£
£ o
< 1,0E-06 O Oxigénio - 25 kPa
5,0E-07 -
0,0E+00 ‘ ‘
0,0 0,1 0,2 0,3 0,4

Vg (M/s)

Figura 1V.24 - Redug¢do do fluxo de nitrogénio em relagdo ao fluxo de oxigénio com

aumento da velocidade de escoamento do ar dentro das fibras.

IV.5.3. Concentracédo de oxigénio no permeado

Na realidade o fator de separagdo ¢ funcdo da fragdo molar do oxigénio no permeado,
yo2 p, calculado pela Equagao (II1.27). Tragando o grafico da fragdo molar de oxigénio
no permeado em funcdo da velocidade do ar nas fibras, observa-se o mesmo
comportamento do fator de separacdo apresentado no grafico da Figura IV.23. Para as
trés pressdes parciais médias de oxigénio na alimenta¢do, o aumento da fragdo molar de

oxigénio no permeado ¢ reflexo do aumento do fator de separagao.
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Figura IV.25 — Fragdo molar de oxigénio no permeado, yp o2, em fungdo da pressdo

média de alimentacdo e da velocidade do ar dentro das fibras.

Para a saida do modulo fechada, isto ¢, velocidade proxima a zero, a fragdo molar no
permeado tende a fragdo molar na alimentagdo. Partindo-se do ar ¢ possivel atingir
fragdo molar de oxigénio em torno de 0,4 para a pressdo parcial na alimentacdo igual a
25,4 kPa e velocidade igual a 0,3 m/s. Mantendo-se a velocidade e aumentando-se a
pressdo, aumenta-se a polarizacdo de concentracdo e conseqiientemente reduz-se a

fracdo molar de oxigénio no permeado para 0,25.

IV.5.4. Recuperacgéo

Assim como o fator de separacdo e a fragdo molar de oxigénio no permeado, a
recuperacgao, definida na Equagao (I1.12), estd representada na Figura IV.26 em funcao

da velocidade de escoamento do ar para as mesmas pressdes parciais de oxigénio.
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Figura IV.26 - Recuperacdo de oxigénio em funcdo da pressdo média de alimentagdo e

da velocidade do ar dentro das fibras do modulo M8-87.

Enquanto o aumento da velocidade aumenta o fator de separagdo e a fracdo molar de
oxigénio no permeado, ele reduz a recuperacdo do oxigénio conforme pode ser

observado na Figura IV.26.

Para garantir a recuperagdo em torno de 30%, a velocidade do ar nas fibras deve ser
mantida em torno de 0,1 m/s, que corresponde a diferenca de pressdo entre a entrada e a
saida do moédulo igual a 0,35% da pressdo de entrada. Nesta velocidade, pela Figura
IV.25, as fragcdes molares de oxigénio no permeado sdo iguais a 0,27 ¢ a 0,23 para as
pressdes parciais médias de 25,4 kPa e 36,4 kPa. Com os graficos apresentados, a
velocidade de escoamento do ar e a pressdo parcial de oxigénio na alimentacdo podem
ser alteradas visando atingir uma determinada fragdo molar de oxigénio com a

recuperacao correspondente ou vice-versa.

A redugdo da pressdo total e o aumento da fragdo molar de oxigénio na alimentagdo
favorecem a transferéncia do oxigé€nio através da membrana. Por isso, a recuperagao

para a pressao parcial de 48,0 kPa ¢ maior.
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Para avaliar o compromisso que existe entre a pureza do permeado e a recuperagao, a
fragdo molar de oxigénio no permeado foi representada em fun¢do da recuperagdo no
grafico da Figura IV.27. O aumento da pressdo parcial de oxigénio corresponde ao

aumento da pressao total do ar nas fibras.
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Figura IV.27 - Fracdo molar de oxigénio no permeado em func¢do da recuperacao.

Como esperado, a alta recuperagdo estd associada a baixa pureza do oxigénio no
permeado. A recuperacdo maxima de 100% corresponde a saida fechada e a permeacao
total do oxigénio e do nitrogénio pela membrana. Por outro lado, a alta pureza esta

associada a baixa recuperagao.

Para avaliar os efeitos da reducdo da permeabilidade e do aumento do fator de separagao
pelo consumo de oxigénio, a recuperacdo de oxigénio obtida durante a operacdo do
modulo M8-87 como biorreator e como permeador foram representadas em funcao da

velocidade do ar no grafico da Figura IV.28.
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Figura IV.28 - Recupera¢do em funcdo da velocidade de escoamento do ar no modulo

MS8-87.

No grafico observa-se que a faixa de velocidade do ar nas fibras, durante a operacdo do
biorreator, ¢ bem menor do que a faixa de velocidade de operacdo do mddulo como
permeador. Nos dois casos, a recuperacdo ¢ maxima com a saida do mddulo fechada.
Para a pressao parcial média de oxigénio nas fibras igual a 27 kPa, durante a operacao
como permeador, a velocidade resultante da permeacdo do gas pela membrana ¢ igual a
0,4 m/s. Como durante a operacdo do biorreator a resisténcia a transferéncia de oxigénio
¢ aproximadamente 20 vezes maior, a recuperacdo nesta velocidade ¢ menor do que

10%.
IV.5.5. Conclusdes da avaliagcao da transferéncia de oxigénio para o
biofilme

Da avaliagdo da transferéncia de oxigénio através da membrana durante a operacdo do
biorreator concluiu-se que:

e A resisténcia da membrana representa aproximadamente 5% da resisténcia total.
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A transferéncia de oxigénio através da membrana ¢ aproximadamente 10 vezes
maior do que a capacidade de dissolu¢do do oxigé€nio na agua.

O consumo de oxigénio pelo biofilme aumenta o fator de separagdo O,/N,.

Nas condigdes operacionais avaliadas, a polarizagdo de concentragdo na fase gas
exerce influéncia no fluxo de oxigénio e conseqiientemente no fator de
separagdo € na recuperacao.

Com o aumento da resisténcia a transferéncia de massa em relacdo ao
permeador, a faixa de velocidade para recuperacao de oxigénio em torno de 30%
no biorreator ¢ 20 a 30 vezes menor do que a faixa correspondente para o

permeador.
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IV.6. REMOCAO DE MATERIA ORGANICA

Durante o periodo de operacdo do modulo M8-87 como biorreator, a pressao e a vazao
de escoamento do ar dentro das fibras foram ajustadas para manter a taxa de
transferéncia de oxigénio maior do que a necessaria para remog¢ao de carga organica. A
vazao de escoamento de ar foi ajustada para manter a recuperagdo acima dos valores

observados para difusores porosos.

Os 160 dias de operacao do biorreator foram divididos nas 7 condigdes operacionais

listadas na Tabela IV .4.

Tabela IV.4 — Condi¢des avaliadas durante operacdo do modulo MS8-87 como

biorreator.
Condigao Dias Periodo | Tempo de Carga Pa Yo2 A
Retengao Orgéanica
Hidraulico
(Dias) (h) (kgDDO/m’.d)|  (kPa)
I 1-17 17 42+0,2 3,4 40,5 179+3 | 0,205 £ 0,002
11 18 -44 27 2,19 +£0,06 4,2 0,5 181£4 | 0,200 + 0,003
111 45-69 25 1,13 4£0,03 8,7 £0,6 218 +£28 | 0,204 + 0,006
v 70 - 87 18 1,11 +£0,03 8,4 40,6 201 +£3 0,32 £0,02
\Y 88 - 100 13 3,96 + 0,06 3,8 40,2 155+16 | 0,32+0,03
VI 101 - 144 44 1,96 + 0,04 4,4 +0,6 182+19 | 0,35£0,03
VII 145 - 160 16 1,08 £0,3 8,7+1,9 2222 0,43 £ 0,03

Da condigao I a condigao III, o tempo de reten¢ao hidraulico foi reduzido de
aproximadamente 4 horas para 1 hora. Para avaliar se a remoc¢do de matéria organica
estava limitada pela transferéncia de oxigénio, na condicdo IV as condicdes de
escoamento do efluente na carcaga foram mantidas e a pressdo parcial de oxigénio foi
aumentada. Nas condi¢des V, VI e VII, o tempo de retencdo e a carga organica
avaliados nas condi¢des I, II e III foram repetidos com aumento da pressdo parcial de

oxigénio dentro das fibras.
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IV.6.1. Fase inicial da operacao do biorreator

A circulagdo de esgoto sanitario proveniente da Esta¢do de Tratamento de Efluentes do
Centro Empresarial Barrashopping pelo moédulo, objetivando o crescimento do biofilme,

foi iniciada no dia 10/03/2004. Ao substituir a agua pelo esgoto, a formacao de bolhas

na superficie da membrana praticamente foi eliminada conforme pode ser observado na

Figura IV.29.

Figura 1V.29 — Detalhe das fibras com circulacdo de esgoto sanitario

pela carcaca do modulo M8-87— 11/03/2004.

Na Figura IV.30 ¢ possivel observar o crescimento do biofilme apods o quinto e o oitavo

dia do inicio da operagdo do biorreator.

110



Figura IV.30 - Imagens das fibras mostrando o crescimento do

biofilme apés 0 5 e o 8 dia do inicio da operagao.

A Figura IV.31 mostra imagens do biorreator ap6s aproximadamente 2 e 3 meses do
inicio da operacdo. As fibras estdo totalmente cobertas pelo biofime. Com a
concentracdo de oxigénio dissolvido na saida do reator proxima a zero, a cor vermelha
foi atribuida as bactérias que crescem em ambientes andxicos, como as bactérias

purpura por exemplo.

\._

(a) Apds 2 meses. (b) Apos 3 meses.

Figura IV.31 — Imagens do biorreator em diferentes periodos de operacao.

Nos primeiros 2 meses de operagdo, problemas com a bomba de recirculagdo ndo

permitiram operagdo estdvel. Apos a substituicdo da bomba, o ajuste das condi¢des
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operacionais foi realizado no periodo entre os dias 14/Maio e 12/Junho de 2004. O dia
13/Junho de 2004 foi considerado o primeiro para a avaliagdo do desempenho do
biorreator em relagdo a transferéncia de oxigénio e a remocao de matéria organica. Os

resultados para cada condi¢do operacional sdo apresentados a seguir.

IV.6.2. Condicéo |

A condigao I corresponde ao tempo de retengdo médio de 4,2 + 0,2 horas e a pressao
total média do ar nas fibras em torno de 179 = 3 kPa, o que corresponde a pressao
parcial média de oxigénio de 36,839 + 0,002 kPa. Os resultados referentes a

transferéncia de oxigénio e a remogao de DQO sao apresentados na

Tabela IV.5 e na Tabela IV.6.

Tabela IV.5 — Transferéncia de oxigénio durante operacdo do méddulo M8-87 como

biorreator na condigao I.

Poy a Yo2_a Yoz p Y o Taxa de Transferéncia

de Oxigénio

kPa kg/m’.d g/m”.h

179+3 | 0,205+ 0,002 | 0,234+0,006 32+7% 1,19+0,03 2544 6,130+0,001

Tabela IV.6 - Remocao de DQO durante operagdao do modulo M8-87 como biorreator

na condicao 1.

Alimentagdo Remogao Efluente Tratado

DQO | kgDQO/m’.d |kgDQO/m’.d| gDQO/m>h | Remogio DQO SST
mg/L % mg/L mg/L
589 £ 87 3405 3,1+ 0,5 0,8+0,2 91£2 50+ 14 15+£5

A vazdo de recirculagdo de efluente pela carcaca do modulo foi mantida em torno de 6,7
+ 0,4 L/h, que corresponde a velocidade de 0,16 + 0,03 cm/s. A eficiéncia média de 91
+ 2% de remocao de DQO corresponde a taxa volumétrica média de remoc¢do de matéria
organica de 3,1 + 0,5 kg DQO total/m’.dia. Os perfis de DQO da alimentagio e do
efluente tratado juntamente com a eficiéncia de remog¢do podem ser observados na

Figura IV.32.
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O perfil da concentracao de sélidos suspensos totais e de turbidez do efluente tratado ¢
apresentado na Figura IV.33. A concentracao média de sélidos suspensos totais de 15 +
5 mg/L no efluente tratado indica que nesta condi¢do operacional a decantagdo

secundaria poderia ser dispensada.
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Figura IV.32 - Perfil de DQO para tempo de retengdo de 4,2 horas — condigao .
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Figura 1V.33 - Concentragao de so6lidos suspensos totais (SST) e turbidez do efluente

tratado para tempo de retengdo de 4,2 horas — condigao I.

Deve-se ressaltar a excelente remogdao de DQO durante a operagdo na Condi¢do I em
torno de 91% para o tempo de retengdo hidraulico de 4,2 horas. Além de baixa turbidez,

o efluente tratado ndo apresentava odor.

O entupimento das mangueiras pelo crescimento do biofilme foi o principal problema
operacional enfrentado durante a operagdo do biorreator. No dia 5, a obstrug¢ao parcial
das mangueiras na entrada e na saida do modulo pelo biofilme causou a redugdo da
vazdo de recirculagdo para 3,2 L/h e, conseqiientemente, a redugdo da remoc¢ao de DQO
para aproximadamente 85%. A Figura IV.34 mostra o biofilme retirado com o formato

das mangueiras.
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Figura IV.34 - Biofilme retirado das mangueiras de succdo e

de descarga da bomba de reciclo.

IV.6.3. Condicéo Il

Na condi¢ao operacional II, o tempo de retencgao foi reduzido para aproximadamente 2
horas (2,19 + 0,06 h) e a concentracdo de DQO na alimentacdo para aproximadamente
400 mg/L (379 £ 82 mg/L). Os resultados referentes a transferéncia de oxigénio e a
remo¢ao de DQO estdo mostrados na Tabela IV.7 ¢ na Tabela I'V.8.

Tabela IV.7 — Transferéncia de oxigénio durante operacdo do modulo M8-87 como

biorreator na condicao II.

Poo a Yo2 A Yoo p Y o Taxa de Transferéncia de
Oxigénio
kPa kg/m’.d g/m*h
181+4 | 0,200+ 0,003 | 0,225+0,007 | 38+5% | 1,16 £0,04 24+4 |5,996+0,001
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Tabela IV.8 - Remocao de DQO durante operagao do modulo M8-87 como biorreator

na condicao II

Alimentagdo Remogao Efluente Tratado
DQO | kgDQO/m’.d |kgDQO/m’.d| GDQO/m>h| Remogio DQO SST
mg/L % mg/L mg/L

379482 4,240,5 3,5£0,6 0,8+0,1 83+8 66132 18412

A vazao de recirculagdo de efluente pela carcaga do modulo foi mantida em torno de 7,3
+ 0,5 L/h, que corresponde a velocidade de 0,17 = 0,01 cm/s. Os perfis de DQO e a

eficiéncia de remocao podem ser observados na Figura IV.35.
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Figura IV.35 - Perfil de DQO para tempo de retengdo de 2,2 horas — condigao II.

A eficiéncia média de remogao de DQO igual 83 + 8 % corresponde a taxa volumétrica
média de remogdo de 3.5 + 0,6 kgDQO/m’.dia. Observando os 26 dias de operacio
nesta condicao na Figura IV.35 , percebe-se a reducao da eficiéncia de remogao de 90%
para 70% apods 26 dias de operagdo. No dia 31, a eficiéncia de 75% foi atribuida a
parada da bomba de recirculagdo. No dia 39, a eficiéncia de 64% foi resultado da
reducdo da vazio de recirculagdo para 0,08 cm/s, pelo entupimento das mangueiras de

succao e descarga das bombas.
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De um modo geral, pode-se observar que houve uma reducdo da eficiéncia do
biorreator. A deterioragcdo da qualidade do efluente tratado também pode ser observada
no gréafico da Figura IV.36 através do aumento da concentracdo de sdlidos suspensos

totais e da turbidez do efluente tratado.
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Figura IV.36 - Concentracao de sélidos suspensos totais (SST) e turbidez do efluente

tratado para tempo de retencdo de 2,2 horas.

Como os perfis mostrados na Figura V.37 indicam que a remocao de DQO ¢ da taxa de
transferéncia de oxigénio podem estar correlacionadas, uma das hipdteses para a queda
do desempenho foi 0 aumento da carga organica sem o aumento correspondente da taxa

de transferéncia de oxigénio.
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Figura IV.37 - Taxa de transferéncia de oxigénio e eficiéncia de remoc¢do de DQO para

tempo de retengdo de 2,2 horas.

IV.6.4. Condicbes lll e IV

Na condigdo III e na condigdo IV, o tempo de retencdo foi reduzido para
aproximadamente 1 hora. Os resultados referentes a transferéncia de oxigénio e a
remocao de DQO estdo mostrados na Tabela IV.9 e na Tabela IV.10. Os perfis de DQO
da alimentacdo e do efluente tratado juntamente com a eficiéncia de remog¢ao podem ser
observados na Figura 1V.38. Os perfis de solidos suspensos totais e de turbidez do

efluente tratado podem ser observados na Figura I'V.39.

Tabela IV.9 — Transferéncia de oxigénio durante operacdo do modulo M8-87 como

biorreator nas condigdes Il e IV.

Pos a Yoz A Yoz p Y A Taxa de Transferéncia de
Oxigénio
kPa kg/m’.d g/m”.h
218 +28 | 0,204 +0,006 | 0,218 £ 0,004 | 59+8% |1,09+0,02| 60+23 | 14,900+0,006
201 £3 0,32 £0,02 0,42 + 0,03 70+3% | 1,5+0,1 114+ 6 | 28,349+0,002
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Tabela IV.10 - Remo¢ao de DQO durante operacdo do médulo M8-87 como biorreator

nas condig¢oes Il e I'V.

Alimentagdo Remogao Efluente Tratado
DQO | kgDQO/m’.d |kgDQO/m’.d| gDQO/m*h | Remogio DQO SST
mg/L % mg/L mg/L

411+ 34 8,70 £ 0,6 4,87+ 1,01 1,2+0,2 56 +11 182 + 47 43 + 14
392 +27 8,44+ 0,6 4,75+ 1,00 1,2+0,2 56 +12 171 £ 52 33+14
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Figura IV.38 - Perfil de DQO para o tempo de retencdo de aproximadamente 1 hora —

condigoes III e IV.

A DQO média na alimentagdo igual a 411 £ 34 mg/L corresponde a carga organica
média de 8,7 + 0,6 kgDQO total/m’.d. No periodo entre os dias 45 e 69, correspondente
a condicdo III, para compensar o aumento de carga, a taxa média de transferéncia de
oxigénio foi aumentada para 60 + 23 kg/m’.d através do aumento da pressio média

dentro das fibras.
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Figura 1V.39 - Concentra¢ao de so6lidos suspensos totais (SST) e turbidez do efluente

tratado para tempo de retencdo de aproximadamente 1 hora — condigdes II1 e IV.

A eficiéncia de remog¢do de matéria organica e a taxa de transferéncia de oxigénio foram
representadas na Figura IV.40. Para tentar aumentar a remog¢do de carga, no periodo
entre os dias 70 e 83, correspondente a condigdo IV, a pressao total média foi reduzida
para 201 kPa e a fracdo molar de oxigénio foi aumentada para 0,32. Com esta medida, a

taxa média de transferéncia foi aumentada para 114 + 6 kg/m’.d.

A vazdo de recirculagdo também foi aumentada, ficando, na média, igual a 9,2 + 0,2

L/h, que corresponde a velocidade de recirculagao de 0,220£0,005 cm/s.
Os resultados médios obtidos para as condigdes III e IV sdo estatisticamente iguais,

como pode ser observado na Tabela IV.10. Os aumentos da taxa de transferéncia de

oxigénio e da velocidade de escoamento de d4gua nao alteraram a remogao de DQO.
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Figura IV .40 - Taxa de transferéncia de oxigénio e eficiéncia de remoc¢do de DQO para

tempo de retengdo de aproximadamente 1 hora — condigdes III e I'V.

Devido ao actimulo excessivo no biorreator, no dia 81, grande parte do biofilme se
desprendeu, sendo arrastado para fora do mddulo. Com a perda de sélidos, para ndo
sobrecarregar o biorreator, a carga organica e o tempo de retencdo foram alterados para

a condicao 1.

Para verificar a hipdtese da remog¢ao de carga organica estar limitada pela transferéncia
de oxigénio, as condicdes I, II e III foram repetidas com enriquecimento do ar com
oxigénio puro. A fracdo molar de oxigénio na alimentacdo foi aumentada de forma a
simular a situagdo de enriquecimento do ar por um mddulo de membranas instalado em

série com o biorreator.

IV.6.5. Condicéo V

Apbs a perda do biofilme, o tempo de retengdo foi aumentado novamente para
aproximadamente 4 horas (3,96 £ 0,6 h). Os resultados referentes a transferéncia de

oxigénio e a remog¢ao de DQO sdo apresentados na Tabela IV.11 e na Tabela IV.12. Os
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perfis de DQO da alimentacdo e do efluente tratado juntamente com a eficiéncia de

remocao nesta condi¢do e na condi¢do I podem ser observados na Figura [V .41.

Tabela IV.11 — Transferéncia de oxigénio durante operacdo do mddulo M8-87 como

biorreator na condigao V.

Pos A Yoz A Yo2 p Y o Taxa de Transferéncia de
Oxigénio
kPa kg/m’.d g/m”h
155+ 16 0,32 +£0,02 0,50+0,06 |54+£10% | 2,0+£0,3 67+12 | 16,618+0,003

Tabela IV.12 - Remo¢ao de DQO durante operacdo do médulo M8-87 como biorreator

na condicao V.

Alimentagdo Remogao Efluente Tratado
DQO | kgDQO/m’.d |kgDQO/m’.d| gDQO/m>h | Remogdo DQO SST
mg/L % mg/L mg/L

610 + 32 3,8+£0,2 35£0,2 | 0,86+0,05 | 92,2+0,5 47+3 21+4
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Figura IV.41 - Perfil de DQO para tempo de retengdo de aproximadamente 4 horas —

Condigdes I e V.
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A eficiéncia de 83% no dia 88 foi atribuida a reducdo da vazao de recirculagao devido

ao entupimento das mangueiras de suc¢do e descarga da bomba.

As médias nas condigdes I e V foram comparados através do teste estatistico Teste-t de
Student. A concentragdo média de DQO e a carga organica média na alimentagcdo sdao
estatisticamente iguais nas duas condi¢des. O aumento da taxa de transferéncia de
oxigénio de 25 + 4 kg/m’.d para 67 + 12 kg/m’.d nio alterou a taxa de remocdo média

de carga organica e a eficiéncia, que sdo estatisticamente iguais a da condigao I.

IV.6.6. Condicéo VI

O tempo de retencdo foi reduzido para aproximadamente 2 horas (1,97 + 0,04 horas). A
DQO média na alimentacdo igual a 360 =+ 50 mg/L, corresponde a carga organica de 4,4

+ 0,6 kg DQO/m’.d. Os resultados referentes a transferéncia de oxigénio e a remogio de

DQO estao na Tabela IV.13 e na Tabela IV.14.

Tabela V.13 — Transferéncia de oxigénio durante operacao do modulo M8-87 como

biorreator na condi¢do VI.

Poy A Yoz A Yo2 p Y o Taxa de Transferéncia de
Oxigénio
kPa kg/m’.d g/m”.h
182£19 0,35+0,03 0,7+0,1 45+£10% | 5,3845,18 | 77£11 19,026+0,003

Tabela IV.14 - Remocdo de DQO durante operacdo do mdédulo M8-87 como biorreator

na condig¢do VI.

Alimentacao Remocao Efluente Tratado
DQO | kgDQO/m’.d |kgDQO/m’.d| gDQO/m>h | Remogio DQO SST
mg/L % mg/L mg/L

36050 4,4£0,6 3,404 0,85%0,10 7916 79436 31£16

A pressdo total média na alimentacdo igual a 182 + 19 kPa e a fragdo molar média de
oxigénio igual a 0,35 £ 0,03, resultaram na pressdo parcial média de oxigénio na

alimentagdo igual a 64 + 9 kPa. Nestas condi¢des, a média da taxa de transferéncia de
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oxigénio igual a 77 £ 11 mg/L ¢ trés vezes maior do que a média verificada na condig@o

II.

Através de teste estatistico € possivel afirmar que, com 95% de confianca, ndo ha
diferenga entre a taxa média de remog¢do de matéria organica nas condi¢des Il e VI.
Também ndo hé diferenca entre as condi¢des Il e VI quanto a DQO total do efluente
tratado. Os perfis de DQO da alimentagao e do efluente tratado juntamente com a
eficiéncia de remocao obtidos nas condigdes II e VI podem ser observados na Figura

IV.42.
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Figura IV.42 - Perfil de DQO para tempo de reteng@o de 2 horas — condigdes Il e VI.

Como nao foi possivel detectar diferencas significativas entre as duas condigdes,
conclui-se que a remoc¢do de matéria organica na condigdo II ndo estava limitada pela

transferéncia de oxigénio através da membrana.

IV.6.7. Condicéo VIl

Os testes com tempo de retencao de aproximadamente 1 hora (1,08 £ 0,25 horas) foram

repetidos com DQO média na alimentacdo igual a 392 £ 27 mg/L e carga organica
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média igual 8,4 + 0,6 kg DQO total/m’.d. Estas condigdes sdo estatisticamente iguais as
estabelecidas na condig¢des III e IV. Os resultados referentes a transferéncia de oxigénio

e a remocao de DQO sao apresentados na Tabela IV.15 e na Tabela IV.16.

Tabela IV.15 — Transferéncia de oxigénio durante operacdo do médulo M8-87 como

biorreator na condi¢ao VII.

Pos a Yo2 A Yoz p Y o Taxa de Transferéncia de
Oxigénio
kPa kg/m’.d g/m”h
22242 0,4340,03 0,80+0,09 38+5% 6,8+4,2 107415 | 26,531+0,004

Tabela IV.16 - Remogdo de DQO durante operagao do mdédulo M8-87 como biorreator

na condicao VII.

Alimentagdo Remocao Efluente tratado

DQO | kgDQO/m’.d |kgDQO/m’.d| gDQO/m>h | Remogio DQO SST

mg/L % mg/L mg/L
380 £ 52 8,7+£1,9 6,5+14 1,6 0,3 7519 96 + 40 37+24

A pressao média do ar dentro das fibras igual a 222 + 5 kPa e a fragdo molar média de
oxigénio igual a 0,434 + 0,001 correspondem a pressao parcial média de oxigénio de 96
+ 45 kPa. Nestas condi¢des a taxa de remoc¢do de carga organica de 6,5 + 1,4 kg DQO
total/m’.d corresponde a 75% de eficiéncia. Na Figura IV.43 observam-se os perfis de

DQO ¢ a eficiéncia de remocgao para as condig¢des III, IV e VII.
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Figura IV.43 - Perfis de DQO para tempo de reten¢do de aproximadamente 1 hora -
Condigoes III, IV e VIL.

Como a taxa de transferéncia média de oxigénio igual a 107 + 18 kg/m’.d é
estatisticamente igual a obtida para a condi¢do IV, a melhoria no desempenho nao pode
ser atribuida ao aumento da taxa de transferéncia de oxigénio. Entretanto, a fragdo
molar média de oxigénio no permeado igual a 0,80 = 0,09 ¢ quase o dobro da fracdo

molar na condigao IV.

Como a transferéncia do oxigénio na adgua e no biofilme ocorre por difusdo, quanto
maior a concentragdo na interface da membrana, maior a penetracdo do oxigénio no
biofilme. O aumento da eficiéncia de remocdo de matéria organica foi atribuido ao

aumento da porcao do biofilme em condigdes aerdbias.

Na Figura IV.44 observa-se a concentragdo de solidos suspensos totais no efluente

tratado nas condi¢des III, IV e VII.
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Figura 1V.44 - Concentra¢ao de solidos suspensos totais (SST) e turbidez do efluente

tratado para tempo de retencdo de 1 hora — condigdes I1l e IV e VII.

Como os valores médios sdo maiores do que 30 mg/L e o desvio ¢ grande, a DQO
filtrada do efluente tratado foi avaliada nas condigdes IV e VII. Os resultados sao

apresentados na Tabela IV.17.

Tabela IV.17 - Remogao de DQO Total e de DQO filtrada — condigdes IV e VII.

Condigdo Alimentagdo DQO Total DQO filtrada
DQO total DQO Remocao DQO Remocao
mg/L mg/L % mg/L %
v 392 +27 171 £52 5612 127 + 53 67+£13
VII 380 £52 96 £40 75+£9 36 £22 88+3

A alta concentragdo de solidos suspensos do efluente tratado e aumento da eficiéncia de
remocdo apos filtragdo apontam para a necessidade de separagdo de solidos apds o

biorreator nas condicoes IV e VII.
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IV.6.8. Conclusdes da avaliacdo da remocao de matéria

organica

Na Tabela IV.18 e na Tabela V.19 estdo as médias de todas as condi¢gdes operacionais
e dos resultados obtidos durante os 160 dias de operacao do biorreator. Na Figura V.45
observam-se os valores médios obtidos para a eficiéncia de remo¢do em fungdo do

tempo de retencao hidraulico.
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Figura IV.45 - Carga organica removida e eficiéncia em fungdo do tempo de retencdo

hidraulico.
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Tabela IV.18 — Transferéncia de oxigénio - Condig¢des operacionais e resultados.

Dias TRH Pos A Yo2 A Yoz p Y o Taxa de
Transferéncia de
Oxigénio
h Kpa % kg/m’.d | G/m’h
4,2 179 0,205 0,234 32 1,19 25 6,130
I 1-17 0,2 +3 0,002 | £0,006 =7 0,03 +4 10,001
2,19 181 0,200 0,225 38 1,16 24 5,996
11 18 —44 0,06 +4 0,003 | +0,007 5 0,04 +4 10,001
1,13 218 0,204 0,218 59 1,09 60 14,900
111 45 -69 0,03 128 0,006 | 0,004 8 0,02 123 0,006
1,11 201 0,32 0,41 70 1,5 114 28,349
v 70 — 87 0,03 13 0,02 0,03 3 10,1 6 +0,002
3,96 155 0,32 0,50 54 2,0 67 16,618
\Y% 88100 0,06 16 0,02 0,06 +10 0,3 +12 +0,003
1,96 182 0,35 0,67 45 5.4 77 19,026
VI 101 - 144 | +0,04 +19 0,03 0,13 +10 15,2 *l11 +0,003
1,08 222 0,43 0,80 38 6,8 107 26,531
VIl 145-160 | 0,25 +2 0,03 0,09 15 4,2 *15 +0,004

Tabela IV.19 — Remogao de matéria organica - Condi¢des operacionais e resultados.

Alimentagdo Remogdo Efluente Tratado
Dias TRH DQO | kgDQO/ | kgDQO/ | gDQO/ | Remogdo | DQO SST
H mg/L m’.d m’.d m’.h % mg/L mg/L
42 589 3,4 3,1 0,8 91 50 15
I 1-17 10,2 +87 10,5 0,5 40,1 +2 +14 15
2,19 379 42 3,5 0,9 83 66 18
I 18-44 | £0,06 +82 10,5 0,6 40,1 +8 +32 +12
1,13 411 8,7 4,87 1,2 56 182 43
I 45-69 | 40,03 +34 0,6 +1,01 0,2 +11 +47 +14
111 392 8,4 4,75 1,2 56 171 33
v 70-87 | £0,03 +27 0,6 +1,00 | 40,2 +12 52 +14
3,96 564 3,8 3,5 0,88 92,2 47 21
\% 88—100 | 0,06 +132 +0,2 0,2 | £0,05 +0,5 3 +4
1,96 360 4.4 3,4 0,8 79 79 31
VI  |101-144| 0,04 +50 +0,6 +0,4 10,1 +7 +36 *16
1,08 380 8,7 6,5 1,6 75 96 37
VII |145-160] 0,3 52 +1,9 +1.4 0,3 +9 40 124
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Durante os 160 dias de operacao foi possivel observar que:

A qualidade do efluente tratado diminui a medida que a taxa volumétrica
aumenta e o tempo de retencao diminui: a concentracdo de DQO e de so6lidos
suspensos totais no efluente tratado aumentam;

A operagdo se torna mais instavel a medida que a taxa volumétrica aumenta e o
tempo de reten¢do diminui, o que pode ser percebido pelo aumento do desvio em
relacdo a remogao média de DQO.

Quanto maior a concentragdo de oxigénio no permeado, maior a difusdo através
do biofilme e conseqlientemente maior a eficiéncia de remo¢do de matéria

organica.
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IVV.7. BIOFILME

Em todas as fases de operagdo do biorreator, a observagdo em microscopio revelou a
diversidade dos microrganismos constituintes do biofilme. A estrutura do biofilme
formada por bactérias filamentosas pode ser observada em todas as imagens. Na Figura

IV.46, observa-se também bactérias pigmentadas.

Figura IV.46 - Fotomicrografia de amostras do biofilme - aumento de 100 X em

microscopio optico.

O tempo de retencdo hidraulico e a carga organica tém grande influéncia sobre a
comunidade de microrganismos, composta principalmente por bactérias e protozoarios.
O papel das bactérias ¢ a oxidagdo de compostos organicos soluveis e particulados, a
conversdo de amoénia em nitrato (nitrificacdo) e do nitrato em nitrogénio gasoso
(desnitrificacdao). Os protozodrios € os metazodrios consomem o material particulado,
inclusive as bactérias, reduzindo a turbidez do efluente tratado (STEPHENSON e al.,
2000)

Nas amostras do biofilme observadas em microscopio Optico, protozodrios ciliados e

amebas (Arcella) estavam presentes em grande nimero. Algumas imagens sdo
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mostradas na Figura IV.47 e Figura 1V.48. Os protozoarios ciliados observados na
Figura IV.47 sdo similares a Colpidium e a Paramecium caudatum. Segundo
PATTERSON e HEDLEY (1992), as duas espécies sdo encontradas em grande nimero

em meios ricos em matéria organica e ligeiramente anoxicos.

Protozoarios fixos, como a Vorticella, e metazoarios, como rotiferos e nematoides,
foram observados em menor niimero. Algumas imagens podem ser observadas nas

Figuras IV.54, IV.55 e IV.56.

O microrganismo mostrado na Figura IV.52, encontrado em varias amostras de
biofilme, ¢ similar a imagem de uma larva de crustaceo apresentada por PATTERSON e

HEDLEY (1992).
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(b)

Figura IV.47 - Fotomicrografia de protozoarios encontrados em amostra do biofilme -

(a) Paramecium caudatum ou Colpidium em divisdo celular e Arcella em
aumento de 100 X; (b) Paramecium caudatum ou Colpidium em aumento de

400 X em microscopio optico.
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Figura IV.48 - Fotomicrografia de amostras do biofilme mostrando protozoarios -

Paramecium e Arcella em aumento de 100 X em microscopio optico.
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Figura 1V.49 — Fotomicrografia de protozoarios encontrados em amostra do biofilme -

provavelmente Vorticella em aumento de 400 X
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(b)

Figura IV.50 - Fotomicrografia de Rotiferos encontrados em amostra do biofilme- (a)

aumento de 100 X; (b) aumento de 400 X em microscopio Optico.
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Figura IV.51 — Fotomicrografia de Nematoide encontrado em amostra do biofilme-

aumento de 100 X em microscopio optico.

Figura IV.52 — Fotomicrografia de microrganismo encontrado em amostra do biofilme-

aumento de 100 X em microscopio optico.

137



Na Figura V.53 e na Figura IV.54 podem ser observadas imagens do modulo e do feixe
de fibras apos o término dos testes. O biofilme de aspecto gelatinoso preenche os

espacos entre as fibras.

Figura V.54 - Fibras envoltas pelo biofilme.
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As imagens obtidas em microscopio Optico, apresentadas na Figura IV.55, mostram
pedacos da fibra envolta pelo biofime. A Figura IV-50 mostra imagens de pedacos da
fibra em Microscopio Eletronico de Varredura onde se pode observar uma camada fina

de biofilme cobrindo sua superficie.

Figura IV.55 — Fotomicrografia de uma amostra da fibra M8 envoltas pelo biofilme —

aumento de 100 X.

139



Figura IV.56 — Fomicrografia de amostras da fibra M8 em Microscopio Eletronico de

Varredura.
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V. CONCLUSOES FINAIS

Uma das desvantagens apontadas para o uso de membranas compostas para a
transferéncia de oxigénio em contactores gas/liquido ¢ a resisténcia adicional exercida
pela camada densa a transferéncia de massa. Os resultados da avaliagdo da operagdo do
moddulo como contactor e como biorreator apontam que, devido a alta permeabilidade
da membrana selecionada, a transferéncia de oxigénio foi controlada pela resisténcia da

fase liquida.

O desafio da operagdo do biorreator € ajustar a transferéncia de oxigénio a necessidade
do processo bioldgico através do controle da pressdo parcial média do oxigénio dentro
das fibras. A capacidade de transferéncia da membrana selecionada ¢ maior do que a
capacidade de consumo pelo biofilme. A concentracdo de oxigénio dissolvido na saida
do biorreator proxima a zero, observada durante a operagdo do biorreator, sugere que o
oxigénio ndo consumido pelo biofilme provavelmente foi perdido em forma de bolhas,

junto com o nitrogénio permeado pela membrana.

Os resultados sugerem que o aumento da fracdo molar de oxigénio no permeado
aumenta a penetragdo do oxigénio no biofilme, aumentando a espessura da camada
aerobica. O consumo de oxigénio pelo biofilme aumenta o fator de separagao
oxigénio/nitrogénio. Como a permeabilidade da membrana selecionada ¢ alta, a
polarizagdo de concentragdo na fase gasosa tem efeito sobre o fator de separagdo e
consequentemente sobre a fragdo molar de oxigénio no permeado. Neste caso, a melhor
estratégia para aumentar a pressao parcial de oxigénio no permeado ¢ manter a pressao
total baixa e aumentar a fragdo molar de oxigénio na alimentagdo, o que pode ser feito

por modulos de membrana desenvolvidos para separagdo oxigénio/nitrogénio.

As taxas de remoc¢ao de matéria organica apresentadas neste trabalho maiores do que as
observadas para o processo de lodos ativados, com aeragdo através dos sistemas usuais,
podem ser atribuidas a grande 4area especifica para transferéncia de oxigénio e para
retengdo da biomassa na forma de biofilme. As taxas de remocdo se comparam as

observadas para o processo de lodos ativados com oxigénio puro, no qual a penetragao
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do oxigénio no floco e a atividade bioldgica sdo incrementadas pelo aumento da fragao

molar de oxigénio.

A microscopia do lodo mostra a estrutura do biofilme formada por bactérias
filamentosas. A grande populagdo de protozoarios, em grande atividade, e a presenca de

metazoarios evidenciam a estabilidade do biofilme.

Considerando os valores médios da eficiéncia de remocao de DQO, igual a 80 + 2%, e
da concentrac¢do de solidos suspensos totais, igual a 26 = 15 mg/L, observados para o
tempo de reten¢do de aproximadamente 2 horas, o biorreator desenvolvido cumpriu os
objetivos de remover no minimo 80% da matéria organica de um efluente sanitario, com
baixo tempo de retengdo hidraulico e com baixa geragdo de so6lidos, dispensando a etapa
de decantacao secundaria, estabelecidos no inicio do trabalho. Conclui-se, entdo, que o

processo € uma alternativa promissora ao processo convencional de lodos ativados.

A eficiéncia de transferéncia de oxigé€nio, expressa através da recuperacdo, e
conseqiientemente o custo operacional sdo funcdao da pressao total e da velocidade de
escoamento do ar nas fibras. A otimizagdo do processo visando a redugdo do custo
operacional ¢ uma sugestdo para trabalhos futuros. A operacdo de modulos em série,
tanto em relacdo ao escoamento do ar nas fibras quanto ao escoamento do efluente na
carcaca, podem incrementar a remocao de matéria organica e a recuperagao do

oxigenio.
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