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Resumo da tese apresentada a FIOCRUZ/ENSP como parte dos requisitos
necessarios para a obtencdo do grau de Doutor em Ciéncias (D. Sc.)

ESTUDO CINETI(}O DO PROCESSO DE VALO CYNAMON-ROQUE:
CARACTERIZACAO E OBTENCAO DE PARAMETROS DE PROJETO

O processo de valo Cynamon-Roque, de tratamento de esgotos, constituido de um
reator anaerdbio e outro aerdbio, vem sendo testado desde 1986, através de uma unidade
piloto, construida no Campus da FIOCRUZ, que recebe uma mistura de esgotos
domésticos e industriais, oriundos de unidades de ensino, pesquisa, manutencao e fabricas
de vacinas. A validade do processo foi amplamente demonstrada, o que resultou na
patente obtida em 1996. As caracteristicas funcionais vantajosas do processo, em relagdo
aos tradicionais sdo: requer pouca area, sua operacdo é simples, a remocdo de matéria
organica é elevada, fruto de uma operagdo semelhante a do processo dos lodos ativados,
permite consideravel remocdao de nutrientes, ndo libera aerossdis no meio ambiente, pois
a unidade aerdbia € fechada, apresenta boa remocdo de patogénicos e economia

energetica.

Neste trabalho, avaliamos as caracteristicas operacionais do valo Cynamon-
Roque, quando sujeito a vazdes superiores as do projeto original. Devido as grandes
variacOes horérias de vazdo, concentracdo, do afluente da unidade piloto, e a perda de
solidos, foi empregado um modelo cinético transiente, de pouca complexidade, mas
adequado para modelagem matematica do processo de degradacdo. As perdas de sélidos
foram ocasionadas em virtude dos decantadores terem sido dimensionados para vazoes
muito inferiores as utilizadas. Através deste modelo, testamos a validade de duas
equacdes cinéticas, a de Monod e a de Eckenfelder, para degradacdo de substrato,

obtendo-se ajustes semelhantes.

Uma metodologia para obtencdo de parametros para um projeto racional é

apresentada e discutida ao longo deste trabalho.

O comportamento do processo, noutras condicdes operacionais, foi previsto,
utilizando-se 0 modelo cinético, com os parametros determinados atraves do ajuste deste,

aos dados experimentais.



Foi realizado um levantamento preliminar sobre a estabilidade do reator

anaerobio, o consumo de oxigénio do reator aerdbio e o desempenho dos decantadores.

A comparacdo do consumo de energia do valo Cynamon-Roque com dois
processos tradicionais, o valo classico e o lodo ativado, demonstrou a grande
potencialidade do processo em estudo.

PALAVRAS-CHAVE: Tratamento de Esgotos, Valo Cynamon-Roque, Tratamento de
Aguas Residuérias, Digestao Bioldgica
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Abstract of the Thesis presented to FIOCRUZ/ENSP as a parcial fulfillment of the
requirements for the degree of Doctor of Science (D. Sc.)

CYNAMON-ROQUE DITCH PROCESS KINETIC STUDY:
CHARACTERIZATION AND DESIGN CRITERIA ESTABLISMENT

Cynamon-Roque ditch process, a sewage treatment process, given by an anaerobic
reactor followed by an aerobic reactor, has been tested since 1986, throw a pilot plant,
build in FIOCRUZ Campus, which receive domestic and industrial sewage from teaching,
research, repairing units and vaccines industries. The process validity has been quite
demonstrated, so it was patented in 1996. The advantageous functional features of the
process, taking into account the traditional process are: it needs small areas, its operation
Is simple, organic matter removal is high, because it works in a similar way to the
activated sludge process, nutrients removal is remarkable, it does not release aerosols in
the environment, because the aerobic unit is closed, exhibits good removal of pathogenic

organism and saves energy.

In this work, Cynamon-Roque ditch operational features has been evaluated, when
subject to flows bigger than the original project ones. Due to the great hour variations of
flow, concentration, of the influent from the pilot plant, and the loss of solids, it was used
a transient kinetic model, of little complexity, but appropriate for the bio-degradation
process mathematical modeling. The loss of solids was caused by the fact that the settling
tanks were designed to operate at much lower flows than those used. Taking into account
the model, the validity of two Kinetic equations was tested - Monod and Eckenfelder - for

the bio-degradation of substrate, and similar fit resulted.

A methodology for determining the coefficients necessary for establishing rational

design criteria is presented and discussed throughout this work.

The process behavior, under other operational conditions, was previewed, through
the kinetic model, which coefficients were determined by adjusting it to the experimental
data.



Vi
A preliminary evaluation was realized about the stability of the anaerobic reactor,

the consumption of oxygen in the aerobic reactor and the settling tanks performance.

The energy consumption comparison between Cynamon-Roque ditch and two
traditional processes - classical ditch and activated sludge - showed the great potential of

the process being studied.

KEY-WORDS: Sewage Treatment, Cynamon-Roque Ditch, Wastewater Treatment,

Biological Digestion



vii

indice Geral

Ficha Catalogréfica

Agradecimentos

Resumo

Abstract

indice Geral

| - Introducdo

Il - Objetivos

Il — O Estado da Arte

IV - Discussdo Metodoldgica (Teorica e Operacional)
IV.1 - Introducéo

IV.2 - Modelo Matematico do Reator

IV.2.1 - Reator Anaerobio

IV.2.2 - Reator Aerdbio

IV.2.3 - Idade do Lodo

IV.2.4 - Decantadores

IV.2.5 - Modelos mais Sofisticados

V — Descri¢do do Valo Cynamon-Roque

V.1 — Antecedentes

V.2 — Unidade Piloto

V.2.1 — Introducéo

V.2.2 — Caracteristicas Construtivas e Operacionais
da Unidade Piloto

VI - Resultados Obtidos

VI.1 - Avaliacéo Preliminar dos Reatores Anaerobio e Aerdbio
VI1.1.1 — Metodologia

VI1.1.2 — Resultados Obtidos na Avalia¢do Preliminar
V1.2 — Avaliacdo dos Reatores Anaerobio e aerobio
VI.2.1 - Metodologia

VI1.2.1.1 — Descrigdo das Corridas

V1.2.1.2 — Metodologia Cinética

VI1.2.2 — Primeira Corrida

VI1.2.2.1 — Avaliagéo da Reducdo da DQO

vii

14
14
14
14
26
28
32
35
36
36
37
37

38
41
41
41
41
52
52
52
54
56
61



Vi
VI1.2.2.2 — Avaliagéo da Reducdo da DBO
VI1.2.2.4 - Avaliacdo da Producéo de Biomassa
V1.2.3 - Segunda Corrida
V1.2.3.1 - Resultados Experimentais e Hipoteses Assumidas
V1.2.3.2 - Avaliacdo da Reducdo da DQO
V1.2.3.3 - Avaliacdo da Producédo de Biomassa
VI1.2.4 - Terceira Corrida
VI1.2.4.1 - Resultados Experimentais e Hipdteses Assumidas
VI1.2.4.2 - Avaliacdo da Reducédo da DQO
V1.2.4.3 - Avaliacdo da Reducdo da DBOs
VI1.2.4.4 - Avaliacdo da Producédo de Biomassa
VI1.2.5 - Quarta Corrida
VI.2.5.1 - Resultados Experimentais e Hipoteses Assumidas
V1.2.5.2 - Avaliacdo da Reducdo da DQO
V1.2.5.3 - Avaliacdo da Reducgéo da DBOs
VI1.2.5.4 - Avaliacgdo da Producdo de Biomassa
V1.3 - Avaliacdo do Desempenho Operacional
V1.3.1 — Substrato DQO
V1.3.2 —Substrato DBO
VI1.3.3 — Remocao de Fosforo

V|1.3.4 — Consolidacdo dos Resultados de Remocéo de Substratos

V1.4 - Estabilidade do Reator Anaerdbio
V1.5 - Consumo de Oxigénio Dissolvido
V1.6 - Avaliacéo dos Decantadores

VIl - Comparagéo entre os Processos de Tratamento de Esgotos:

Valo Tradicional, Valo Cynamon-Roque e Lodo Ativado
VII.1 - Valo Tradicional

VI1.2 - Valo Cynamon-Roque

VI1.2.1 — Introducéo

VI1.2.2 — Célculo do Consumo de Energia do Valo Cynamon-Roque,
Baseado no Consumo das Bombas Instaladas na Unidade Piloto

VI1.2.3 - Célculo do Consumo de Energia das Bombas, do Reator

Anaerdbio, Adequadas a Unidade Piloto

VI1.2.4 - Célculo do Consumo de Energia das Bombas, do Reator

65
70
76
76
81
86
91
91
95

99

103
106
106
110
113
116
123
123
132
139
140
142
145
147

157

157

159

159

161

164



Aerdbio, Adequadas a Unidade Piloto
VI1.3 - Lodo Ativado

VII - Conclusé@o e Recomendacdes
VIII - Referéncias Bibliograficas
Anexo | - Tabelas e Graficos

Anexo Il — Figuras e Fotos

178
186
192
196
201
220



| - Introducéo

A deficiéncia e, em alguns casos, a inexisténcia de um controle dos efluentes
industriais e sanitarios gerados no pais, tem sido um grande problema, que vem
impedindo a obtencdo de um grau pelo menos aceitdvel de eficacia nos trabalhos
destinados a reducdo dos impactos ambientais. Uma das principais causas deste problema
é a falta de previsdo para instalagdes intrinsecas ao processo de tratamento de efluentes,
0 que ¢ agravado, de modo geral, pela localizacdo inadequada das unidades industriais, 0
gue em muitos casos impede qualquer tratamento classico. Outra causa € o alto custo de
investimento e o elevado consumo de energia indispensavel a operacdo destes processos
de tratamento. Assim sendo, e no intuito de solucionar tais problemas, foi desenvolvido
na Escola Nacional de Saude Pablica (ENSP), um novo processo de tratamento de esgotos
- valo Cynamon-Roque - que pode ser implantado em espacos onde outros processos ndo
podem ser implantados, aproveitando até mesmo espacos em desvaos e a um baixo custo,
uma vez que o investimento, operagdo e manutencao do sistema s&o bastante reduzidos,
guando comparados aos processos classicos.

O processo de valo Cynamon-Roque, que foi patenteado por SZACHNA ELIASZ
CYNAMON e por ODIR CLECIO DA CRUZ ROQUE (CYNAMON e ROQUE, 1996),
professores da Escola Nacional de Saude Publica, estd sendo estudado através de uma
unidade piloto, com o objetivo de avaliar as suas caracteristicas funcionais.

O valo Cynamon-Roque, em escala piloto, com capacidade para tratar até 2 L/s,
de esgotos domésticos ou industriais remete parte dos esgotos afluentes para a ETE da
FIOCRUZ, através de uma ligacdo da elevatoria com um tanque de equalizacdo que 0s
alimenta. Os ensaios realizados no periodo de patenteamento, quando foram obtidos os
resultados que comprovaram a qualidade do processo patenteado, demonstraram as suas
potencialidades. No entanto, uma avaliagdo mais ampla das caracteristicas operacionais
deste processo requer a realizacdo de diversas experiéncias, nas quais sdo variados 0s
pardmetros operacionais do processo: tempo de residéncia, concentracdo de SSV nos
reatores e idade do lodo, entre outros. Os dados obtidos através destas experiéncias,
aplicados a modelos cinéticos adequados ao tipo de reator usado, permitem calcular os
parametros cinéticos associados ao processo. Através destes pardmetros, poderemos
otimizar o processo de tratamento, bem como prever o comportamento deste processo no

tratamento dos mais diversos efluentes, esgotos domésticos e aguas residuarias em geral.



S&o conhecidos diversos modelos cinéticos, desenvolvidos especialmente para
quantificar a degradacdo bioldgica de efluentes liquidos. Nestes, a taxa de remoc¢édo do
substrato é calculada em funcéo da concentragdo destes, da massa de microorganismos,
da temperatura, da concentracdo de OD, da idade do lodo e eventualmente de outros
parametros. A taxa de producdo de solidos € calculada tendo em conta 0s mesmos
pardmetros. O grau de complexidade do modelo é determinado pelo nimero de
parametros, cuja magnitude varia de modo a ocasionar, no processo, uma variagao
consideravel no processo de degradacéo. A utilizacdo de modelos mais complexos requer
a obtencdo de uma quantidade maior de parametros de processo, o que implica em um
namero maior de analises e numa equipe com maior nimero de técnicos.

A unidade-piloto que recebe os esgotos da FIOCRUZ opera sujeita a grande
variacdo de vazdo e de concentracdo de carga organica o que, na modelagem matematica
do processo de tratamento, inviabiliza o uso de um modelo estacionario. Foi escolhido,
entdo, um modelo transiente, de pouca complexidade, para o estudo cinético do processo.
Outra razdo para a utilizagcdo de um modelo transiente foi a perda de sélidos no afluente
dos decantadores que, no periodo de coleta de dados operacionais, operaram acima de
suas vaz0Oes de projeto.

Todos os modelos cinéticos no regime estacionario, mesmo os mais simples,
apresentam duas equacgdes: uma de balanco de substrato e outra de balango de solidos.
No balanco de sélidos, a equacdo associada ao consumo de substrato é fundamental.
Existem inimeras equacbes (SUNDSTRON, 1979), que resultam de trabalhos
experimentais com os mais diversos substratos: esgotos domésticos, residuos industriais
e substratos artificiais (GRADY & LIM, 1980).

Entre as equacOes associadas ao consumo de substrato, destacam-se: a de Monod,
a de Eckenfelder (para esgotos em geral) e a de Eckenfelder (para efluentes industriais

com alta concentragéo de substrato solUvel e baixa de substrato em suspensao).



Il - Objetivos

Objetivo Geral:

Através da caracterizacdo e obtencdo de parametros de projeto do processo de
tratamento de esgotos, anaerdbio e aerébio denominado valo Cynamon-Roque, contribuir

para a solucdo dos problemas de salde publica.

Objetivos Especificos:

Avaliar a aplicabilidade de duas equac@es cinéticas, associadas a degradacao de
substrato (DBOs ou DQO), e de um modelo transiente simples, na descricdo do

comportamento do valo Cynamon-Roque.

Prever o comportamento cinético do processo em outras condi¢Ges de operacao,

através dos parametros cinéticos obtidos.

Realizar uma avaliacdo preliminar da estabilidade do processo de degradacéo
anaerdbio, da concentracdo de oxigénio da unidade aerdbia e da sedimentabilidade dos

lodos das duas unidades.

Calcular a poténcia necessaria as bombas adequadas ao processo de tratamento,
tendo em conta que as bombas utilizadas nas duas unidades apresentam poténcia muito
superior a necessaria e o processo pode ter seu fluxo otimizado em relacdo a perda de

carga.

Comparar este processo, tendo em conta as caracteristicas operacionais: reducdo
de substrato, tempo de detencdo hidraulica e consumo de energia, com alguns processos

classicos: o valo tradicional e o lodo ativado com aeracéo prolongada.



Realizar uma avaliacdo preliminar da estabilidade do processo de degradacéo
anaerdbio, do consumo de oxigénio da unidade aerdbia e da sedimentabilidade dos lodos
das duas unidades.



111 - O Estado da Arte

Os processos de tratamento anaerébio de esgotos se caracterizam pela
biodegradacdo, promovida pelas bactérias anaerobias, de compostos organicos,
transformando-os em lodo (bioldgico e inerte), agua e gases (metano, gas carbonico e
etc.). As bactérias anaerdbias apresentam um tempo de duplicagdo celular muito maior
do que as bactérias aerobias, 0 que exige tempos de detencdo hidraulica muito elevados
(nos sistemas convencionais) ou a incorporacdo de componentes (decantadores,
defletores e outros) especialmente projetados para a retencdo dos solidos bioldgicos, que
evitam a perda de biomassa ativa através do efluente do sistema.

O inconveniente dos elevados tempos de detencdo hidraulica dos reatores
anaeradbios foi superado, na década de 80, com o desenvolvimento dos reatores anaerdébios
de alta taxa de aplicacdo: reator anaerdbio de fluxo ascendente e manto de lodo (UASB),
reator anaerobio de leito fixo (RALF), reator anaerdébio de leito expandido e outras
variantes.

Os efluentes dos sistemas de alta taxa, via de regra, ndo atendem a legislacéo
ambiental em relacdo aos solidos em suspensdo, a matéria organica, aos nutrientes e aos
organismos patogénicos (CHERNICHARO, 1977). Recentemente, vém sendo estudadas
diversas alternativas de pos-tratamento para o efluente dos reatores UASB
(CHERNICHARO, 1997; CHERNICHARO, 1996, GONCALVES, 1997 e CAMPOS,
1999), de forma a atender a legislacdo ambiental.

Os reatores UASB, reatores anaerobios de fluxo ascendente e de manta de lodo,
sdo os reatores de alta taxa de maior aceitacdo no Brasil, muitos construidos no Parana,
em Sdo Paulo, na Paraiba e, ultimamente, em Minas Gerais, sendo usados no tratamento
de esgotos sanitarios e industriais. Estes reatores sdo caracterizados por
(CHERNICHARO, 1997): utilizarem espaco reduzido (tempo de detencdo hidraulica de
6 a 9 horas), baixo custo de implantacdo e operagéo, baixa producdo de lodo, baixo
consumo de energia (apenas para a elevatoria de chegada, quando for o caso), remocéo
satisfatoria de DBOs e DQO (de 65 % a 75 %), possibilidade de rapido reinicio, elevada
concentracdo do lodo excedente e boa desidratabilidade do lodo. Entre as desvantagens
deste tipo de reator destacam-se: possibilidade de emanacdo de maus odores, baixa
capacidade do reator para tolerar cargas toxicas, elevado intervalo de tempo necessario
para a partida, e necessidade de uma etapa de pos-tratamento. A utilizacdo dos reatores
UASB, para tratamento de residuos industriais, tem sido bastante pesquisada, inclusive



nos casos em que alguns reatores tradicionais, tais como os de filtros anaerobios, tém
eficiéncia comprovada, uma vez que podem operar com tempos reduzidos de detengéo
hidraulica (OLIVEIRA, 1995; CAMPOS, 1984). A viabilidade econémica do uso do
metano, gerado nestes reatores, tem sido fartamente demostrada (VAN HAANDEL,
1984; PIERRE, 1995). O desenvolvimento destes reatores tem sido priorizado
politicamente, havendo uma linha de financiamento no Programa de Pesquisas em
Saneamento Béasico (PROSAB), especialmente para pesquisas com os reatores UASB,
envolvendo a otimizacao do sistema e formas de pos-tratamento.

Atualmente vém sendo estudadas diversas alternativas de pds-tratamento para o
efluente dos reatores UASB (CAMPQOS, 1999 e CHERNICHARO, 1997), de forma a
atender a legislacdo ambiental. Deste modo, grande énfase tem sido dada a pesquisa de
sistemas combinados, tais como: UASB e filtro anaerdbio, UASB e lodo ativado, UASB
e lagoa facultativa, UASB e biofiltro aerado ou UASB e aplicacdo no solo, havendo
algumas unidades piloto em teste e mesmo unidades, em escala real, em funcionamento.
Os sistemas combinados visam a reducdo no consumo de energia, sem deixar de atender
a normas mais rigorosas. Entre as diversas alternativas de sistemas combinados, destaca-
se a combinacdo UASB - lodos ativados. Através desta combinacéo reduz-se os custos de
implantacdo e consumo de energia do processo de lodos ativados (CAMPOS, 1999), pois
este recebe um efluente ja parcialmente tratado e, deste modo, pode operar com tempos
de detencdo hidraulica menores, com sistema de aeracdo menos potente e o lodo gerado
pode ser tratado (estabilizado) no reator UASB.

Uma planta piloto UASB - Lodos Ativados (FREIRE et al, 1999), implantada no
Laboratdrio de Instalagdes Piloto (LIP) do Departamento de Engenharia Sanitéria e
Ambiental da Universidade Federal de Minas Gerais (UFMG), foi operada por 231 dias
recebendo esgotos domésticos das cidades de Belo Horizonte e Contagem. O sistema
apresentou boa remocéo de DQO total, variando de 68 a 85% para o reator UASB, de 43
a 56% para o reator de lodos ativados, e de 85 a 93% para o sistema conjugado. Foram
alcancadas remog0es de SST, variando de 85 a 95% para o sistema conjugado, de NTK,
variando de 38% a 64% para o reator de lodos ativados, de NH4+, variando de 24 a 65%
para o reator de lodos ativados. O sistema combinado em uma das fases operacionais foi
alimentado com vaz&o variavel, o que ndo afetou o desempenho do sistema. O tempo de
detencdo hidraulica foi de 4 horas no reator UASB, de 2,8 horas no reator de lodos

ativados e de 1,1 hora no decantador secundario.



COLETTI et al (1997) estudaram o processo de lodos ativados para pés-
tratamento de efluentes de reator anaerébio compartimentado, em escala de laboratério,
que recebe esgoto sanitério através de uma célula de aeragdo composta por cdmaras
(reatores) que possuem tanque de aeracdo e decantador secundario justapostos. No ensaio,
0s quatro reatores foram operados simultaneamente, com tempo de detencdo hidraulica
proximo de 8 horas, com idades de lodo de 5, 10, 15 e 20 dias, durante 35 dias. Foram
determinados coeficientes cinéticos, em termos da DBOs e da DQO filtrada. Os reatores
apresentaram percentagens medias de remocdo da DBOs bruta, DBOs filtrada, DQO
bruta, DQO filtrada, SST, SSF e SSV superiores a 95, 90, 87, 80, 95, 98 e 93%,
respectivamente, quando se encontravam estabilizados dinamicamente. Os reatores
apresentaram remog&o de fosforo de até 28% e de nitrogénio amoniacal a concentracées
ndo detectadas pelos métodos analiticos.

A E.T.E. - Piracicamirim, constituida de um sistema combinado UASB - lagoa
aerada, é alimentada por esgoto sanitario da cidade de Piracicaba e devera atender a uma
populagéo de aproximadamente 100.000 habitantes, com vazéao de 500 I/s (final de plano,
2015). A vazdo média afluente a E.T.E., durante o primeiro ano de operacao (PASSIG et
al, 1999) variou de forma crescente de 102 I/s a 162 I/s, tendo média de 125 I/s, a DQO
do efluente final variou de 75 mg/L a 263 mg/L, tendo média de 174 mg/L, a DBOs variou
de 23 mg/L a 81 mg/L, tendo média de 47 mg/L. Os reatores anaerdbios e a lagoa aerada
ndo receberam qualquer tipo de in6culo, o que resultou em eficiéncias crescentes, a
medida que ocorria a formacdo da biomassa. Durante o segundo semestre de 98, obteve-
se eficiéncia média de remoc¢do de DBOs acima de 80%.

O sistema combinado reator UASB e lodos ativados, para tratamento de uma
mistura de esgotos domésticos e efluentes industriais, sendo que estes Gltimos eram
responsaveis por cerca de 50% da carga organica e 90% da vazao total, foi estudado por
SILVA et al (1995). O sistema combinado, em escala piloto, era constituido por um reator
UASB, construido com tubo de ferro fundido de 400 mm de diametro e por 6 tanques de
aeracdo, em série, confeccionados com tubos de PVC, seguidos por um decantador
secundario, confeccionado em fibra de vidro e PVC. O reator UASB recebeu um afluente
com DQO média de 700 mg/L (267 a 1670 mg/L), DBOs média de 350 mg/L (126 a 888
mg/L) e SST médio de 780 mg/L (432 a 1570 mg/L) e teve um desempenho bastante
estavel sob o ponto de vista de remogao de materia organica, propiciando remogdo média
de DQO em torno de 70%, de DBOs em torno de 80% e de SST de cerca de 80%, sem

tendéncia de perda de eficiéncia com o0 aumento dos carregamentos organico e hidraulico,



tendo sido possivel opera-lo com tempo de detencédo hidraulica de 6,4 horas, com vazéo
constante de alimentacdo. O comportamento do lodo biolégico e do processo de lodos
ativados se mostrou instavel tanto para a concentracdo da biomassa, quanto para as
caracteristicas de separacdo entre fases solidas e liquidas, resultando em grandes
dificuldades para o controle da operacéo. Nos periodos em que a instabilidade foi menor,
foram feitas tentativas de se estimar valores médios para remocao de matéria organica,
cujos valores foram de 42% para DQO, 63% para DBOs e 39% para SST, considerando-
se apenas o processo de lodos ativados. Através do sistema combinado, foram obtidas as
seguintes faixas de remocéo de matéria organica: 78% a 89% para DQO global, 82 a 90%
para DQO filtrada, 74 a 96% para DBOs global, 95 a 99% para a DBO:s filtrada, 65 a 94%
para SST e 79 a 96% para SSV. Através da associacao dos processos, foram alcancadas
elevadas eficiéncias na remocéo de coliformes: cerca de 99,7% para coliformes totais e
99,8% para coliformes fecais. Neste estudo, foi realizada uma estimativa dos custos de
implantacdo e operagdo do sistema combinado em escala real, verificando-se uma
vantagem em torno de 20% no custo de implantacéo e de 60% no custo de operacdo, em
relacdo ao sistema de lodo ativado convencional.

Em um estudo tedrico, VON SPERLING & CHERNICHARO (1998),
compararam o sistema combinado reator UASB e lodos ativados ao sistema combinado
tratamento primario e lodos ativados, para popula¢des de 10.000, 100.000 e 1.000.000 de
habitantes. Neste estudo considerou-se que as unidades de tratamento seriam implantadas
em dois estagios. Foram estudadas, no primeiro estagio, as alternativas de tratamento
primario versus reator UASB e, no segundo estagio, o sistema de lodos ativados como
etapa complementar tanto para o tratamento primario quanto para o reator UASB.
Segundo os autores, a implementacdo de plantas de tratamento em estagios € interessante
para paises em desenvolvimento, devido a dificuldade de obtencdo de recursos
financeiros para um projeto completo. Como alternativa para o primeiro estagio, o reator
UASB apresentou vantagens em termos de melhor qualidade do efluente e menor
guantidade de lodo a ser disposto. Porém, os volumes das unidades seriam maiores,
acarretando possivelmente custos maiores de implantacdo. Na comparagéo dos sistemas
combinados, no segundo estagio, o sistema UASB-lodos ativados apresentou uma
elevada reducdo na quantidade de lodo a ser disposto, com média de 0,9 | de lodo/kg
DBOs removida contra 2,9 | de lodo/kg DBOs removida no sistema de lodos ativados

convencional, e uma boa redugdo da energia necessaria ao processo de aeracdo, de cerca



de 20 % - de 0,08 HP/kg DBOs contra 0,1 HP/kg DBOs, removidas no sistema de lodos
ativados convencional.

Na cidade de Brasilia foram construidos, nos ultimos anos (1999), 13 reatores
UASB, outros 10 se encontram em construcédo. Esses reatores adotaram uma configuracao
particular, tendo sido compartimentados e simplificados (NEDER, 1999), de forma a
reduzir rapidamente a carga organica langada nos corpos receptores pelas comunidades
carentes. Foi utilizada uma tecnologia de baixo custo, que consiste na construcdo de
reatores cavados na terra e na utilizacdo de materiais alternativos, tais como: argamassa,
madeiramento, telhas de aluminio e tubulacdes de PVC, evitando-se 0 emprego de
concreto. Estes reatores apresentaram em média uma reducao de DBOs de 68% e de SST
de 66 % e tiveram um custo de construcdo de R$ 2,00 por habitante atendido, sem
considerar os custos da destinacdo do lodo. O tempo de detencdo hidraulica destes
reatores é de cerca de 20 a 40 horas, portanto muito superior ao dos UASB tradicionais.
Estes reatores sdo considerados, no plano de saneamento, como as primeiras unidades de
estacOes de tratamento a serem implantadas.

O reator anaerobio de leito expandido vem sendo pesquisado, em escala piloto e
em escala real, por PEREIRA (1999), através de unidades construidas no Campus da
Universidade de Sdo Carlos. O reator, em escala real, apresentou uma reducdo média de
78 % da DQO, uma reducéo de 67 % nos SST e uma concentracdo de 59,7 % de metano
no gas produzido. De forma a melhorar a eficiéncia do reator e diminuir as perdas de
solidos no efluente, que sdo excessivas, uma unidade de remocdo inicial de sélidos
sedimentaveis sera acrescida ao sistema de tratamento. Este tipo de reator foi idealizado
para tratar residuos com baixa concentracdo de solidos em suspensdo, mas, a titulo de
pesquisa na unidade comercial, foi testada a variante sem retencéo preliminar de sélidos.

O sistema de tratamento constituido de fossa e filtro anaerébio ascendente, cujas
caracteristicas sdo amplamente descritas em diversos trabalhos (CHERNICHARO, 1997,
ABNT, 1997), foi reformulado e otimizado através de uma forma de associagao de trés
filtros, seguidos por um filtro de areia proposta por CYNAMON (1986). Nesta
associacgéo, os fluxos dos filtros seguem uma escala ascendente, descendente e novamente
ascendente, tendo o filtro de areia a finalidade de dar um polimento no efluente final. Este
tipo de filtro superou largamente os sistemas de fossa e filtro anaerdbios tradicionais, em
relacdo a remocao de DQO (84 % (sem filtro de areia) para esgoto domestico e 94,9 %
(sem filtro de areia) para o residuo do entreposto de pescado), de DBOs ( 85 % (sem filtro

de areia) para esgoto domeéstico e 95 % (sem filtro de areia) para o residuo do entreposto
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de pescado) e de coliformes (99 % para esgoto domestico e 99,9 % para o residuo do
entreposto de pescado, nos dois casos sem filtro de areia) (MELLO Jr., 1999), nos esgotos
domeésticos e industriais. Este sistema de tratamento tem sido construido, com frequéncia,
em condominios, loteamentos e mesmo em fabricas, havendo atualmente dezenas de
unidades construidas no Rio de Janeiro em outros estados e mesmo em diversos paises.
Este sistema de tratamento, pela sua potencialidade, deveria ser mais pesquisado,
levando-se em conta tratar-se de alternativa de baixo custo e elevada eficiéncia para
tratamento de esgotos sanitarios e industriais. Entre as possiveis formas de pds-tratamento
para os reatores UASB, poderiamos apontar o filtro Cynamon como uma alternativa de
grande potencial, ainda a ser estudada.

Em Natal foi construida uma unidade em escala piloto (GUIMARAES, 1999,
ANDRADE NETO, 1999), no Campus da Universidade Federal do Rio Grande do Norte
(UFRN), alimentada por esgotos predominantemente domesticos. Trata-se de um sistema
de tratamento composto por um tanque séptico, prismatico retangular, com duas camaras
em série, um filtro de pedra ascendente e quatro filtros anaerdbios de fluxo descendentes,
operando em paralelo. Nos filtros descendentes foram pesquisados diversos tipos de
recheio. Apds o estabelecimento das caracteristicas operacionais da unidade piloto, uma
unidade em escala real foi construida, visando o tratamento do esgoto sanitario de um
hotel. Este sistema de tratamento em escala piloto apresentou uma remocao média de 81
% da DQO total, 67 % da DQO soluvel e 74 % do COT (carbono organico total) operando
a 29°C. Os resultados da unidade instalada no hotel sdo semelhantes.

O processo de valos Cynamon-Roque, cuja pesquisa € o objeto desta tese, foi
desenvolvido com a finalidade de tratar esgotos sanitarios ou industriais, e seria mais
vantajoso para esgotos com elevada carga organica, em virtude das vantagens na etapa
anaerobia. Os tempos de detencdo hidraulica deste processo sdo comparaveis aos dos
processos dos lodos ativados. A sua viabilidade técnica foi demonstrada amplamente, no
periodo de patenteamento (CYNAMON, 1993; CYNAMON, 1996). Este processo €
realizado em duas unidades, um reator anaerébio e outro aerébio com formato inspirado
nos valos classicos, fechadas e pressurizadas. Em anexo apresentamos a planta baixa das
duas unidades e fotografias que permitem uma melhor visualizagdo delas. O processo
apresenta algumas caracteristicas que tornam a sua implantacdo altamente vantajosa:
pode ser implantado em espacos reduzidos e até mesmo em desvaos, apresenta custo de
implantacéo e de operagdo reduzidos quando comparados aos processos classicos, uma
vez que os seus tempos de detencdo hidraulica sdo semelhantes aos do lodo ativado
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convencional, o que permite que sejam construidas unidades compactas. Outra vantagem
do processo € a de que o0 consumo de oxigénio da unidade aerdbia é pequeno, pois a maior
parte da estabilizacdo da matéria orgénica € realizada na unidade anaerdbia. Os resultados
obtidos, em relacdo a remocdo de carga organica apresentados na Tabela 111.57,
demonstram a potencialidade do método pois, apesar da continua perda de solidos, que
leva & perda de biomassa ativa e a desestabilizacdo do processo de degradagdo, as
eficiéncias alcangadas foram comparaveis ao do processo de lodos ativados (CAMPOS,
1999), exceto na 22 corrida, em que o TDH de apenas 6 horas prejudicou muito a
performance do sistema.

Os processos classicos de tratamento vém sendo pouco estudados atualmente, no
Brasil, exceto como a etapa posterior de um reator UASB. Entretanto, os processos de
remocao bioldgica de nitrogénio e fésforo de esgotos sanitarios tem sido pesquisados em
escala de laboratorio e em escala piloto (GONCALVES, 1995 e GONCALVES et al,
1994). O processo desenvolvido por Gongalves, com biofiltro aerado submerso, é capaz
de realizar continuamente a nitrificagdo/desnitrificacdo/desfosfatacdo de esgotos
sanitarios. Através de uma bateria de 5 biofiltros, em escala piloto, alternando-se
ciclicamente as condicGes anaerObia/aerobia sobre a biomassa fixa, selecionou-se
elevadas concentracdes de bactérias desfosfatantes no biofilme. A eficiéncia na remocao
de fdsforo na fase liquida (60 a 70%) e os teores de fosforo no lodo de lavagem dos

biofiltros, cerca de 3,4% P/SST, confirmaram a presenca significativa desta colonia no

processo. Nesta pesquisa, verificaram-se também elevadas reduc@es de nitrogénio total,
apresentando o efluente tratado teores de nitrogénio total inferiores a 15 mg/L, com NTK
<5 mg/L e N-NOyx = 10 mg/L.

A precipitacdo quimica, Tratamento Primario Quimicamente Assistido, tem sido
colocada como uma alternativa aos reatores UASB, tendo a vantagem de produzir
efluentes com baixos teores de fosforo, e estd em fase de implantacdo nas estacfes de
tratamento de esgotos Pavuna e Sarapui, associadas ao Programa de Saneamento da Baia
de Guanabara, cada uma delas capacidade para tratar 3 m®/s de esgotos domésticos
(SANDINO, 1999). A desvantagem deste processo é o fato dos lodos removidos nao sdo
estabilizados. No caso das ETEs Pavuna e Sarapui, os lodos devem ser dispostos em
aterro sanitario.

A remocdo quimica de fosforo, em um reator UASB, em escala de laboratorio,

tratando uma agua residuaria sintética, foi pesquisada por SOARES et al (1997). Atraveés
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da adicdo de cloreto férrico foi obtida uma remocéo elevada de fdésforo, superior a dos
tratamentos convencionais aerdbios e anaerobios. Neste trabalho, o lodo anaerdbio foi
estudado através de difracdo de raio-X e de microscopia eletrnica de varredura, o que
permitiu a determinacdo qualitativa dos principais elementos quimicos presentes,
quantitativa da constituicdo biolégica e da mineral dos granulos de lodo. Foram
observadas elevadas concentracBes de diversos cations e anions no lodo, entre eles
destacaram-se o ferro (56,12%), o fosforo (24,22%) e o célcio (11,81%). O cloreto de
ferro foi adicionado ao afluente do reator UASB, em duas concentra¢Ges 90 mg/L e 200
mg/L, tendo sido obtidas remocdes de 52,5% e 84%, respectivamente.

Na Suécia foram desenvolvidos processos de precipitacdo quimica, incluindo as
modalidades: precipitacdo direta, pré-precipitacdo, precipitagdo simultanea e precipitacdo
com nitrificacdo/denitrificacdo. Os processos de precipitacdo quimica apresentam
elevadas remogdes de Pt (95%), sendo 0s Unicos capazes de atender o limite de 0,5 mg/L
para efluentes de ETEs, adotado na Suécia. O processo de precipitacdo direta é 0 mais
utilizado na Noruega (50% das ETES) e um dos mais usados na Finlandia e na Suécia.
Através deste processo, sdo alcancadas remoc¢des médias de DBO- de cerca de 75%, de
N de cerca de 25% e de P de cerca de 95%. O processo de pré-precipitacdo, seguido em
geral por tratamento por lodos ativados, permite uma remocao de P: equivalente a do
processo de precipitacdo direta, mas alcanga remogdes de DBO+7 de cerca de 95%, de Nt
de cerca de 30%, em unidades menores que as tradicionais. No processo de pré-
precipitacdo com nitrificacao/desnitrificacdo, o lodo sedimentado € hidrolisado e usado
como biomassa para o processo de desnitrificacao.

Nos Estados Unidos, foram desenvolvidos novos processos de
nitrificacdo/desnitrificacdo, através da alternancia de regides em condicdes anaerobias e
aerdbias, em um Unico reator.

Um destes processos, um lodo ativado com aeragdo prolongada, incorpora uma
elevada idade do lodo e um sistema de aeracao por difusdo com uma alternancia ciclica
da distribuicéo espacial da taxa de difuséo de ar no reator (JAKOB, 1999). Este processo
opera com idade do lodo de 40 a 70 dias e utiliza um sistema de difusdo, formado por
tubos flexiveis de polietileno, com difusores de bolhas finas. Existem muitas unidades em
operacdo na Europa e nos Estados Unidos. Através deste processo consegue-se uma
reducdo de até 75%, no consumo de energia elétrica, em relacdo ao processo de lodos

ativados convencional, com aeragdo mecanica.
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Nos Estados Unidos, outro processo inovador de nitrificacdo/desnitrificacao foi
desenvolvido: um valo de oxidacdo orbital modificado de forma a apresentar regides
alternadamente anaerdbias e aerdbias (KATTA, 1999). Este alcangou elevadas taxas de
remocao de nutrientes, apresentando concentracdes de N: e Py inferiores a 3 mg/L e DBO:s,

em geral menores, do que 5 mg/L.
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IV - Discussdo Metodologica
(Teorica e Operacional)

IV.1 - Introducéo

O estudo cinético de um processo de tratamento, aplicado a um determinado tipo
de efluente (doméstico ou industrial), envolve as seguintes etapas:

- estudo dos modelos cinéticos encontrados na literatura, relacionados a cada
processo, com a finalidade de conhecer as técnicas de controle do mesmo: as varidveis
determinantes do estagio destes processos, a avaliacdo destas variaveis e sua influéncia
nos processos, e as formas de correcdo operacional do processo;

- A aclimatacdo do lodo (cultura de bactérias) utilizado no tratamento, para
determinado tipo de carga, é de importancia capital;

- tratamento do esgoto ou residuo industrial, fazendo-se 0 acompanhamento deste
através das andlises intrinsecas ao mesmo;

- utilizacdo dos dados obtidos no processo para determinacdo do modelo cinético

mais adequado, através de analise matematica.

1VV.2 - Modelo Matematico do Reator

1VV.2.1 - Reator Anaerobio

A Figura IV.1 apresenta o diagrama utilizado para representar os reatores e 0s
decantadores, que serviram de base para 0 modelo que desenvolvemos a seguir. Na Figura
IV.2 apresentamos um diagrama que representa os reatores com maior fidelidade e em
anexo descrevemos, em detalhes, o processo Cynamon-Roque. Na Figura IV.1 0s
retdngulos representam respectivamente os reatores anaerobio (0 maior) e aerobio e 0s

circulos representam os decantadores.
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O balanco de substrato (DQO ou DBO) para a primeira unidade, reator anaerobio,

é dado por:

Substrato que entra = substrato que sai + substrato consumido + substrato acumulado

No caso, temos:

SoQp = substrato no afluente do reator;
S1Qr1 = substrato recirculado;
S1Q1 = substrato no efluente do reator;

rs1V1 = substrato consumido;

d(SV1)/dt = substrato acumulado.

E o balanco de substrato, na primeira unidade, € dado por:

d(SV-
SoQo + S1Qr1 = S1(Q1+ Q1) + rsiVy + (dtl)
_ d(SVvq)
SoQp = 51Q; -5,V = at

onde:

So, S1 € S=DQO ou DBOs (mg/L);
Qo, Q1 e Q1 = vazao (I/s);
Is1 = taxa de consumo de substrato (mg/L.s)

V1 = volume do reator 1 (anaerobio) (1);

t = tempo (S)

Tendo em conta que:

V1 = constante;
So = So(t) (a concentracédo de substrato no afluente varia com o tempo);

S1 = S1(t) (a concentracédo de substrato no efluente varia com o tempo);
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S = Sy(t) (mistura perfeita);
O volume do valo anaerdbio é constante, portanto a vazao de entrada Qg €
igual a vazdo de saida Q1 e ambas variam da mesma forma com o tempo.
Q1 = Qo = Qo(t) (a vazdo do efluente varia com o tempo);

V1/Qo(t) = T1(t) (tempo de residéncia).

Tem-se:

d(S1(0)
dt

Qo(t)(So(t) - S1(h)) = rs1V1 + Vi

So(t) - S1(t) = Ta(t)(rse +W)

d(S1(9) SO+ Ti®) _ Sp(t)
i T1(®) T (VD

A Equacéo 1V.1 so pode ser resolvida, de modo a se conhecer S1(t) = F(So,T1,rs1),

se as funcBes So(t), T1(t) e rs1 forem conhecidas. A funcdo rs; € dada pela equacgédo

genérica:

rs1 = f1 (S,X)

onde:

S = concentragdo de substrato no reator (mg/L);

X = concentracdo de solidos em suspensdo volateis no reator (mg/L).
Na realidade esta funcdo tambem depende da temperatura entre outros fatores.

Na literatura da modelagem cinética dos processos bioldgicos, sdo encontradas
diversas equagdes (GRADY & LIM, 1980; SUNDSTRON, 1979; ECKENFELDER,
1995) que relacionam a taxa de consumo de substrato com as concentracfes de substrato
e de solidos em suspensdo volateis. Entre estas, a mais utilizada é a equacdo de Monod,
que ¢ dada por:

SX
Fe1 = tmix ————  (IV.2
st R TV (K +S) (V.2)
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onde:

umax = taxa especifica de crescimento maxima (L/s);

Ks = constante de saturacdo, que é definida como a concentracdo em que p = pmax
12 (mg/L);

S e X = s&o definidos como anteriormente;

Y = coeficiente de producdo celular (biomassa - sélidos em suspensdo volateis

produzidos por unidade de massa de substrato removida - DQO ou DBO) (mg/mg).

A Equacdo IV.1 combinada com a Equacdo IV.2 s6 pode ser resolvida
numericamente. Nos casos em que Ks >> S, a Equacdo IV.2 pode ser simplificada,

obtendo-se a Equacéo 1V.3, utilizada por ECKENFELDER e FORD (1970), apresentada

a sequir:
rs1 = KsXS (IV.3)

sendo K3 aproximadamente igual a umax /(Ks Y) (1/(h. mg/L)) (quando a Equagéo IV.3 é

valida)

Outra equacdo encontrada na literatura, a equacdo empirica recomendada por
ECKENFELDER e MUSTERMAN (1995), expressa a reducdo na taxa de degradacao,
que ocorre com o tempo, a medida que a matéria organica é degradada e permanecem no

reator substancias cuja degradacéo é cada vez mais dificil. Esta equacéo é dada por:

S1

f[s1 = K4XS (1V.4)

0

Esta equacdo é recomendada para substratos soluveis.

O balanco de solidos em suspensao volateis, para o reator anaerébio, € dado por:

Solido que entra = Sdlido que sai - Solido produzido + Sélido acumulado

d(XVy)

XoQo + XnQr = X1(Q1 +Qr1) - Vi + pm

onde:
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Xo, X1, X, X1 - solidos em suspensao volateis (mg/L);

rxi - taxa de producéo de sélidos em suspensao volateis (mg/L.s).

Tendo em conta que:

Xo = Xo(t) (a concentracdo de solidos no afluente do reator varia com o tempo);
X1 = X (mistura perfeita);

X1 = X1(t) (a concentracdo de solidos no reator varia com o tempo) ;

Xr1 = X1(t) (a concentracéo dos sélidos em suspenséo volateis recirculados varia
com o tempo);

R = Qr1/Qo (taxa de recirculagéo);

Q1 = Qo = Qo(t) (a vazédo do afluente do reator varia com o tempo) ;

Qr1 = constante;

R = R(t) (a taxa de recirculacdo varia com o tempo);

V1/Qo(t) = T1(t) (tempo de residéncia)

Tem-se:
XO(t)QQ(t) + Xrl(t)er = Xl(t)(QO(t)+ er) - raVi + Vi d()fjji(t))
Xo(®) + Xp®OR() = XaO@ +R() - naTa(t) + Ta() _d()fjlt(t))
dexi@®)  , XaO@R®) - Ko®+XR()

dt T1(t) - T,(0)
d(Xq (t X o (t)+X 1 R(H)+Xq () (1+R(t
% _ Xo®+Xn (Tiz;) OWRO)

E necessario conhecer Xo(t), rx1, Xr1(t) e R(t) para poder resolver a Equacéo IV.5.

A taxa de producéo de solidos é dada genericamente pela equacéo:

rva = f2(X,S)
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Normalmente (VON SPERLING, 1995; ECKENFELDER, 1995; GRADY,

1980), utiliza-se, na avaliacdo da taxa de producgéo de sélidos, uma equacgéo que, baseada

no conceito de fator de converséo, € dada por:
i = Yrsg - KgXgi(t) (IV.6)
onde:

Y = é definido como na Equagdo IV.2;

Kq = coeficiente de respiracdo endogena (L/s)

O termo Y rs; implica numa proporcionalidade direta entre a taxa de consumo de

substrato e a taxa de producdo de sélidos. De forma mais objetiva, cada mg/L.s de
substrato consumido se converte em Y mg/L.s de massa de bactérias, sélidos em

suspensdo volateis, sendo Y o fator de conversdo. Por outro lado, o termo KgX1(t) esta
associada a respiracdo enddgena; decomposicdo bacteriana devido a falta de nutrientes,
oxigénio dissolvido ou a outros fatores, que € proporcional a concentragdo de sélidos em
suspensdo volateis.

A Equacdo V.5 ndo apresenta solucdo analitica, tendo, de qualquer modo, solu¢éo
numérica. Tendo em conta os valores de Xo(t), rx1,(que € funcdo de Si(t) e X1(t)), T1(t),
Xr(t), R(t) e S1(t=0) e X1(t=0), podemos calcular os valores de Si(t) e X;(t) através do
calculo de dSi/dt (pela equacdo IV.1) e de dXi/dt (pela equacdo 1V.5), pelo método de

Euler.

Tendo em conta que queremos obter parametros para dimensionamento, 0

problema consiste em calcular rs; e ry1. Combinando-se as Equacdes IV.1 e V.2 obtemos

a taxa de consumo de substrato, rs1, através da equagao:

(= S1HXa()  _ (So(®-Si()  dS
SR TCIEN) T d

it) (IV.7)

Rearranjando-se a equacao 1V.7 obtemos:
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CSX_ (So®-S1) | ds(
MY KsHS) | TOX () Xq (bt

S-S0 _ a0 |1 _  KeY Yo

T(t) X (1) Xy (t)dt Wmax S (1) L max

Fazendo-se, na Equagéo 1V.8, o termo elevado a menos 1 igual a 'y e 1/S1(t) igual
a X, temos uma equacao da reta, cujos coeficientes angular e linear séo respectivamente
iguais a KsY/umax € Y/umax - Nos casos em que se obtém um bom ajuste desta reta, fica
provada a validade da Equacdo I1V.2 e os parametros KsY/umax € Y/umax S&0
determinados com boa precisdo. Entretanto, quando a Equacdo IV.2 ndo € valida,
podemos testar a validade de outras equaces, para rsi, através de operacdes matematicas

semelhantes aquelas usadas na deducéo da Equacao IV.8.

Quando o regime é permanente a Equacéo V.8 se torna:

— -1
{SO 51} - KsY L Y v
T1Xq Kmax S1 U max

pois dSy(t)/dt = 0, Sp(t) = Sp = constante, S1(t) = S; = constante,

X1(t) = X1 = constante e T1(t) = T1 = constante.

A utilizagdo da Equacéo V.9 simplifica enormemente o trabalho experimental,
pois, neste caso, € necessario apenas realizar algumas medidas de Sp, S1 e X1, e manter
T1 constante, apos se alcancar o regime permanente. De forma a determinar os valores de
Ks e umax/Y sdo necessarias varias corridas, tratamento de um esgoto ou residuo em
condigdes especificas, em regime permanente, tendo X1's diferentes e algumas dilui¢des

(quando o residuo é muito téxico) do material a ser tratado. Nestas corridas é necessario

determinar a producdo diéria de solidos e descarta-la diariamente, apds ter sido obtido o
valor de s6lidos em suspensao volateis desejado, de forma a manter X1 constante durante
toda a corrida. Tendo em conta, os valores experimentais obtidos de So, S1, X1, € Ty, €

fazendo-se o primeiro termo da Equacéo IV.9 igual a y (da equacéo da reta) e 1/Sq igual



22

a X, obtemos uma reta, cujos coeficientes angular e linear sdo KsY/umax € Y/umax

respectivamente.

De forma a avaliar a confiabilidade dos parametros cinéticos calculados, é usual
utilizar o coeficiente de determinacdo, que é dado pela equacao:

2(Yiobs-Yiest)
COoD =1 -
2 (Yiobs-Yim)?
onde:
COD estanafaixa - <COD<1,;
i = indice da variavel de estado Y ;
Yops = Valor observado da varidvel de estado y com indice i;
Yest = valor estimado da variavel de estado i;

Ym = média dos valores de Yiobs:

Ajustes perfeitos sdo alcancados quando o coeficiente de determinacao é igual a

1; o que implica na igualdade entre os valores observados e estimados.

Nos casos em que o residuo liquido ndo é homogéneo, apresentando grande

variacdo horaria, na sua concentracao de substrato e de solidos, e até mesmo na sua vazao,
faz-se necessario empregar a Equacdo 1V.8, que implica na obtencdo das fungfes So(t),
Sa(t), Xa(t) e Ta(t).

Outra forma de se determinar os parametros cinéticos, consiste na utilizacdo da
Equacdo IV.7. Através de duas equagOes inter-relacionadas pode-se calcular S1(t), tendo
em conta So(t), X1(t), T1(t) e S1(t inicial), que precisam ser conhecidos , Ks e umax/Y, que
precisam ser testados. A observacao do ajuste alcancado com cada grupo de constantes,
Ks e umax/Y, nos permite escolher de forma conservativa, os valores Ks e umax/Y mais

adequados.

Rearranjando-se a Equacéao 1V.7 obtemos a equagao a seguir:
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dS1(t) _ (So(t)-Si(1) i S1(6) X (1)
dt Ti(1) "Y(Ks+8, (1)
e do célculo diferencial temos: Si(t + At) = Sy(t) + % x At

As duas equacOes apresentadas anteriormente, correspondem ao esquema de
resolucdo da Equacéo IV.7 pelo método de integracdo numeérica de Euler. Este método, o
mais simples para integracdo numeérica de equacdes diferenciais, consiste, no caso da

Equacdo V.7, no uso das expressdes matematicas apresentadas a seguir:

ASy(t)  dSy(t)
At dt

Tendo-se em conta que , temos:

AS(ti) ~ So(t)-S(t) _ #maxS1(t)Xa (M) |
L (0 Y(Ks +S1(t)

Sq(ti + At) = Sq(ti) + ASq(ti)

De forma genérica, para uma funcdo qualquer, o0 método de integracdo de Euler,
é dado por;

dy
— = f (X1, X2, ..., Xn,
it (X1, X2 nY)

X1, X2,y Xn = X1(t), X2(t), X3(1), ..., Xn(t)

yi+1 = Yyi + hf(xi i)

h = At

O método de Euler Modificado, € um pouco mais preciso do que o método
classico, consiste na utilizacdo de um corretor para a aproximacgédo dada pelo método de
Euler. Através do algoritmo, que apresentamos a seguir, calcula-se y = y(t).

Preditor:

y*i+1 =Yyi+ hf(xi, yi)
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Corretor:

Yi+l =Yi+ h2 x[f(xi, yi) + T (Xi, y¥i+1)]

Existem muitos outros métodos de integracdo numeérica, mais sofisticados e
precisos, como as Formulas de Integracdo de Newton-Cotes fechadas e abertas, Formulas
de Adams e outros (ALBRECH, 1973; KAPLAN & LEWIS, 1976), cuja utilizacédo €
determinada por uma série de fatores. Entre esses, destacamos:

- grau de variacgdo da funcéo a ser integrada, no intervalo de integracéo;

- precisdo com que a funcdo a ser integrada é determinada através de dados
experimentais;

- objetivo que se pretende alcangar com a integracao numeérica;

- disponibilidade de recursos computacionais e de tempo para a elabora¢do matematica.

Através da Equacdo IV.5, podemos obter os pardmetros cinéticos, Y e Kg,
combinando-se a Equacdo IV.6 a primeira e manipulando-se algebricamente a equacao
obtida:

dXp() 1
dt Ty(t)

X1 = Yrs1- KaXq()) = (Xo(®) + Xr1(OR() - X1 () (1+R(1)))

“Kg (IV.10)

dX1(t) (XO(t)+xrl(t)R(t)—Xl(t)(1+R(t))} _ Yrg
X1 (t)dt X1(O)Te(t) X1(t)

Através do método de integragdo numeérica de Euler, temos:

(X, (1) + X, (@R(t) — X, (t)(L + R(t))
T, (t)

Xa(ti + At) - Xq(ti) = { + Yrs: [XAt

Quando néo ocorre recirculacao do lodo sedimentado no decantador, como ocoreu

durante os periodos de coleta de amostras, a equacgéo anterior se torna:

(X (1) =X, (1))
T, (ti)

Xa(ti + At) - Xa(ti) = { +Yrs: XAt (IV.11)
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No caso do valo aerobio, além de néo ocorrer recirculacdo do lodo, uma parte dos
SVT do efluente do reator anaerdbio era sedimentada. Deste modo, a equagéo 1V.11 se

torna:

(X, (t) (1-Sed) — X, (ti)

- +Yrs: (XAt (1V.12)
T, (ti)

Xa(ti + At) - Xoti) = {

onde:

- Sed = fragédo dos SVT sedimentada, adimensional.

Fazendo-se o primeiro termo da Equacdo 1V.10 igual a y (da equacéo da reta) e

rs1/X1(t) igual a x, obtemos uma reta, cujos coeficientes angular e linear séo Y e -Kg

respectivamente.

Quando o regime é permanente a Equagdo 1V.10 se torna:

X1(1+R)—XO — Xl’lR _ Y 1
XN X1

-Kg  (IV.13)

As consideracbes validas para a Equacdo V.9 também se aplicam a Equacéo
IV.11. Deste modo, nos casos em que 0 regime nao € permanente é necessario utilizar a

Equacéo 1V.10, ainda que isto implique em um grande nimero de anélises, as mesmas

que sdo necessarias para se utilizar a Equacédo 1.8, de forma a se obter as fungdes Xo(t),

X1(t), So(t) e S1(t) e medir Qo(t).

Embora a validade da Equacdo V.6 seja, em geral, reconhecida, existem casos
(SUNSDSTROM, 1979) em que ela ndo se verifica. Nestes casos, é preciso testar
equacOes empiricas.

Nos reatores anaerdbios o gas produzido, a maior parte metano e gas carbonico,
tém valor comercial e a quantidade e a qualidade (teor de metano) deste esta associada ao
funcionamento do processo; digestores operando com eficiéncia produzem consideravel

quantidade de gas com elevado teor de metano. A equacdo a seguir, utilizada



26
normalmente nos modelos cinéticos, relaciona a taxa de producéo de metano a taxa de

consumo de substrato:

dG(t)

it = arsg - ¢ Xg(t) (IV.14)

onde:

dG(t)/dt - taxa de producédo de metano (I/h);

a e ¢ - constantes determinadas experimentalmente.

1VV.2.2 - Reator Aerdbio

O balanco de substrato (DQO ou DBO) e de sélidos em suspensao volateis, para
0 reator aerobio, é obtido de forma analoga a realizada no reator anaerobio. Assim sendo,

este é dado por:

d(Sy(1)Vo)

S1()Qu(t) + S2 (1) Qrz = Sa(t) (Q2(t) + Qr2(t)) + rs2Va2 + ot

d(Xa(t) V)

X1d(t)Q1(t) + Xr2(t) Qra(t) = Xa(t) (Q2(t) + Qr2) -rx2Va + "

onde:

V2 = volume do reator 2 (aerébio) (L);
X14(t) = concentracéo de sélidos apds a decantagdo (mg/L);

Sa(t), Xa(t), X2(t), rs2 € rx2 - sdo definidos como anteriormente.

Tendo em conta as mesmas hipoteses e defini¢cGes adotadas no balanco do reator

anaerébio, temos:

dSp(t) |, (Sa(D+1pTa(t) | Si(t) (IV.15)
dt To () To (1) |
dXo(t) _

1
it T, (X1d() + Xr2(OR() - Xo(O)(1+R()) + 2 (IV.16)

Supondo-se validas as equacdes IV.2 e IV.6 e considerando-se 0 regime
permanente, através de operacGes matematicas semelhantes aquelas realizadas para o

reator anaerébio, obtemos:
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_ -1
{51 52} - KsY LY (IV.17)
ToXs HmaxS2 Hmax

X2 (1+R) _ Y rsz
XoTh X2

- Kg (IV.18)

O calculo dos parametros cinéticos associados ao reator aerobio € realizado,
através das EquacGes 1V.15 e IV.16, de forma anéloga ao realizado para obtengdo dos
parametros cinéticos do reator anaerobio. O reator aerébio, apesar de apresentar equacdes
de balanco de massa e cinéticas semelhantes as do reator anaerdbio, apresenta um
mecanismo de degradacdo e controle bastante diferente. Nesse, tem um papel
fundamental a concentracdo de oxigénio dissolvido, bem como a agitacdo responsavel
pela uniformizacdo dos substratos e dos solidos dentro do reator e pela desagregacdo dos
flocos que entram no reator ou eventualmente se formam nele.

O consumo de oxigénio €, usualmente (ECKENFELDER, 1995; GRADY & LIM,

1980), avaliado através da equacao:

Vs dodzt(t) = bVarg + g VaXa(t) + CqQo ()  (1V.19)

onde:

dOy(t)/dt = é a taxa de consumo de oxigénio (mg/L.s);

b e g = constantes determinadas experimentalmente (adimensionais);

Vorsp = termo associado a degradacgéo biologica (mg/s);

V2X>(t) = termo associado a respira¢do endégena (mg/s);

CqQo(t) = termo associado a oxidagéo quimica (mg/s);

Cq - coeficiente de demanda quimica instantanea de oxigénio, determinado

experimentalmente (L/s).
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1VV.2.3 - Idade do Lodo

Os sistemas de tratamento de esgotos com recirculacdo de solidos tem uma
eficiéncia bem maior do que os outros, que operam com 0 mesmo tempo de residéncia
hidraulica. Isto se deve a maior concentracdo de bactérias, nos sistemas com recirculagao,
capazes de degradar o substrato. O tempo de residéncia celular, normalmente denominado

idade do lodo, é dado pela equagéo:

XV X

B = S = g (V.20)
bl Vi =
dt dt

onde:

¢ = idade do lodo (dias);
XV = é a massa de s6lidos em suspenséo volateis no reator (mg);

z_)t(v = é a massa de solidos produzida no reator por unidade de tempo (mg/dia);

X = concentracado de soélidos em suspenséo volateis no reator (mg/L).

Nos sistemas de tratamento, que operam em regime permanente, a quantidade de
solidos produzidos € igual a quantidade de solidos retirada do sistema. Deste modo, a

Equacdo 1V.20 pode ser expressa também, em fungdo dos sélidos retirados do sistema,

obtendo-se:
0, = L (IV.21)
Aw Xy HQ=0dw)Xe
onde:

gw = vazdo de remocéo do excesso de solidos (L/dia);

X = concentragdo dos sélidos em suspenséo volateis no lodo removido do sistema

(mg/L);
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Xe = concentragdo de sélidos em suspensao volateis no efluente do sistema (mg/L);

Tendo em conta a Equacdo V.6, taxa de producgdo de sélidos, a Equacgéo 1V.20,
assumindo condigdes estaciondrias e substituindo-se a primeira equacdo na segunda,

obtemos:

_ Y(Sp-S)( 06
X = WH (IV.22)

Através da Equagdo 1V.22 podemos calcular a concentracdo de solidos em
suspensdo volateis associada a idade do lodo, aos parametros cinéticos do processo de
tratamento e ao grau de remocao desejada.

A escolha da idade do lodo, para um dado sistema de tratamento deve sempre ser
maior do que o tempo de duplicagdo celular. De forma a evitar que as células bacterianas
sejam removidas do sistema de tratamento, resultando em progressiva diminui¢do na
eficiéncia do processo de tratamento. O tempo de duplicacdo é, usualmente, calculado
desprezando-se o termo de respiracdo enddgena, pois este é praticamente desprezivel em
baixas concentracdes de solidos. Através da Equacdo IV.6, sem o termo de decaimento,

temos:

dX
fx1 = E = Yrs

Considerando a Equacdo V.2, de Monod, para o consumo de substrato, temos:

dX _ . - sX
dt L= M 1)
dx s

2 et

X P Ks+S)

Integrando o primeiro termo da igualdade de Xg a 2Xg (as células se duplicam) e

0 segundo de 0 a T (tempo de residéncia), obtemos:
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In_ — , S—T
Xo ™ (Ks+S)
ST
In2 = 4
MM K +5)
o (Ks+9nz _ (Ks+9)x0693 /oo
KmaxS HmaxS

Tendo em conta as mesmas consideracgdes e utilizando a Equacdo 1V.3, para o

consumo de substrato, obtemos:

ro 2 06% 0.
YK3S ~ YK,S

O valor da idade do lodo deve ser sempre vérias vezes maior do que o tempo de
duplicacdo celular, de modo a garantir a estabilidade do sistema, permitindo que as
bactérias se reproduzam continuamente até alcancar a concentracdo 6tima, quando entao
passarao a ser descartadas periodicamente.

A expressdo matematica da idade do lodo, Equacdo 1V.18, e os parametros
cinéticos associados ao consumo de substrato e a producdo de sélidos, nos permitem
calcular a concentracdo do substrato no efluente do reator, em um regime permanente,
independentemente do substrato afluente ao sistema. Combinando-se a Equacéo 1V.18 as

Equagdes IV.6 e 1.2, temos:

0. = S (1V.25)
KM max Kg +S —Nd

ou

1 S

= = 4 - K

ec Hmax KS S d

Tornando os termos de S explicitos, tem-se:

S = Ks[(1/6¢)+K{] (IV.26)
Bmax — [(H0¢)+Ky]
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Alternativamente, no célculo da concentracdo, do substrato, no efluente, do
sistema de tratamento, podemos utilizar a Equacdo V.3 em vez da Equacdo IV.2,
combinando a Equacg&o 1V.20 as Equacdes V.6 e IV.3, obtendo-se:

0 = — ~  av.27)
YK3S- Ky

L vKss - Kq
ec

Tornando o termo de S explicito, temos:

_ (U6)+Ky
YK3

S (IV.28)

As EquacOes 1V.26 e 1V.28 demonstram que, em um regime permanente, a
concentracdo de substrato solivel (DBOs, DQO ou COT), no efluente do sistema de

tratamento, independe da concentracdo de substrato no afluente do sistema. Neste caso, a
concentracdo de substrato solGvel é funcdo apenas dos parametros cinéticos e da idade do
lodo. Podemos explicar o aumento de eficiéncia, que ocorre quando elevamos a
concentracdo do substrato no afluente, pelo aumento na quantidade de biomassa ativa
resultante deste aumento, o que leva a estabilizacdo da concentracdo de substrato no
efluente. Na pratica este fenbmeno sé ocorre, quando se realiza o tratamento de um
substrato constante, sujeito apenas a variagdes no grau de diluicdo. A necessidade de
aclimatacao a cada novo substrato leva a variagcdo nos parametros cinéticos, o que impede
a validade das Equagdes V.26 e 1V.28, nos regimes transientes. Em sistemas de
tratamento de residuos industriais, podemos calcular diversos parametros cinéticos,
associados a cada afluente, e através de um método estatistico adequado

(ECKENFELDER, 1995) e calcular a concentragdo média do substrato no efluente.
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1V.2.4 - Decantadores

A finalidade dos decantadores nos sistemas de tratamento bioldgico de esgotos, é
a de separar os sélidos do efluente do reator e, uma vez que o tempo de residéncia
hidraulico no reator ndo é suficiente, a de permitir a recirculagdo do lodo de forma a
aumentar o tempo de residéncia do lodo ativado no sistema - idade do lodo.

E usual considerar que o processo que ocorre no decantador é apenas fisico, que
ndo ocorre reacdo quimica, e que o decantador opera com 100 por cento de eficiéncia.
Assim sendo, verificamos que o tempo de residéncia hidraulico do decantador néo se
soma ao tempo do reator, o efluente decantado contém apenas solidos filtraveis, e os
solidos nao filtraveis do afluente do decantador sdo, em sua maior parte, recirculados e
descartados, de forma a manter a concentracao de sélidos em suspensao volatil, no reator
constante. Deste modo, o balango de massa do decantador considera separadamente 0s
solidos filtraveis e os ndo filtraveis.

A Figura IV.3 apresenta um decantador e os fluxos de entrada e de saida. O fluxo
de entrada € o afluente proveniente do reator. Os fluxos de saida sdo os efluentes de
liquido clarificado (sem sélidos n&o filtraveis) e de lodo, que é reciclado ou/e descartado
No processo.

O balango de massa para os solidos filtraveis e nédo filtraveis (Billing & Dold,
1987), € dado por:

Para os sélidos néo filtraveis:

(Q+Qr) X=(Qr+aw) Xr (IV.29)

onde:

Q = vazao do afluente do reator (L/s);

Qr = vazéo do efluente recirculado (L/s);

gw = vazdo do efluente descartado (L/s);

X = concentracdo de so6lidos em suspensdo volateis (mg/L);

Xy = concentracgdo de solidos em suspenséo volateis, no lodo recirculado e no

descartado (mg/L).
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Para os sélidos filtraveis:

Q+Q)S=(Q-aqw)S+awS+QrS (IV.30)
ou S=S§S, pois ndo ha reacdo no decantador.

onde:

S = concentracao de substrato soldvel, DQO ou DBO (mg/L).

Nesse balango, consideramos que a concentracdo de substrato soltvel ndo se altera
no decantador, pois ndo ha reacdo nele e, desse modo, a concentracdo € a mesma no
efluente tratado e no efluente recirculado. Por outro lado, a concentracdo de s6lidos ndo
filtraveis é nula no efluente decantado, e elevada no efluente do fundo do decantador

(s6lidos sedimentaveis), o que corresponde ao lodo recirculado e descartado.

Afluente Efluente
(Q+0Qn 3 (- gqw) 3
(Q+0n X

Eecirculade Descarte

Qf :}{:'[' qw :}‘:I'

Qr S qw S

Figura IV.3 - Balanco de massa de um decantador ideal

Nos casos, em que 0 regime € transiente, as Equacbes 1V.18 e 1V.19, séo
modificadas, tendo em conta a natureza variavel, da vazdo e da concentracdo dos

substratos e solidos, dando origem as equagdes, apresentadas a seguir:

Para os sélidos nao filtraveis:
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QM + Qr) X(1) = (Qr + aw(t)) Xi(t) (1V.31)

onde:

Q(t) = vazao do afluente do reator (L/s);

Qr = vazdo do efluente recirculado (L/s);

qw(t) = vazéo do efluente descartado (L/s);

X(t) = concentracdo de solidos em suspensdo volateis (mg/L);

X;(t) = concentracdo de s6lidos em suspenséo volateis, no lodo recirculado e

no descartado (mg/L).

Anteriormente, quando apresentamos as equacles, para regime transiente,

explicamos os parametros Q(t), X(t), e X(t). A variagdo, da vazédo do efluente descartado,
gw(t), € causada pela variacdo na producédo de solidos em suspenséo volateis, devido a

variacdo dos outros parametros. Embora a vazdo da bomba, responsavel pelo descarte,
ndo se altere, a frequéncia com que ela é ativada, pode ser substancialmente variada.

Para os solidos filtraveis, as alteracdes, no processo, ndo fazem com que os sélidos
filtraveis deixem de apresentar a mesma concentragdo, em todos os efluentes, do
decantador. Assim sendo, a Equacdo 1V.19 é valida no regime transiente.

Em um decantador real uma parte dos sélidos ndo filtraveis sedimenta e a outra,
no processo decantacao, € arrastada, prejudicando a qualidade do efluente do sistema de
tratamento e impedindo a recirculacdo, adequada, da biomassa ativa. Nesse caso, 0
balanco de massa para os sélidos ndo filtraveis é dado por:

(Q+Qn) X=(Qr+aw) Xr+(Qr-quw) Xa (IV.32)

onde:

Xd = concentragdo de solidos em suspenséo volateis, no efluente decantado

(mg/L)
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1VV.2.5 - Modelos mais sofisticados

Existe uma forma mais sofisticada e precisa, sob 0 ponto de vista matematico, de
obter os parametros cinéticos, associados aos reatores anaerdbio e aerdbio, que consiste
em resolver, numericamente e simultaneamente, as Equacdes IV.1, IV.2, IV.5, IV.6,
IV.19 e 1V.20, para o reator anaerdbio, e as Equacfes 1V.13, IV.2, IV.14, IV.6, IV.19 e
IV.20, para o reator aerébio, quando o regime € transiente. Nos casos em que o regime é
permanente, os parametros cinéticos, associados ao reator anaerobio, podem ser obtidos
através da resolucdo simultanea, por método numérico das Equaces IV.9, I1V.11, IV.18
e 1V.19, para o reator anaerobio, e das Equacgdes 1V.15, IV.16, IV.18 e IV.19 , para o
reator aerébio. Nesses casos, podemos utilizar os parametros cinéticos obtidos atraves das
Equagdes 1.9 e 1V.11 ou das Equagdes 1V.15 e V.16, conforme o reator analisado, de
forma isolada, como uma aproximacao inicial (SANT’” ANNA JUNIOR, 1976).

O modelo desenvolvido pelo IAWPRC (DOLD & MARAIS, 1985) apresenta
balangos de massa para o substrato filtravel e ndo filtravel, assim como para os sélidos
em suspensdo volateis e fixos, utiliza equagdes que correspondem a cinética da hidrolise
dos solidos em suspensdo, que dao origem aos sélidos soluveis, sendo considerado como
0 modelo mais complexo e preciso que se conhece.

O modelo apresentado por VON SPERLING (1996), apresenta a vantagem de
considerar a influéncia, da idade do lodo, dos solidos presentes no afluente do reator e da
fracdo biodegradavel dos solidos em suspensdo volateis, no dimensionamento dos
sistemas de lodos ativados, em especial os de aeracdo prolongada. Neste sistema, devido
a inexisténcia do decantador primario, a contribuicdo dos solidos afluentes, para o total
de solidos em suspensdo no tanque de aeracao, € bastante significativa. A idade do lodo,
na faixa de 18 a 30 dias na aeracdo prolongada, determina o grau de mineralizagdo
alcancado e o volume do reator, pois este € uma funcdo da eficiéncia do tratamento, que

aumenta com o aumento da idade do lodo.
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V — Descricdo do Valo Cynamon-Roque

V.1 - Antecedentes

Na década de 60, surgiram na Holanda os famosos valos de oxidacéo, que embora
sendo a rigor variantes do processo de lodos ativados, eram menos ONErosos e
apresentavam operacgdo mais simples, requerendo mais espago que estes, e exigindo muito
menos espaco que as lagoas de estabilizagéo.

Os valos de oxidacdo foram aperfeicoados, de modo a atender populacdes
maiores, desenvolvendo-se entdo os valos carrossel, dotados de aeradores de eixo vertical.

Tendo em conta que o gasto energético do rotor, de um valo carrossel, se deve a
aeracdo e a movimentacdo do esgoto nos canais, sendo a aeracao responsavel pela maior
parte da energia consumida, foi construido um valo carrossel anaerdbio, visando a
reducdo do consumo de energia, em escala de laboratério, por orientacdo dos professores
Szachna Eliasz Cynamon e Odir Clécio da Cruz Roque, através do qual foi realizado um
levantamento preliminar das suas caracteristicas operacionais.

Foram obtidas remocdes de DBOs, de cerca de 80%, no reator em escala de

laboratério, tratando esgotos sanitarios. Entretanto, o efluente se mostrou com elevada
turbidez e com odor desagradavel e o lodo obtido apresentou mé decantacéo, com odor
desagradavel e requerendo um tratamento posterior.

De forma a melhorar a qualidade do efluente, foi testado um valo aerdbio, em
escala de laboratorio, como tratamento complementar ao valo anaerdébio. Devido a
necessidade de nutrientes para o valo aerobio, foi escolhida a proporgéo entre os tempos
de detencdo hidraulica do valo anaerébio e do valo aerébio de 6/4, com a qual foram

obtidos resultados satisfatérios.

V.2 — Unidade Piloto
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V.2.1 - Introducéo

Com os dados experimentais, foi projetado, em escala piloto, um sistema
combinado valo anaerdbio seguido de valo aerébio, para tratar inicialmente 0,25 L/s de
uma mistura de esgotos domeésticos e industriais, oriunda de varias unidades do Campus
da FIOCRUZ. A unidade piloto foi construida, com financiamento da FINEP, ao lado da
ETE da FIOCRUZ, e recebe parte dos afluentes da ETE. No projeto técnico, foram
introduzidas diversas modificacdes, no processo de valo tradicional, que resultaram no
patenteamento de um novo processo de tratamento, pela prépria FIOCRUZ (CYNAMON

e ROQUE, 1996). Entre as caracteristicas inovadoras do processo, destacamos:

- 0 valo anaerdbio é coberto e a entrada de ar € impedida, pois a saida do esgoto tratado
é realizada através de sifdes invertidos, mantendo-se sempre um selo hidraulico;

- 0 valo aer6bio é coberto, 0 que garante a protecdo sanitéaria, das pessoas proximas,
contra 0s aerossois contaminados;

- a saida do valo aerdbio é semelhante a do valo anaerdbio;

- a movimentacdo do esgoto nos valos é realizada através de bombas centrifugas,
evitando-se 0 uso de agitadores mecanicos;

- a aeracdo, na fase aerdbia, € realizada através de suc¢do de ar no sistema de aspiracao
da bomba, controlada através de valvula e medida através de medidor de gas;

- a decantacdo é realizada através de decantadores tubulares;

- arecirculacdo dos lodos secundarios, do tanque de lodo, ¢é efetuada através das bombas
de recalque;

- 0s valos possuem espias, que permitem inclusive, caso haja necessidade, a introdugéo
de produtos quimicos;

- 0s valos possuem drenos de fundo, que permitem o esvaziamento dos mesmos.

V.2.2 — Caracteristicas construtivas e operacionais da unidade piloto



38

O sistema é formado por duas unidades, uma anaerdbia e outra aerdbia, cujas

plantas sdo apresentadas nas Figuras V.1 e V.2 do anexo.

As unidades anaerdbia e aerdbia sdo constituidas de condutos de sec¢éo quadrada,
em concreto, com 40 cm de lado. A altura Gtil nos condutos € igual a altura total, pois o
escoamento é forcado, através da bomba, e a saida se da através de sifdes invertidos,
selados hidraulicamente. Em lugar dos tradicionais rotores, de eixo vertical, sdo
empregadas bombas centrifugas de rotor aberto, que funcionam alternadamente; enquanto
uma opera a outra é deixada de reserva. Apenas a bomba do lado do decantador € ligada
hidraulicamente ao fundo do tanque de sedimentacdo. Deste modo, a recirculacdo é
realizada necessariamente por esta bomba. As bombas sdo ligadas a unidade anaerobia
através de tubos de ferro fundido de 200 mm. De forma a evitar a ocorréncia de regides
estanques, foram construidas redugdes nos condutos de secdo quadrada, sendo uma delas

apresentada na Figura V.3 do anexo.

O fluxo dentro dos condutos é sempre realizado no mesmo sentido, conforme

indicado pelas setas nas Figuras V.1 e V.2 do anexo.

Na unidade anaerobia existem quatro pontos de coleta de amostras, de lodo, ou
para esvaziamento da unidade, através de tubos de ferro fundido e vélvulas gaveta de 100
mm, que estdo na altura da base dos condutos de secdo quadrada. Existem ainda dois
pontos de coleta de amostra, através de espias constituidas por tubos de PVC, de 50 mm,
rosqueados e com tampa. Através das espias pode-se introduzir produtos quimicos, para
correcdo de pH, precipitacdo quimica ou para outras finalidades. Na Figura V.1, do anexo,
podemos observar os 6 pontos de coleta de amostras, denominados S1, S2, S3, S4, 11 e

12, da unidade anaerébia.

A unidade aerobia possui dois pontos de coleta de amostras, de lodo, ou para
esvaziamento da unidade, através de tubos de ferro fundido e valvulas gaveta de 100 mm,
que estdo na altura da base dos condutos de se¢do quadrada. Existem ainda dois pontos
de coleta de amostra, através de espias constituidas por tubos de PVC, de 50 mm,

rosqueados e com tampa. Estas espias podem ser utilizadas da mesma forma que as da
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unidade anaerdbia. Na Figura 2, do anexo, podemos observar os 4 pontos de coleta de

amostras, denominados S5, S6, I3 e 14, da unidade aerobia.

A sedimentacdo dos lodos das unidades anaerobia e aerobia € realizada atraves de
decantadores tubulares, semelhantes aos utilizados nas estagdes de tratamento de agua.
Esses contém tubos de PVC de 40 mm, de baixa pressdo, colados uns aos outros e
apoiados em pecas de concreto, formando angulo de 60° em relacéo ao fundo. O liquido
clarificado, obtido ap6s a sedimentacdo dos lodos, passa por um vertedor de concreto e
sai por um canal aberto, que, no caso da unidade anaerdbia € usado para coleta de amostras
do efluente desta. O canal da unidade anaerdbia da acesso a um tubo de PVVC, de 200 mm,
que faz a ligacdo hidraulica entre a unidade anaerdbia e a aerobia. O canal aberto, na saida
do decantador da unidade aerobia, é ligado a um tubo de 100 mm, através qual o efluente
da unidade aerdbia é despejado em um sumidouro. O sumidouro ¢ ligado hidraulicamente
através de conexdes e tubos de PVC ao canal de recirculacdo de lodo da ETE da
FIOCRUZ. Os decantadores das unidades anaerdbia e aerdbia sdo ilustrados nas Figuras
V.4 e V.5 do anexo.

O excesso de lodo, das unidades anaerdbia e aerdbia, é removido do fundo dos
decantadores através da abertura de valvulas gaveta, que permitem a passagem desses,

através de tubulagdes de PVC, até o sumidouro.

O tanque de equalizacdo, que recebe parte dos afluentes da ETE da FIOCRUZ, é
ligado a uma caixa dosadora de Cimento-Amianto. Através dessa controla-se a vazao de
entrada na unidade anaerobia, através de uma valvula gaveta, e coletamos amostras do
afluente da unidade anaerobia, através de uma saida lateral. Através da boia mantém-se o
nivel constante na caixa dosadora e, devido a restricdo do fluxo de entrada, torna-se
possivel armazenar parte do afluente do tanque de equalizacdo. A caixa dosadora e 0

sistema de controle de vazéo séo ilustrados na Figura V.6 do anexo.
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Dados relevantes:

Volume do reator anaerdbio: 10 m*

Area superficial do decantador: 0,61 m?

Volume do decantador: 0,55 m®

Bombas do valo anaerdbio: marca Worthington modelo 6 DBE 114 com

poténcia nominal de 7,5 HP

Volume do reator aerébio: 5,07 m*

Area superficial do decantador: 0,26 m?

Volume do decantador: 0,26 m®

Bombas do valo aerdbio: marca Worthington modelo 6 DBE 114 com

Poténcia nominal de 10 HP
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VI - Resultados Obtidos

V1.1 - Avaliacédo Preliminar dos Reatores Anaerobio e Aerobio

VI1.1.1 - Metodologia

Visando a avaliacdo do afluente da estacdo de tratamento, em estudo, foram
realizadas coletas de 1 em 1 hora, durante o periodo de trabalho da FIOCRUZ. Foram

realizadas analises de DQO, DBOs, solidos sedimentaveis, totais, fixos, volateis,

nitrogénio Kjeldahl, fosforo total, 6leos e graxas, condutividade, densidade, pH e medida
a temperatura, de cada amostra. Devido a grande diversidade de efluentes oriundos das
unidades e variacao horaria do periodo de lavagem de vidraria e descarte de residuos foi
realizada essa caracterizacao inicial visando determinar se o afluente da unidade poderia
ser considerado como pouco variavel, o que permitiria a ado¢do da amostragem
composta, ou como altamente varidvel, o que exigiria amostras simples e a ado¢do de um

modelo transiente.

V1.1.2 — Resultados Obtidos na Avaliacéo Preliminar

Os resultados obtidos sdo apresentados na Tabela VI.1. Nesta podemos observar a grande
variacao entre os valores de DQO e DBOsg; a DQO variou de 174 a 613 mg/L e a DBO5

de 55 a 305 mg/L, sendo que o resultado associado as 10 horas, provavelmente o maior
de todos, foi perdido. Deste modo, obtivemos uma variagéo de 250 % nos valores de DQO

e de 455 % nos valores de DBOs. Os valores de residuo total, fixo e volatil variaram
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consideravelmente; cerca de 77 %, 254 % e 119 % respectivamente. Os valores de
nitrogénio Kjeldahl apresentaram uma variacéo de cerca de 173% e os de fosforo total de
cerca de 59 %. Os valores de pH variaram de 6,1 a 7,2. Em certos horarios foi observada
uma grande quantidade de 6leos e graxas, cuja variacdo foi muito grande; da ordem de

412 %. A temperatura apresentou uma variacao relativamente pequena, face a dos outros
A 0 Ly . o . . .
parametros, de 23 a 25 "C. Os soélidos sedimentaveis variaram intensamente, de cerca de

1500%. A condutividade apresentou uma variacdo muito pequena; cerca de 0,5 %. O

grafico VI.1 ilustra a variagéo horaria dos valores de DQO, DBOs, nitrogénio Kjeldahl e

fésforo total.

A Tabela V1.2 apresenta a relagdo DQO/DBOg e a relagdo DBOs/N/P. Atraves
desta verificamos que apenas em dois horérios a relagdo DQO/DBOsg apresenta valores

superiores a 2,5, considera-se em geral valores até 2,5 como ideais para o tratamento

bioldgico, e em todos os horarios a relagdo DBOg/NK/P se mostra adequada para o

tratamento bioldgico.

A grande variagdo encontrada nos resultados de DQO, DBOs;, residuos e outros

demonstra a natureza variavel, ndo homogénea, do afluente da estacdo de tratamento, o
que impede a utilizacdo das equacBes para regime estacionario, pois este tende a ndo se
tornar estacionario. Deste modo, as equacBes para regime transiente devem ser
empregadas. Por outro lado, apesar dos reatores serem constituidos de canais,
relativamente estreitos, a relacdo entre a vazao do afluente destes e a vazdo das bombas
inferior a 1/40 favorece a homogeneidade do esgoto dentro dos reatores, 0 que possibilita

a condicao de mistura perfeita.
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Tabela VI.1

Variagdo horéria de temperatura, pH, DQO, DBOs, nitrogénio kjeldahl, fésforo total, sélidos sedimentaveis, totais, fixos e volateis, 6leos e graxas, condutividade e
densidade no afluente dos valos.

SOLIDOS
Hora  Temp. pH DQO DBOs Ni Pt. Dec. Tot. Fix. Vol. Oleos Cond. Densidade
(°C) (mg/t)  (mg/lL)  (mg/L)  (mg/L)  (mllL) (mg/L)  (mg/L) (mg/L)  (mg/L) (uS/cm)

9:00 24 7,2 175 100 8,40 2,45 3 253 118 135 2,55 350 1

10:00 23 6,1 613 18,48 8 3,53 1,004964
11:00 24 6,5 478 300 14 3,34 2 422 184 238 3,23 500 1,003966
12:00 23 6,6 279 139 14,56 3,16 1 329 129 200 6,16 420 1,004214
13:00 25 6,6 343 78 17,92 2,69 0,5 309 85 224 10,5 450 1,004418
14:00 24 6,6 582 305 22,96 2,98 2 447 102 285 9,28 530 1,004521
15:00 25 6,7 303 55 21,84 2,93 2 351 146 205 13,06 500 1,003508
16:00 24 6,8 335 267 17,92 3,43 0,5 400 127 273 10,41 480 1,004363
17:00 24 6,7 319 255 17,36 3,59 0,5 360 127 233 10,41 500 1,004422
18:00 23 6,7 239 167 22,40 3,90 0,5 348 52 296 3,92 510 1,003863
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Grafico VI.1 - Variacao horaria de DQO, DBO, Nk e Pt.
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Tabela V1.2

Relacdo DQO/DBOs5 e DBO5/Nk/Pt.

HORA DQO/DBOs DBOs/NK/P

9:00 1,75 100/8,4/2,45
10:00

11:00 1,59 100/4,67/1,11
12:00 2,01 100/10,47/2,27
13:00 4,40 100/22,97/3,45
14:00 1,91 100/7,53/0,98
15:00 5,51 100/39,11/5,33
16:00 1,25 100/6,71/1,28
17:00 1,25 100/6,81/1,41
18:00 1,43 100/13,41/2,34

No processo de tratamento estudado duas outras dificuldades foram encontradas:
a vazdo ndo se mantinha constante e os decantadores apresentaram pouca eficiéncia. A
vazéo apresentou grande variacdo ao longo do dia e a estagdo ndo possui um dispositivo
adequado para controle de vazdo, pois 0s solidos que se depositam no tanque de
equalizacdo frequentemente entopem a valvula que controla a vazéo, de 4 polegadas.

Além disto, a vazdo se reduz, em geral, ap6s as 15 horas, aumentando apds as 17 horas.
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O problema de entupimento foi resolvido colocando-se uma tela no bocal de saida do
tanque de alimentacdo para a entrada no reator anaer6bio e mantendo um operador
controlando a vaz&o durante todo o periodo de coleta de amostras. Os decantadores foram
dimensionados para uma vazao de 0,25 L/s e a estacdo passou a ser operada, em geral, na
faixa de 0,5 a 1,0 L/s, e em alguns periodos em até 1,5 L/s. Assim, os decantadores
passaram a ter uma taxa de aplicagdo hidraulica de: 2,95 m3/m?.h (0,5 L/s) a 5,90 m®m?2.h
(1 L/s) e uma taxa de aplicagdo de solidos de: 5,90 kg/m?.h (0,5 L/s, R = 0,25 e SSTA =
2.000 mg/L) a 35,41 kg/m2.h (1,0 L/s, R =0,25 e SSTA = 6.000 mg/L) no decantador do
reator anaerobio; uma taxa de aplicacdo hidraulica de: 6,92 m*m?2.h (0,5 L/s) a 13,85
m3/m?.h (1,0 L/s) e uma taxa de aplicacdo de solidos de: 10,38 kg/m?.h (0,5 L/s, R = 0,25
e SSTA = 1.500 mg/L) a 48,46 kg/m?.h (1,0 L/s, R = 0,25 e SSTA = 3.500 mg/L) no
decantador do reator aerébio. A NBR-570 (ABNT, 1989) recomenda taxas de aplicacdo
hidraulica e de s6lidos maximas, dadas na Tabela V1.3, que sdo muito inferiores aos
valores operacionais dos decantadores. E preciso observar que os decantadores s&o
tubulares, portanto supostamente sdo mais eficientes que os decantadores tradicionais.
Entretanto, apesar de existir uma metodologia racional ara dimensionamento destes
decantadores quando utilizados no tratamento de 4gua (RICHTER & AZEVEDO NETO,
1991), ndo se conhece nenhuma metodologia para dimensionamento destes, quando
utilizados no tratamento de esgotos. De todo modo, as taxas de aplicagdo hidraulica e de
solidos deveriam ser muito superiores as adequadas a remocdo de sélidos, pois era visivel
a perda de sdlidos no efluente dos decantadores. A deficiéncia operacional dos

decantadores era agravada pelo fato da recirculacdo ser realizada de forma descontinua.

Tabela V1.3
Taxas de aplica¢ao hidraulica e de sélidos para decantadores secundarios
SSTA Taxa de aplicacdo Taxa de aplicacao de
hidraulica (m3/m?.h) sélidos (kg/m?.h)
(mg/L) Q média Q média
<3.000 <150 <6,0
3.000 < SSTA <4.500 <1,00 <6,0
> 4.500 <0,67 <6,0

Visando a determinagdo da variagdo dos solidos, no lodo, dos reatores anaerdbio e
aerobio, foram realizadas diversas coletas de lodo, e foram analisados os solidos totais,
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os solidos volateis totais, os solidos fixos totais, a DQO e a DBOs desses. Nas coletas, foi

adotado o codigo, ilustrado através das Figuras V1.1 e VI.2 do anexo Plantas e Fotos, e

apresentado a seguir:

SX1 - ponto de coleta, proximo a entrada do afluente, do reator anaerobio;

SX2 - ponto de coleta, proximo do decantador, do reator anaerdbio;

SX3 - ponto de coleta, antes da curva, do reator anaerdbio;

SX4 - ponto de coleta, do lado oposto, do reator anaerdbio;

SX5 - ponto de coleta, apds a curva e proximo do decantador, do reator
aerébio;

SX6 - ponto de coleta, do lado oposto, do reator aerdbio.

Nos dias que antecederam as coletas das amostras, que foram analisadas dando
origem aos resultados, apresentados na Tabela V1.4, os reatores foram alimentados, a
vazdo foi mantida baixa, em geral na faixa de 0,1 a 0,3 L/s, de modo a permitir uma
sedimentacdo mais eficiente nos decantadores, e os lodos sedimentados foram
recirculados vérias vezes ao dia no reator aerdbio, pois a recirculacdo ndo é trabalhosa, e

pelo menos uma vez ao dia no reator anaerobio.

Observando-se os dados, da Tabela V1.4, constatamos que ocorre uma grande
variacdo nos resultados de sélidos, associados a cada ponto de coleta e a cada dia. No
reator anaerdbio, os resultados de sélidos totais, solidos fixos totais e solidos volateis
totais, associados as amostras coletadas, diferem de 173 % a 1266 %, de 449 % a 2152 %

e de 185 % a 817 %, respectivamente.

Apos a coleta do dia 13/05/97, foi realizada a recirculagdo, do lodo do reator
anaeradbio, pelo menos duas vezes ao dia, o que se refletiu na elevacdo nos valores de
solidos nos dias 15/05 e 21/05, no reator anaerdbio e na queda nos valores de sélidos no
reator aerdbio, nos mesmos dias, apesar dos lodos desse reator serem recirculados varias

vezes ao dia.

Através da Tabela V1.4, verificamos, que o ponto SX2, é quase sempre 0 de maior
concentracdo de solidos, sendo o ponto SX3, quase sempre o segundo, em relacdo a
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concentracdo de solidos. Esses fatos se devem, a perda de carga que ocorre na curva,
levando a acumulacgéo de sélidos, tal como ocorre nos rios. Esse fendmeno deve se dar,

também, no canal interno.

No reator aerdbio, a variacdo nos valores de sélidos, tendo em conta a Tabela V1.4,
€ menor do que a variagdo desses, no reator anaerobio, entretanto, também é elevada: de
40 % a 123 %, para os solidos totais, de 36 % a 123 %, para os sélidos totais fixos, de 37
% a 151 %, para os solidos volateis totais, de acordo com o dia de coleta. Essa variagdo
nos valores de solidos, bem menor do que a do reator anaerobio, se deve ao volume, do
reator aerdbio, ser metade do volume, do outro, e a maior poténcia da bomba desse reator
(33 % mais potente), 0 que aumenta o nimero de Reynolds, e, portanto, favorece a
homogeneidade.

Em relacdo ao ponto de maior concentracdo de solidos, no reator aerdbio,

verificamos que a cada coleta, temos um ponto diferente.

O grau de mineralizacdo do lodo, percentagem de solidos fixos totais em relacao
aos solidos totais, varia menos, entre os pontos de coleta, do que os valores de sélidos,
apresentando valores na faixa de 4 % (o valor acima deste é de 28 %) a 55 %, para o
reator anaerobio, e de 46 % a 73 %, para o reator aerobio. De maneira geral, verificamos
que, a mineralizacdo é maior no reator aerébio do que no reator anaerobio, 0 que se
explica pela transferéncia do lodo, do reator anaerdbio, para o reator aerébio, devido a

continuidade do tratamento no ultimo reator.

A baixa homogeneidade do lodo, nos dois reatores, ¢ causada pela densidade
elevada do lodo e pelo atrito dele com as paredes dos reatores, que o leva a se deslocar a
uma velocidade menor do que a do liquido, e a se depositar, de forma irregular, nos pontos

de maior perda de carga.

Os Graficos V1.2, V1.3, V1.4, V1.5, V1.6, V1.7 e V1.8, em anexo, apresentam a
variacdo dos solidos nos dois reatores, tendo em conta os dados da Tabela V1.4. Através
dos graficos, visualizamos melhor as observagdes, sobre as variages nas concentracoes
de solidos e no grau de mineralizacdo, entre os pontos de coleta, que estdo associados as

varias regides dos reatores.
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Tabela V1.4
Resultados das analises de solidos totais, sélidos fixos totais e solidos volateis totais, do
lodo dos reatores anaerohio e aerébio.

Data Ponto de ST SFT SVT
Coleta (mg/L) (mg/L) (mg/L)

14/04/97 SX1 685 296 389
SX2 1533 608 925

SX3 739 28 711

SX4 561 237 324

24/04/97 SX1 321 126 195
SX2 1474 733 741

SX3 881 405 476

SX4 2358 1300 1058

SX5 1922 1484 438

30/04/97 SX1 304 124 180
SX2 2117 1112 1005

SX3 522 246 276

SX4 863 424 439

SX5 1067 767 300

SX6 2379 1626 753

6/05/97 SX1 190 54 136
SX2 1417 769 648

SX3 458 215 243

SX4 236 97 139

SX5 1399 996 403

SX6 958 663 295

13/05/97 SX1 598 284 314
SX2 1103 593 510

SX3 570 263 307

SX4 272 108 164

SX5 1513 1111 402

SX6 2210 1607 603

15/05/97 SX1 204 98 106
SX2 1476 802 674

SX3 827 417 410

SX4 297 151 146

SX5 374 225 149

SX6 525 306 219

21/05/97 SX1 315 106 209
SX2 4304 2387 1917

SX3 2527 1231 1296

SX4 1619 758 861

SX5 283 129 154

SX6 462 237 225
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As amostras coletadas nos dias 15/05 e 21/05, cujos resultados, das analises de
solidos, sdo apresentados na Tabela V1.4, também foram utilizadas na determinacéo da
concentracdo de substrato, dos lodos, DQO e DBO, obtendo-se os resultados apresentados
na Tabela VI.5, a seguir, e nos Gréaficos V1.9 e VI.10, em anexo. Examinando-se 0s
resultados, verificamos que nos pontos de coleta S2, no dia 15/05 e S3, no dia 21/05, o
valor da DQO ¢é muito maior do que o da DBO, provavelmente, devido ao acimulo de
solidos de dificil degradacdo, nesses pontos. Os resultados, obtidos, mostram uma grande

varia¢do na sua magnitude entre os varios pontos e sao sensivelmente menores no reator

aerdbio.
Tabela V1.5
Variagdo da DQO e da DBO no lodo dos reatores anaerdbio e aerébio
Data Ponto de DQO DBOs
Coleta (mg/L) (mg/L)
15/05/97 SX1 227 66
SX2 682 150
SX3 131 90
SX4 410 225
SX5 258 150
SX6 241 176
21/05/97 SX1 190 87
SX2 4323 2040
SX3 7432 2400
SX4 2739 1560
SX5 520 150
SX6 741 60

No dia 8/05/97, coletamos diversas amostras na saida do reator aerdbio, nas quais
determinamos concentracdes de OD, e medimos a vazdo nesse mesmo ponto. Os
resultados, obtidos, sdo apresentados na Tabela V1.6 e no Grafico VI.11. A vazao foi
controlada, de modo a ndo oscilar muito, através da valvula na saida da caixa dosadora e
desentupindo-se a grade que retém solidos grosseiros. Nesse dia, os valores de OD,

variaram de 4,2 mg/l a 6 mg/L, o que indica uma aeracdo excessiva, pois, em geral,
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recomenda-se para 0 processo de lodos ativados, uma faixa de 1 a 2 mg/l. A vazéo se

manteve na faixa de 0,34 L/s a 0,71 L/s, no mesmo periodo.

Tabela V1.6
Variagdo dos valores de OD e da vazdo, na saida do reator aerdbio, no dia 8/05/97
Horaério oD Vazéo

(hora) (mg/L) (L/s)
8:45 58
9:45 6,0 0,34
10:45 5,0 0,52
11:45 5,7 0,71

12 0,62
12:10 0,52
12:35 0,52
12:45 4.8 0,43
12:55 0,57
13:05 0,48
13:15 0,62
13:45 4,5 0,71
14:15 0,43
14:45 4,2 0,34
15:05 0,52
15:33 0,38
15:45 4,4 0,34
16:14 3,75 0,38
16:20 0,52
16:30 4,5 0,52

Tendo em conta, a natureza variavel, do afluente do sistema de tratamento, que
torna o regime transiente, e a ndo homogeneidade do reator, que faz com que ele tenha
um fluxo, intermediéario, entre o reator de mistura perfeita e o tubular, realizamos varias
corridas; coletas de amostras e medidas de vazdo, com o objetivo de avaliar as

caracteristicas operacionais do processo de tratamento em estudo.
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Grafico VI.11 - Variacao do OD e da vazao no
reator aerobio.
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V1.2 — Avaliagdo dos Reatores Anaerdbio e Aerdbio

V1.2.1 - Metodologia

V1.2.1.1 — Descricao das Corridas

Foram realizadas quatro corridas; obtencdo de dados experimentais associados a
remocdo de substrato e a producdo de biomassa em condi¢Ges operacionais especificas
do processo de tratamento, tais como: vazdo, tempo de detengdo hidraulica, teor de

substrato no afluente, teor de biomassa nos reatores.

Na primeira corrida, realizada em 24/03/98, foram coletadas amostras no periodo
de 9 hs as 16 hs, sendo sete amostras de cada ponto de coleta, na entrada do rator

anaerdbio, na saida do reator anaerébio e na saida do reator aerobio. O lodo dos reatores
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anaerdbio e aerobio foi coletado nos quatro pontos de coleta do reator anaerébio e nos
dois pontos de coleta do reator aerdbio, formando-se uma amostra composta do lodo de
cada reator. As coletas de lodo ocorreram em dois horarios: 9,25 hs e 16,25 hs. As vazdes
foram determinadas em varios horarios, inclusive antes e apds o periodo de coleta de

amostras.

Na segunda corrida, realizada em 13/05/98, foram coletadas amostras no perido
de 9,33 hs as 16,80 hs, sendo sete amostras de cada ponto de coleta, na entrada do reator
anaerobio, na saida do reator anaerdbio e na saida do reator aerébio. As amostras de lodo
foram coletadas em trés horarios de forma semelhante ao realizado na primeira corrida.
As vazes foram determinadas em varios horérios, tendo sido utilizada uma vazdo mais
elevada, quase o dobro da vazdo da primeira corrida, visando avaliar a influéncia do

tempo de detencdo hidraulica no desempenho dos reatores.

Na terceira e na quarta corridas, realizadas em 26/05/98 e 4/08/98
respectivamente, foram coletadas apenas trés amostras, em cada ponto de coleta de
substrato; na entrada do reator anaerobio, na saida do reator anaerdbio e na saida do reator
aerdbio. Na terceira corrida as amostras de lodo foram coletadas de forma semelhante ao
realizado na segunda corrida. Na quarta corrida as amostras de lodo foram coletadas em
trés horarios em todos os pontos de coleta de lodo, sendo cada uma delas analisada
individualmente, ao invés de serem usadas para formar uma amostra composta, de frma
a verificar a variacdo da concentracdo dos sélidos entre os pontos de coleta e a varia¢do
horaria em cada ponto. Na terceira e na quarta corridas as vazdes foram determinadas em
varios horarios tendo sido utilizadas vazdes maiores do que as da primeira corrida e

menores do que as da segunda corrida.

A concentracdo de substrato no afluente e no efluente dos reatores foi avaliada
através da DQO e da DBOs. Essas analises foram realizadas de acordo com os métodos
analiticos apresentados no Standard Methods for The Examination of Water and
Wastewater. A concentracdo de biomassa, no afluente e efluente dos reatores anaerdbio
e aerobio e no interior desses, foi avaliada através da concentracdo dos solidos volateis
totais, que foi utilizada em lugar da analise da concentracdo de solidos volateis em
suspensdo. Essa avaliacdo foi realizada de acordo com os métodos apresentados no
Standard Methods for The Examination of Water and Wastewater.
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Os pontos de coleta de amostras, dos reatores anaerdbio e aerdbio, foram

representados pelos codigos:

P1 = entrada do reator anaerdbio;

P2 = saida do reator anaerobio;

P3 = saida do reator aerobio;

Sana = amostra composta, dos quatro pontos de coleta, do lodo, do

reator anaerobio SX1, SX2, SX3 e SX4;

Sae = amostra composta, dos dois pontos de coleta, do lodo, do reator aerdbio,
SX5 e SX6.

onde:

Pi = ponto i.

V1.2.1.2 — Metodologia Cinética

Considerando-se que o sistema de tratamento funciona em regime transiente e que
0s reatores podem ser considerados aproximadamente como de mistura perfeita, testamos
a aplicabilidade da Equacéo V.7, para regime transiente, combinada com a Equacéo V.2
ou com a Equacdo 1V.3, na descricdo do comportamento cinético dos reatores anaerobio
e aerobio. Através do método de integragdo numerica de Euler calculamos Sy(t), tendo
em conta So(t), X1(t), T1(t) e S1(t = 0), na avaliacdo da cinética do reator anaerébio. De
modo semelhante, calculamos Sa(t), tendo em conta Si(t), Xz(t), T2(t) e Sz(t = 0), na
avaliacdo da cinética do reator aerobio. No caso do reator aerobio os valores de Si(t)
empregados no célculo de Sx(t) foram obtidos através da anélise das amostras do efluente

do reator anaerébio.

As fungdes So(t), Si(t), Xa(t), Xo(t), T1(t) e T2(t) foram aproximadas por retas
unindo cada valor determinado experimentalmente. Os valores de Ti(t) e Tz(t) foram
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obtidos através da divisao de V1(t)/Qo(t) e de V2(t)/Q1(t) e as funcbes Qo(t) e Qi(t) foram

aproximadas por retas unindo cada valor obtido experimentalmente.

Na estimativa das constantes cinéticas, das Equaces 111.2 e 111.3, foram utilizados

os dados citados por diversos autores, como referéncias, que sdo apresentados a seguir:

- Tratamento aerobio (METCALF & EDDY, 1991 apud VON SPERLING, 1995):

Mmax =1,22a6 dt
Ks =25 a 100 mg DBOs/L
Ks=15a 70 mg DQO/L

Y =0,4a0,8 mg SSV/mg DBOs
Y = 0,3 a 0,7 mg SSV/mg DQO (EPA, 1993; ORHON e ARTAN, 1994 apud
VON SPERLING, 1995)

- Tratamento anaerébio (VAN HAANDEL e LETTINGA, 1994):

Umax = 2 d* (bactérias acidogénicas)

Umax = 0,4 d! (bactérias metanogénicas)

Ks =200 mg DQO/L (bactérias acidogénicas)
Ks =50 mg DQO/L (bactérias metanogénicas)

Y = 0,15 mg SSV/mg DQO (bactérias acidogénicas)
Y = 0,03 mg SSV/mg DQO (bactérias metanogénicas)

As constantes cinéticas associadas as equagdes de consumo de substrato foram
determinadas tendo em conta os dados experimentais de vazdo, de substrato e de
biomassa, os valores de concentracdo de substrato no efluente dos reatores estimados

através método de integracdo de Euler e 0 melhor Coeficiente de Determinacdo (COD).
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De forma a avaliar a confiabilidade dos parametros cinéticos calculados, é usual utilizar

o coeficiente de determinagdo, que € dado pela equac&o:

2(Yiobs-Yiest)
COD =1 -
2 (Yiobs-Yim)?
onde:
COD esta nafaixa - <COD<1,;
i = indice da variavel de estado Y ;
Yobs = Vvalor observado da variavel de estado y com indice i;
Yest = valor estimado da variavel de estado i;

Ym = média dos valores de Yiobs:

O ajuste ideal entre os valores simulados e experimentais esta associado ao COD

= 1; o que implica na igualdade entre os valores observados e estimados.

Através da varredura, dos valores das constantes cinéticas pertencentes a faixa de
valores citados na literatura, as constantes associadas ao valor de COD mais préximo do

ideal foram determinadas.

V1.2.2 — Primeira Corrida

No dia 24/03/98 foram realizadas coletas, simples e simultaneas, na entrada do
reator anaerdbio, na saida do reator anaerobio e na saida do reator aerdbio. Foram
realizadas medidas de vazdo em varios horarios, mesmo antes e ap0s o periodo das
coletas, que apresentamos na Tabela V1.7 e no Grafico VI.12, ambos em anexo. A vazéo

média ponderada, no periodo, das medicdes, foi de 0,37 L/s, e no periodo de coleta de

amostra de DQO e DBOs, 9 as 16 horas, foi de 0,41 L/s.
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Duas amostras coletadas, na saida do reator aerdbio, no periodo final de medicgdes
e coletas, foram analisadas, encontrando-se as concentra¢fes de OD: as 15:40 horas - 5,5
mg/L e as 16:30 horas - 5,3 mg/L. O que demonstra que, os valores de OD eram muito

superiores ao valor minimo recomendado para o processo de lodos ativados (1 mg/L).

Na Tabela V1.8, apresentamos os valores de DQO e DBOs, obtidos atraves da
analise das amostras coletadas e os horarios, em que fizemos as coletas. As amostras
coletadas, na saida dos reatores anaerobio e aerdbio, foram filtradas, com filtro Millipore
de mesh 0,45 um, de forma a simular um decantador ideal, e determinar apenas a
concentracdo de substrato solGvel. Os dados da Tabela V1.8 sdo ilustrados nos Graficos
VI1.13, VI.14, V1.15 e VI1.16, os dois Ultimos em anexo.

Tendo em conta, os dados da Tabela V1.8, e os graficos a ela associados,
verificamos que a DQO e a DBOs, variaram consideravelmente, no periodo de coleta. Os
valores mais elevados, correspondem aos periodos de 9 as 10 horas e de 15 as 16 horas,
provavelmente, devido a operacdes de lavagem e descarte, de materiais com elevado teor
de matéria organica nos laboratdrios. Essas variacdes, nas concentracdes de substrato,

evidenciam o regime, claramente, transiente, em que 0s reatores operam.

Tabela V1.8
Valores de DQO e DBOs, do afluente e do efluente, dos reatores anaerébio e aerdbio, no
dia 24/03/98.

Horario DQO (mg/L) DBOs (mg/L)

(horas) P1 P2 P3 P1 P2 P3
9 2360 36 20 225 15 14
10 3212 65 13 450 15 18
11 734 26 7 180 21 9
12 196 49 55 113 15 15
13 353 134 26 113 30 2
15 1430 85 46 585 35 8

16 3222 69 23 750 30 8
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O reator aerobio, por receber o efluente do reator anaerdbio, no qual a variacdo do
afluente é amortecida, pelos processos de diluicdo e degradacdo, opera em um regime
transiente, menos intenso.

As variacdes, dos valores da DQO, sdo bem maiores, do que dos da DBO. Além
disso, a relacdo DQO/DBOs, de maneira geral, € maior nos horérios em que a DQO é
mais elevada, 0 que mostra que uma parte consideravel da matéria organica, no afluente

do sistema de tratamento, é de dificil biodegradacao.

Os resultados das analises de sélidos, das amostras coletadas no ponto 1, afluente
do reator anaerdbio, e das amostras compostas, dos lodos dos reatores, Sana e Sae, sdo
apresentados na Tabela VI1.9. Neste trabalho, utilizamos a concentracdo dos sélidos
volateis totais como uma aproximacdo para o substrato ndo filtravel e também para a

biomassa ativa, em lugar dos sélidos em suspenséo volateis.

Gréfico VI.13 - Variagdo da DQO no afluente e no efluente dos reatores anaerébio e aerébio, nas
amostras coletadas no dia 24/03/98.
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Os dados da Tabela V1.9, revelam uma reducdo, significativa, nos valores de
solidos do lodo, ao longo do horario das coletas, e valores muito elevados de sélidos, no
afluente do sistema de tratamento, nos horérios em que a DQO é mais elevada.

A reducdo dos valores de solidos, no lodo, deve ser causada pela saida deles, no
efluente de reator, ficando retidos, parcialmente, no decantador e por eles (0s solidos) nao
serem recirculados, no periodo de coleta. A recirculagdo continua, que € ideal, ndo é
possivel, neste sistema de tratamento, pois a recirculacdo é realizada pela bomba, que
recircula a mistura de substrato e lodo, dentro dos reatores. A recirculacdo do lodo, do
fundo do decantador, se faz, quando a alimentacdo do sistema e a recirculacdo do
contetdo dos reatores sdo interrompidos. O procedimento da recirculacdo, do lodo

sedimentado no decantador, é descrito em anexo.

Gréfico VI.14 - Variagdo da DBO no afluente e no efluente do reator anaerébio, nas amostras
coletadas no dia 24/03/98.
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Tabela V1.9

Resultados das analises de solidos, das amostras coletadas em 24/03/98

Amostra  Horario ST SFT SVT

(horas) (mg/l) (mgl/l) (mg/l)

P1 9 4307 2430 1877
P1 10 4638 2726 1912
P1 11 1137 614 523
P1 12 324 89 235
P1 13 483 246 237
P1 15 1602 867 735
P1 16 9239 5599 3640

Sanal 9,25 17467 9814 7653
Sanal 16,25 11159 6655 4504

Sae? 9,25 3783 2310 1473
Sae2 16,25 1358 764 594

Considerando-se que, o sistema de tratamento, funciona em regime transiente e
que o reator pode ser aproximado por um de mistura perfeita, testamos a aplicabilidade
da Equacdo IV.7, para regime transiente, combinada com a Equacdo 1V.2 ou com a
Equacéo V.3, na descri¢cdo do comportamento cinético dos reatores anaerdbio e aerobio.
Através do metodo, de integragdo numerica, de Euler, calculamos S, (t), tendo em conta

So(), X, (1), T,(t) e S, (tinicial) e calculamos S,(t), tendo em conta S, (1), X,(t), T,(t) e S,(t

inicial).

As fungdes S(t), S, (1), X, (1), X,(t), T,(t) e T,(t) foram aproximadas por segmentos
de reta, unindo cada valor determinado experimentalmente. Assim sendo, S,(t) e S,(t)
foram aproximados por seis segmentos de reta e T,(t) e T,(t), que sdo iguais a V,/Q,(t) e

V,/Q,(t), respectivamente por inimeros segmentos de reta.

As fungBes S(t) (associadas as DQOs e as DBOs), X(t), T,(t), S,(t) (associadas
a DQOs e a DBOs), e T,(t) sdo apresentadas nas Tabelas VI1.10, VI.11, V1.12, VI.13,
VI1.14, V1.15, V1.16 em anexo.
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A fungdo X,(t) é dada pela equagdo: X,(t) = -125,57t + 2634,54 pois foram realizadas
apenas duas medidas de X,(t).

V1.2.2.1 - Avaliacdo da Reducéo da DQO

As constantes cinéticas umax (em 1/h) e Y (em mg/mg, portanto adimensional) da

Equacdo V.2, de Monod, foram consideradas em conjunto através da relacdo pmax/Y,

denominada K.

A simulagéo dos valores de S1(t), tendo em conta a DQO como substrato e as

equacOes para rs1, 1V.2 e IV.3, associadas as constantes cinéticas, Ki, Ks e Ks, que
resultam no COD mais proximo do ideal sdo apresentadas nos Graficos VI1.17, VI.18,
V1.19 e V1.20. A Tabela V1.17 apresenta as constantes cinéticas Ki, Ks, Kz e os valores
de COD, obtidos através da varredura dos valores das constantes cinéticas, associados a

primeira corrida e a concentracdo dos substratos (DQO ou DBOs).

Observando-se a curva tracada no Gréfico VI.17 verifica-se que a Equacéo V.2,
de Monod, ndo consegue explicar os valores de Si(t) experimentais as 12 e 13 horas. Essa
discrepancia poderia ser explicada pelo reduzido tempo de detencdo hidraulica, o que
favorece choques de carga, pela impossibilidade de recircular o lodo no periodo de
amostragem e pelo fato do reator ndo se comportar como mistura perfeita. A curva
apresentada no Grafico V1.17, obtida com Ki = 0,16 h e Ks = 100 mg/L, apresentou
COD =-2,5046. O valor de COD obtido demonstra que o ajuste entre os Sy(t) simulados

e experimentais nao foi bom.

Atraves do Gréfico VI1.18 verifica-se que ocorre uma elevacdo do valor de Si(t)
experimental, as 12 horas, quando era de se esperar uma reducdo e que o ajuste da fungéo
Sa(t) ndo foi bom. A curva de valores de Si(t) estimados foi obtida com K = 0,0518 ht

e Ks =100 mg/L e apresentou COD =-0,4758. O valor de COD obtido, distante do ideal,
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provavelmente esta associado ao reduzido tempo de detencéo hidraulica (cerca de metade

de T1(t)) do reator aerébio e a perda de solidos devido a falta de recirculacéo.

Observando-se a curva tracada no Grafico V1.19, verifica-se que a Equacao 1V.3,
de Eckenfelder, ndo consegue explicar os valores de Si(t) experimentais as 12 e 13 horas.
Devido a semelhanca entre a Equacdo 1V.2 e a Equacdo IV.3, sendo a ultima uma
simplificacdo da primeira, € de se esperar um comportamento similar. A curva de Si(t)
estimados foi obtida com Kz = 0,0008983 (h.mg/L)™ e apresentou COD = -2,0305. O
valor de COD obtido demonstra que o ajuste ndo foi bom. Entretanto, o COD obtido foi

melhor do que o associado a Equacéo 1V.2.

Através do Gréafico VI1.20 observa-se que o comportamento da Equacdo 1V.3 €
semelhante ao da Equacéo V.2, o que resulta em um ajuste fraco. Entretanto, devido ao
valor de COD obtido ser melhor do que o associado a Equacéo V.2, pode-se afirmar que

0 ajuste da Equacdo 1V.3 é melhor do que o da Equacdo IV.2. A curva de Si(t) estimados

foi obtida com Kz = 0,000582 (h.mg/L)™* e apresentou COD = -2,1793.

Gréfico VI.17 - Simulagéo dos valores de S1(t), DQO no efluente do reator anaerébio, no dia
24/03/98, através da equagédo de Monod.
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Gréfico VI.18 - Simulacédo dos valores de S2(t), DQO no efluente do reator aerébio, no dia 24/03/98,

através da equacgdo de Monod.
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Graéfico VI.19 - Simulagéo dos valores de S1(t), DQO no efluente do reator anaerébio, no dia

24/03/98, através da equacdo de Eckenfelder.
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GréficoVI.20 - Simulagdo dos valores de S2(t), DQO no efluente do reator aerébio, no dia 24/03/98,
através da equacao de Eckenfelder.
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V1.2.2.2 - Avaliacdo da reducéo da DBOs

As simulacdes dos valores de S1(t) e Sa(t), quando a DBOs € o0 substrato, usando

a Equacdo V.2 para rs1, sdo apresentadas nos Graficos V1.21, para o reator anaerobio, e

V|1.22, para o reator aerdbio.

Observando-se as curvas tracadas no Grafico VI.21, verificamos que a Equacao
IV.2, de Monod, ndo consegue explicar os valores de Sq(t) as 13, 15 e 16 horas. O

primeiro ponto de S1(t), que se afasta das curvas (as 13 horas), apresenta um valor
superior ao estimado e os outros (as 15 e 16 horas) valores bem inferiores. A curva de
valores estimados de S1(t), obtida com K1 = 0,0797 hle Kg = 96,37 mg/L, apresentou
COD =-2,6363.
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Gréfico VI.21 - Simulacédo dos valores de S1(t), DBO no efluente do reator anaerébio, no dia
24/03/98, através da equacéo de Monod.
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Gréfico VI.22 - Simulagéo dos valores de S2(t), DBO efluente do reator aer6bio, no dia 24/03/98,
através da equacgdo de Monod.
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Gréfico VI.23 - Simulagéo dos valores de S1(t), DBO no efluente do reator anaerébio, no dia
24/03/98, através da equagao de Eckenfelder.
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Gréfico VI.24 - Simulagédo dos valores de S2(t), DBO no efluente do reator aerébio, no dia 24/03/98,

através da equacao de Eckenfelder.
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O Gréfico VI1.22 mostra que 0s pontos experimentais, associados as 10, 11 12

horas, ndo podem ser explicados pela Equacdo V.2, pois a reducdo nos valores de S, (t)
deveria ser acompanhada pela redugdo nos valores de S,(t). Por outro lado os valores de
S,(t), no periodo de 13 as 16 horas, deveriam estar associados a valores de Sz(t) muito
superiores. Os valores de S,(t) as 10 e as 12 horas ndo podem ser explicados por qualquer

equacdo cinética, de um modelo simples (como o desenvolvido neste trabalho). Estes
valores se justificam pela falta de homogeneidade do reator e talvez pudessem ser
explicados através de um modelo que considerasse a cinética da hidrélise dos sélidos

volateis totais ou dos solidos em suspensdo volateis. A curva de valores estimados de

S,(t), que obteve melhor ajuste, foi obtida com K1 = 0,0512 hle Kg = 100 mg/L e
apresentou COD = -1,0624.

A simulagéo dos valores de S,(t) e S,(t), quando a DBOs € o substrato, usando a
Equacéo IV.3 parargq, € apresentada nos Graficos V1.23, para o reator anaerobio e V1.24,

para o reator aerdbio.

As curvas representativas dos valores de S,(t) e S,(t), simulados através da

Equacdo V.3, apresentadas nos Gréaficos VI1.23 e VI.24, sdo semelhantes aquelas dos
Graficos V1.21 e VI1.22, pois a Equacdo 1V.3 é uma simplificacdo da Equagdo IV.2. Assim
sendo, as divergéncias entre as curvas ajustadas e 0s pontos experimentais ttm as mesmas

explicacOes. A curva associada aos valores de S (t) estimados, no Grafico VI1.23, foi
obtida com K3 = 0,000582 (h.mg/L)™ (COD = -2,1793) e a curva de S,(1), apresentada

no Grafico V1.24, foi obtida com K3 = 0,000466 (h.mg/L)* e apresentou COD = -2,1793.

Os coeficientes de determinacdo, associados as curvas de S,(t) e Sy(1),

apresentaram valores muito inferiores a 1, valor ideal, o que demonstra que o ajuste,

destas curvas aos valores experimentais, ndo foi bom.

Entre as varias fontes de erro, que poderiam explicar os valores de coeficiente de

determinacéo obtidos devemos ressaltar:
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- antes do inicio da coleta das amostras, era realizada a recirculacdo dos solidos
depositados no fundo dos decantadores. Devido a impossibilidade de realizar a
recirculacdo, no reator anaerdbio, com o reator sendo alimentado, interrompiamos o
fluxo de entrada do afluente, do reator anaerobio, esperavamos até o fluxo de saida do
efluente cessar totalmente e depois, através do alinhamento da bomba 1 com o fundo do
decantador, através da abertura de uma valvula, e do fechamento da valvula, que permite
a entrada do liquido contido no conduto de se¢do quadrada na bomba 1, esperdvamos até
que o contetudo do decantador fosse aspirado pela bomba 1 (o nivel no decantador
baixasse). No reator aerobio a recirculacdo era realizada de modo semelhante, nédo
havendo a necessidade de fechar a véalvula na saida do conduto de secdo quadrada. A
paralizacdo da alimentacdo e da recirculagdo nos condutos de se¢do quadrada, para
realizar a recirculacédo leva ao depdsito do lodo no fundo dos condutos quadrados. Antes
de iniciar a coleta de amostras, reinicidvamos a alimentacao e a recirculacdo nos condutos
quadrados e deixavamos o reator operar por cerca de meia hora. Apesar do tempo
decorrido antes das coletas o lodo poderia ndo ter sido totalmente suspenso, nos dois

reatores.

- a auséncia de uma caixa de areia, como tratamento preliminar da ETE da FIOCRUZ,
causava acumulo de areia no tanque de equalizacdo, na caixa dosadora e no interior dos
reatores. Periodicamente removiamos, manualmente usando pa e enxada, a areia
depositada no tanque de equalizacéo e na caixa dosadora, mas nao podiamos remover de
dentro do reator pois ele é fechado a ndo ser usando um equipamento tipo limpa fossa. A
areia arrastava parte dos sélidos para o fundo dos condutos quadrados.

- acoleta de lodo, para andlise de sélidos, representativos da biomassa ativa, era realizada
em pontos de coleta, localizados no fundo das se¢des quadradas. Apesar da velocidade
do liquido nos canais, sempre existe um certo gradiente de concentragéo, tanto € que em
qualquer reator recomenda-se a coleta de sélidos em varios niveis, a menos que fique
provado, através de analises, que a homogeneidade é muito grande. Este fato se agravava
pela presenca de areia, que arrastava os sélidos para o fundo dos condutos quadrados.
Pelas razdes expostas acreditamos que os valores de sélidos encontrados sejam superiores

aqueles representativos dos valores médios.
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Os parametros cinéticos obtidos, associados a degradacgédo do substrato (DQO ou
DBOs) séo consolidados na Tabela VV1.10. Nesta apresentamos os valores dos parametros

cinéticos e dos coeficientes de determinagdo associados a cada reator, na primeira corrida.

Tabela VI1.17
Constantes cinéticas e coeficientes de determinagédo associados aos reatores anaerébio e
aerobio e as Equacbes 1V.2 e 1V.3, calculadas tendo em conta os dados experimentais

de 24/03/98.

Equacéo DQO DBOs

para Reator Reator Reator Reator

Isi Anaerobio Aerobio Anaerobio Aerobio

K1XS K1=0,16 K1 =0,0518 K1 =0,0797 K1 =0,0512
Ks +S Ks =100 Ks =70 Ks = 96,37 Ks =100

COD -2,5046 -0,4758 -2,6363 -1,0624
KsXS Ks=0,0008983 Ks3=0,000491 K3=0,000582 K3=0,000466

COD -2,0305 -0,3369 -2,1793 -1,0300

Ki-emh?
K3 - em (h.mg/L)*
Ks - em mg de DQO ou DBOs/L.
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V1.2.2.4 - Avaliagdo da producéo de biomassa

Neste trabalho realizamos uma estimativa da producdo de biomassa, nos reatores
anaerobio e aerobio, tendo em conta os valores de solidos volateis totais no afluente do
reator anaerdbio e no interior dos reatores, determinados experimentalmente, e simulando
diversos niveis de eficiéncia no decantador. Poderiamos ter realizado uma avaliacdo mais
confidvel se houvéssemos coletado amostras do interior dos reatores a cada hora, amostras
do efluente dos reatores anaerdbio e aerdbio na entrada do decantador e amostras do
efluente do decantador do reator anaerobio. Este procedimento ndo pode ser adotado
devido a falta de pessoal de apoio para realizar as analises. Apesar das limitagdes, do
método utilizado, foi possivel estimar a eficiéncia dos decantadores e o valor das

constantes associadas a producao e decomposi¢do da biomassa.

Considerando-se que, o sistema de tratamento, funciona em regime transiente e
que o reator pode ser considerado de mistura perfeita, testamos a aplicabilidade da
Equacéo V.10, para regime transiente, combinada com a Equacédo 1V.3, na descri¢éo do
comportamento cinético dos reatores anaerobio e aerdbio. Através do método, de

integracdo numérica, de Euler, calculamos X, (t), tendo em conta S, (t), X,(t), T,(t) e X,(t

inicial).

As fungbes Sy(t), S, (1), S,(1),X,(1), X, (1), X, (1), T,(t) e T,(t) foram aproximadas

por segmentos de reta, unindo cada valor determinado experimentalmente. Assim sendo,

So(t), S,(1) S,(t) e X, (t) foram aproximados por seis segmentos de reta, X, (t) e X,(t), por

um segmento de reta, e T,(t), que € igual a V;/Q,(t), por inimeros segmentos de reta.

A simulacdo dos valores de X, (t), quando a DQO ¢ o substrato, usando a Equagéo
IV.3 para rg1, € apresentada nos Graficos V1.25, para o reator anaerdbio e V1.26, para o

reator aerébio.

Observando-se as curvas tragadas no Grafico V1.25, verificamos que as Equacdes

IV.10 e IV.3, ndo conseguem explicar a pequena reducao no valor de X (t), a menos que
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se considere que ocorre uma sedimentacgéo parcial, dentro do reator anaerobio. As curvas,

que simulam X, (t), apresentam pouca sensibilidade em relacéo aos valores de Y e Kg,

pois a diferenca entre as curvas obtidas com os pares {Y=0,15 mg SSV/mg DQO;
K3=0,0008983 (h.mg/L)™ e {Y=0,02 mg SSV/mg DQO, K3=0,0008983 (h.mg/L)™*} &
minima. A curva obtida supondo-se que a sedimentacdo é de 45 % apresenta um valor de
X1(t), as 16 horas bem superior ao experimental. A curva obtida, supondo-se que ocorra
uma sedimentagdo de 35 % e adotando-se Y=0,15 mg SSV/mg DQO e K3=0,0008983
(h.mg/L)%, apresenta um valor de Xi(t), as 16 horas superior ao experimental. A curva
obtida supondo-se uma sedimentagéo de 23 % e adotando-se Y=0,15 mg SSV/mg DQO,
K3=0,0008983 (h.mg/l) apresenta um valor de Xi(t) as 16 horas préximo ao valor

experimental.

Em relacdo ao Grafico VI1.26, atraves de uma analise semelhante a realizada, no
caso do Gréfico V.25, concluimos que o efluente do reator aerébio deve corresponder a
menos de 10 % dos sélidos volateis totais médios, do reator anaerébio. Esta concluséo
baseia-se no fato de que, a curva associada a 90 % de redugdo dos SVT apresenta um

valor de X»(t), as 16 horas bem superior ao experimental. A curva associada a uma
reducdo de 92 % dos SVT, a Y=0,5 mg SSV/mg DQO e K3=0,000466 (h.mg/l)* e a curva
associada a uma reducéo de 91 %, aos mesmos Y e K3, da curva anterior e a K4=0,007 h"

! s&o representativas da producéo de biomassa no reator aerébio, tendo em conta a DQO.
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Gréfico VI1.25 - Simulacgdo dos valores de X1(t), SVT no reator
anaerobio, no dia 24;03;98, através da equacao de Eckenfelder para
0 consumo da DQO.
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Grafico VI.25 - Simulagdo dos valores de X1(t), SVT no reator anaerobio, no dia
24:03:98, através da equagdo de Eckenfelder para o consumo da DQO.
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Grafico V1.25 - Simulagao dos valores de X1(t), SVT no reator anaerdbio, no dia 24/03/98, através da

equacao de Eckenfelder para o consumo da DQO.
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Grafico VL.26 - Simulacio dos valores de X2(t), SVT no reator aerdbio, no dia 24/03/98, através
da equacio de Eckenfelder para o consumo da DQO.
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A simulacéo dos valores de X1(t), quando a DBOs € o substrato, usando a Equagéo

IV.3 parargq, € apresentada nos Graficos V1.27, para o reator anaerobio, e V1.28, para o

reator aerébio.
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De forma anéloga ao que ocorre no Gréafico VI.25, verificamos que as curvas
tracadas, no Grafico V1.27, demonstram que a menos que se suponha a ocorréncia de

sedimentacéo no reator anaerobio, ndo se pode explicar o valor experimental de X1(t), as

16 horas. A curva representativas da producdo de biomassa, no reator anaerébio tomando

a DBOs como substrato, esta associada a uma sedimentacgdo de 30 % dos SVT no interior

do reator, a Y=0,15 mg SSV/mg DBOs e a K3=0,000582 (h.mg/L)™.

No Grafico V1.28, apresentamos curvas associadas a varios niveis de reducao dos
SVT oriundos do reator aerobio, devido ao efeito da sedimentacdo no interior do reator
aerdbio e no decantador. Verificamos que, deve ocorrer uma reducdo de mais de 90 %
nos valores de SVT, pois apenas a curva obtida supondo-se que a reducédo € de cerca de

91,5 % explica o valor experimental de X,(t), as 16 horas. A curva representativa da

producdo de biomassa, no reator aerébio utilizando a DBOs como substrato, esta
associada a uma reducdo de 91,5 % dos SVT do reator aerébio, a Y=0,6 mg SSV/mg

DBOs e a K3=0,000466 (h.mg/L)™.

Griafico VI.27 - Simulacio dos valores de X1(t), SVT no reator anaerébio, no dia 24/03/98,
através da equacio de Eckenfelder para o consumo da DBO.

9000

8000 + s/Sed. Y=0.6 K3=0,000582

7000 + — - —s/Sed. Y=0,02 K3=0,000582

6000 + ---Sed. =0,2 Y=0.15

K3=0.000582

< 5000 Sed. =0.3 Y=0,15
£ K3=0,000582
= n
& 4000 ---- Sed. =04 Y=0.15
K3=0,000582
000 1 e Sed. =0.5 Y=0.15
K3=0,000582
2000 + | XI(0)exp.

1000 +

Horario (horas)



74

Grifico VL.28 - Simulacio dos valores de X2(t), SVT no reator aerébio, no dia 24/03/98, através
da equacio de Eckenfelder para o consumo da DBO.
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Como apenas dois pontos experimentais foram determinados, ndo foi possivel
calcular o coeficiente de determinacdo das curvas apresentadas nos Graficos VI1.25,
V1.26, VI1.27 e V1.28.

Os parametros cinéticos obtidos, associados a producdo de biomassa (DQO ou
DBOxs) sdo consolidados na Tabela V.18. Nesta, apresentamos o0s valores estimados dos

parametros cinéticos, conforme descrito anteriormente.
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Tabela VI1.18
Constantes cinéticas associadas a producdo de biomassa, nos reatores anaerdbio e
aerobio, e as Equacbes 1V.10 e 1V.3, calculadas tendo em conta os dados experimentais

de 24/03/98.
Equacao DQO DBOs
para Reator Reator Reator Reator
Isi Anaerobio Aerobio Anaerobio Aerobio
Y =0,15 Y =05 Y =0,15 Y =0,6
Sed =23 % Sed =92 % Sed =30 % Sed =91,5 %
KsXS Kg=0 Kg=0 Kg=0 Ka=0
Ks 0,0008983 0,000491 0,000582 0,000466
Y =05
Sed =91 %
Kq = 0,007
Y - em mg SSV/mg de DQO ou DBOs

Kg-emh
Sed - percentagem de remocdo dos SVT, devido a sedimentacdo no interior do
reator anaerébio (no caso dos parametros do reator anaerdbio) e devido a

sedimentacdo no reator aerébio e no decantador deste (no caso do reator aerdbio).

V1.2.3 - Segunda Corrida

V1.2.3.1 - Resultados Experimentais e Hipoteses Assumidas

No dia 13/05/98 foram realizadas coletas, simples e simultaneas, na entrada do

reator anaerébio, na saida do reator anaerobio e na saida do reator aerébio.

Utilizamos o mesmo cddigo, da primeira corrida, para 0s pontos de coleta:
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Foram realizadas medidas de vazdo em varios horarios, mesmo antes e apds o
periodo das coletas, que apresentamos na Tabela V1.19 e no Gréfico V1.29, ambos em

anexo. A vazao media ponderada, no periodo, das medicoes, foi de 0,77 L/s, e no periodo

de coleta de amostra de DQO e DBOs, 9:20 as 16:48 horas, foi de 0,70 L/s.

Duas amostras coletadas, na saida do reator aerdbio, no periodo final de medictes
e coletas, foram analisadas, encontrando-se as concentrac@es de OD: as 15:40 - 5,5 mg/I
e as 16:30 - 5,3 mg/l. O que demonstra que, os valores de OD eram muito superiores ao

valor minimo recomendado (1 mg/L).

Na Tabela V1.20, apresentamos os valores de DQO, obtidos através da analise das
amostras coletadas e os horarios, em que fizemos as coletas. As amostras coletadas, na
saida dos reatores anaerdbio e aerobio, foram filtradas, com filtro Milipore de mesh 0,45
um, de forma a simular um decantador ideal, e determinar apenas a concentracdo de

substrato sollivel. Os dados da Tabela V1.20 sdo ilustrados nos Graficos V1.30, VI1.31.

Tabela V1.20
Valores de DQO do afluente e do efluente, dos reatores anaerobio e aerdbio, no dia
13/05/98.

Horario DQO (mg/L)
(horas) Pl P2 P3
9,33 610 58 18
11 155 70 23
12 210 80 48
13 105 112 58
14,73 220 98 50
15,80 130 92 62

16,80 182 87 47
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Grifico VL.30 - Variacio horiria da DQO do afluente e do efluente dos reatores anaerobio e
aerobio, no dia 13/05/98.
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Os resultados das analises de solidos, das amostras coletadas no ponto 1, afluente
do reator anaerdbio, e das amostras compostas, dos lodos dos reatores, Sana e Sae, sdo

apresentados na Tabela V1.21.
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Os dados da Tabela VI.21, revelam uma grande reducéo, nos valores de sélidos
do lodo do reator anaerdbio, do inicio do periodo das coletas, até as 10,33 horas, e depois
uma reducdo menor nos valores de solidos do reator anaerébio, do horario de 10,33 horas
até as 15 horas. No reator aerébio houve uma reducéo nos valores de sélidos no periodo
de 9,17 horas as 10,33 horas e depois uma elevagdo até as 15 horas. Os resultados de
solidos, no afluente do sistema de tratamento, sdo elevados apenas na amostra inicial de

9,17 horas, apresentando resultados proprios de esgoto domestico nas outras amostras.

A variacao nos valores de solidos, no lodo do reator anaerdbio, deve ser causada
pela saida destes, ficando em parte retidos no decantador, e pelo deslocamento deles
dentro do reator, pois ndo se pode coletar os sélidos de todos as regides do reator, devido
a inexisténcia de pontos de coleta.

Os resultados de sélidos no lodo do reator aerdbio, mostram uma variacao durante
0 periodo de coleta, provavelmente, associada a falta de homogeneidade do reator, a
entrada de solidos através do afluente do reator e ao deslocamento deles no periodo de

coleta.

Os valores de sélidos, associados ao ponto 2, sdo reduzidos em relacdo aos valores

do lodo do reator anaerdbio, mas sdo elevados para o efluente de um decantador.
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Tabela VI1.21
Resultados das analises de sélidos, das amostras coletadas em 13/05/98

Amostra  Horario ST SFT SVT

(horas) (mg/L) (mg/L) (mg/L)

P1 9,33 3.411 1.801 1.610
P1 11 418 194 224
P1 13 437 168 269
P1 14,73 462 165 297
P1 15,80 532 280 252
P1 16,80 427 143 284
P2 9,33 267 10 257
p2 11 286 117 169

Sanal 9,17 28.046 16.322 11.724
Sanal 10,33 11.273 6.592 4.681

Sanal 15 9.903 5.781 4.122
Sae2 9,17 565 287 278
Sae2 10,33 337 143 194
Sae?2 15 381 130 251

Na Tabela VI1.22, apresentamos os valores de fésforo total, obtidos através da
analise das amostras coletadas e os horarios, em que fizemos as coletas. As amostras
coletadas, na saida dos reatores anaerdbio e aerébio, foram filtradas, com filtro Milipore
de mesh 0,45 um, de forma a simular um decantador ideal, e determinar apenas a

concentracdo de substrato soltvel.

Tabela VI1.22
Valores de fosforo total do afluente e do efluente, dos reatores anaerdbio e aerdhio, no
dia 13/05/98.

Horério Pt (mg/L)
(horas) Pl P2 P3
9,33 28,62 1,42 0,01
11 3,51 1,74 0,41
12 2,69 0,26 1,26
13 2,80 1,08 0,80

14,73 4,20 1,05 0,73
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Os valores de fosforo total associados aos pontos 2 e 3 se apresentaram
extremamente reduzidos, para um processo bioldgico, sendo comparéveis aos resultados
obtidos através de processos mais avancados, de reducdo de nutrientes, tais como o
processo Bio-P (GONCALVES, 1997) ou de precipitacdo quimica (SMITH, 1995).

V1.2.3.2 - Avaliacdo da Reducéo da DQO

A simulag&o dos valores de S1(t), quando a DQO ¢é o substrato, usando a Equacéo

IV.2 parar,_,, é apresentada nos Graficos V1.32, para o reator anaerdbio e V1.33, para o

s1!

reator aerébio.

Como ndo havia a possibilidade de medir a influéncia de pumax € Y, da Equacédo
IV.2, isoladamente, denotamos por K, arelagao pumax/Y, em 1/h, pois pmax foi considerado

em 1/h e Y em mg/mg (adimensional)

Os valores de sélidos associados as 10,33 horas ndo podem ser explicados pela
entrada ou saida deles dos reatores, pois os valores do afluente ndo apresentam muita
variacdo. O deslocamento dos solidos dentro dos reatores deve ser um dos motivos dos
valores obtidos, outro motivo é o fato da areia arrastar parte dos sélidos, neste caso, a
concentracdo real, das camadas mais elevadas, nos condutos quadrados, s6 € obtida apds
a remocdo da areia e o valor medio é obtido considerando os dois valores. Deste modo,
eles ndo sdo representativos da concentracdo media dos solidos e, assim, na simulacéo,

dos valores de S, (t), consideramos apenas os valores associados as 9,17 horas e 15 horas.

A variagéo dos valores de solidos foi simulada através de uma reta unindo os dois valores.

As curvas obtidas através da simulacéo dos valores de S,(t), no Grafico VI1.32,

mostram que o modelo utilizado ndo consegue explicar adequadamente os dados
experimentais, associados ao efluente do reator anaerdbio; pois 0s valores iniciais sdo

muito reduzidos, para o valor de S(t) em t inicial, e depois proporcionalmente elevados
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para os valores da DQO do afluente. A falta de homogeneidade do reator anaerdbio deve
explicar esta discrepancia. A curva de valores de Si(t), obtida com K; = 0,011259 h't e
Ks =80 mg/L, foi a que apresentou o melhor ajuste, em relacdo aos valores experimentais.
Esta curva apresentou COD = -2,45219, o que comprova o ajuste precario observado no
Gréfico VI.32.

Através do Grafico V1.33, observamos que a flutuacdo dos valores experimentais
do afluente, do reator aerdbio, ndo se explica pela variacdo do efluente e da vazdo, pois
nenhuma das curvas obtidas se aproxima muito dos dados experimentais. A curva de
valores de Si(t), estimados tendo em conta a equacdo de Monod, apresentada no Gréafico
V1.33, foi obtida com K1 = 0,19039 h! e Ks = 70 mg/L. Esta foi a curva que apresentou
o melhor ajuste, em relacdo aos valores experimentais. Esta curva apresentou COD =
0,70251, que ndo esta associado a um ajuste bom (no minimo 0,9). Entretanto, o ajuste

obtido foi muito melhor do que o da curva de Si(t) associado ao reator anaerobio.

Grafico VL.32 - Simulagio dos valores de S1(t), DQO no efluente do reator anaerobio, no dia 13/05/98, através da
equacio de Monod.
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Grifico VI.33 - Simulagio dos valores de S2(t), DQO no efluente do reator aerdbio, no dia 13/05/98, através da
Equacio de Monod.
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A simulacdo dos valores de S, (t), quando a DQO € o substrato, usando a Equacéo
IV.3 para rg,, é apresentada nos Graficos V1.34, para o reator anaerobio e V1.35, para o

reator aerébio.

Como a Equacdo V.3 é uma simplificacdo da Equacdo V.2, verificamos nos
Graficos V1.34 e VI1.35, que as curvas de S,(t), obtidas atraves da Equagdo V.3, séo
semelhantes aquelas obtidas atraveés da Equacdo IV.2. A curva de valores de Si(t),
estimados tendo em conta a equagéo de Eckenfelder, foi obtida com K3 = 0,000070566

(h.mg/l)L. Esta foi a curva que apresentou melhor ajuste, em relagdo aos valores
experimentais. O COD associado ao ajuste desta curva foi de -2,0715, o que demonstra o

ajuste precario da curva de valores estimados.
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Grafico V1.34 - Simulacdo dos vakores de S1(t), DQO no reator anaerébio, no dia 13/05/98, através da
equacio de Eckenfelder.
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Observando-se o Gréfico V1.35, verificamos que a curva, de valores de Si(t), se
aproxima de alguns valores experimentais. Esta curva foi tracada usando o coeficiente de
Eckenfelder, K3 = 0,0001593 (h.mg/1)™*.Esta apresentou um COD igual a 0,70481.
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Grifico VI.35 - Simulacio dos valores de S2(t), DQO no efluente do reator aerébio, no dia 13/05/98,
através da equacio de Eckenfelder.
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Os parametros cinéticos obtidos, associados a degradacgédo do substrato (DQO ou

DBOs) sdo consolidados na Tabela VI1.23.

Tabela VI1.23

Constantes cinéticas e coeficientes de determina¢do associados aos reatores anaerobio e
aerobio e as Equacdes 1V.2 e 1V.3, calculadas tendo em conta os dados experimentais

de 13/05/98.
Equacao DQO
para Reator Anaerobio Reator
I'si Aerobio
K1XS K1 =0,011259 K1 =10,19039
Ks +S Ks=70 Ks =70
COoD -2,45219 0,70251
KsXS K3=0,000070566 Kz =0,0015929
COoD -2,07152 0,70481
K1-emh

K3 - em (h.mg/L)*!
Ks - em mg de DQO ou DBOs/L.
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V1.2.3.3 - Avaliacdo da producéo de biomassa

A producdo de biomassa, associada aos dados do dia 13/05/98, foi estimada tendo
em conta as mesmas hipoteses adotadas para os dados do dia 24/03/98. Neste caso,
entretanto, realizamos trés coletas de lodo, ao longo do periodo de coleta de amostras,
através das quais determinamos os sélidos volateis totais. Foram realizadas analises de
solidos volateis totais, de duas amostras do afluente do reator aerdbio, visando a
determinacdo da contribuicdo destes nos sélidos volateis totais do reator aerdbio.

Através do metodo, de integracdo numeérica de Euler, calculamos X, (t), sdlidos
volateis totais do reator anaerdbio, aplicando a equacdo V1.11, tendo em conta S, (t), X(t),

T,(t), X, (tinicial) e supondo validas as Equagdes IV.3 e IV.11.

As fungdes S(t), S, (1), S,(), X, (1), T,(t) e T,(t) foram aproximadas por segmentos
de reta, unindo cada valor determinado experimentalmente. Assim sendo, Sy(t), S,(t) S,(t)
e X,(t) foram aproximados por seis segmentos de reta, e T,(t), que € igual a V/Q,(t), por
inimeros segmentos de reta. Por outro lado, X, (t) e X,(t), foram representados por pontos

discretos, por entendermos que a unido deles levaria a pressupor que a variagdo é,

efetivamente, linear; o que ndo deve ser verdade.

A simulagéo dos valores de X, (t) e de X,(t), quando a DQO ¢ o substrato, usando
as equagdes V.2 e IV.3 para rg1, € apresentada nos Graficos V1.36 e 1V.38, para o reator

anaeraébio, e VI1.37 e V1.39, para o reator aerobio.

Através do Grafico V1.36, observamos que o valor de X, (t) as 10,33 horas ndo

pode ser explicado pelas equacdes usadas na simulagdo. Mesmo a curva associada a
auséncia de decantacédo (ndo representada no grafico), nao apresenta uma reducao elevada
nos valores de X (t). Este valor experimental deve ser explicado, em parte, pela saida, de

grande parte, dos solidos que se concentram no ponto SX2, préximo ao decantador,

ocasionando uma redugdo em X (t) maior do que se os solidos se distribuissem
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igualmente no reator. Esta reducdo também deve ser causada pelo deslocamento dos

solidos no interior do reator. No caso do valor de X, (t) as 15 horas, que € pouco inferior
ao valor de X, (t) as 10,33 horas, esta pequena reducao deve estar associada, a dificuldade
no deslocamento dos solidos em regiGes distantes da saida, pois os valores de X (t) sdo

muito reduzidos para amortecer a reducdo. Deste modo, examinando-se as curvas
tracadas no Grafico VI1.36, concluimos que deve estar ocorrendo uma sedimentacéo, de
cerca de 45 %, dos solidos no interior do reator anaerobio e que Y deve estar em torno de
0,15 mg de SSV/mg de DQO.

Grafico V1.36 - Simulaciao dos valores de X,(t), SVT no reator anaerobio, no dia
13/05/98, através da equacao de Monod para o consumo da DQO.
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A simulacgéo dos valores de X,(t), apresentada no Grafico V1.37, foi realizada

tendo em conta que os valores de SVT, do afluente do reator aerdbio, eram dados,
aproximadamente, por uma percentagem dos valores de Xi(t), a parte ndo sedimentada

no decantador ou no interior do reator anaerobio. O valor experimental de X,(t) as 10,33

horas deve ser explicado pela saida dos solidos no inicio da coleta e pelo deslocamento

deles no reator. O valor experimental de X,(t) as 15 horas provavelmente esta associado

a contribuicdo do afluente, ao deslocamento dos solidos no interior do reator, e a

reproducéo celular.



87

Grafico VLI.37 - Simulacido dos valores de X,(t), SVT no reator aerobio, no
dia 13/05/98, através da equacio de Monod para o consumo da DQO.
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Através do Gréafico VI1.37, podemos observar que Y deve estar em torno de 0,5 mg

de SSV/mg de DQO e deve ocorrer uma sedimentacdo dos solidos no efluente do reator
anaerdbio n&o de cerca de 94,5%.

Na avaliacdo da aplicabilidade das Equacbes IV.3 e IV.11, através da simulacdo

numeérica, ndo testamos possiveis valores de Kg, devido a incapacidade das curvas em

explicar os valores experimentais das 10,33 horas, com quaisquer valores de Kg.

Através dos Graficos V1.38 e VI.39, podemos observar que as curvas associadas
aos valores de Xi(t) e de Xa(t) sdo semelhantes as dos Gréficos VI1.36 e VI.37. Isto se

deve ao fato da equacédo V1.3 ser uma simplificagdo da Equacéo V1.2.

Na Tabela VI.17 apresentamos as constantes cinéticas e os dados operacionais

(percentagem de sedimentacdo) estimadas, tendo em conta os Gréficos VI1.36, V1.37,
VI1.38 e VI1.39.
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Grafico VI.38 - Simulacdo dos valores de X;(t), SVT no reator anaerobio, no dia
13/05/98, através da equacio de Eckenfelder para o consumo da DQO.
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Griafico VI.39 - Simulacio dos valores de X,(t), SVT no reator
aerdbio, no dia 13/05/98, através da equacio de Eckenfelder para o
consumo da DQO.
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Tabela V1.24
Constantes cinéticas associadas a producao de biomassa, nos reatores anaerébio e
aerdbio, e as Equagdes IV.11 e 1V.3, calculadas tendo em conta os dados experimentais

de 13/05/98.
Equacdo DQO
para Reator Reator
Isi Anaerdbio Aerobio
K, XS Y =0,15 Y =05
Ks+3S Sed = 45 % Sed = 94,5 %
Kg=0 Kg=0
KsXS Y =0,15 Y=05
Sed =45 % Sed =94,5%
Kg=0 Kg=0
Y - em mg SSV/mg de DQO
Kg-emh'

Sed - percentagem de remocdo dos SVT, devido a sedimentacdo no interior do
reator anaerébio (no caso dos parametros do reator anaerdébio) e devido a
sedimentacdo no reator anaerdbio e no decantador deste (no caso do reator

aerobio).

V1.2.4 - Terceira Corrida

V1.4.1 - Resultados experimentais e hipoteses assumidas

No dia 26/05/98 foram realizadas coletas, simples e simultaneas, na entrada do
reator anaerdbio, na saida do reator anaerdébio, na saida do reator aerébio e no interior dos

reatores.

Utilizamos o mesmo cddigo, da primeira corrida, para 0os pontos de coleta.

Foram realizadas medidas de vazdo em varios horarios, mesmo antes e apds o

periodo das coletas, que apresentamos na Tabela V1.25 e no Gréafico V1.40, ambos em
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anexo. A vazao média ponderada, no periodo, das medicdes, foi de 0,53 L/s, e no periodo

de coleta de amostra de DQO e DBOs, 11:30 as 12:45 horas, foi de 0,52 L/s.

No dia da coleta o tempo estava chuvoso e frio. As 12 horas foi medida a
temperatura dos dois reatores, tendo sido obtido:

- valo anaerébio - 25,9 °C

- valo aerébio - 28,3 °C

Foram realizadas duas medidas de OD na saida do reator aerébio no periodo de
coletas, encontrando-se as 11:19 horas - 6 mg/l e 0 mesmo valor as 12:55 horas, 0 que

demonstra que o valor de OD era bem superior ao minimo recomendado.

Na Tabela V1.26, apresentamos os valores de DQO e DBOs, obtidos através da
andlise das amostras coletadas e os horérios, em que fizemos as coletas. As amostras
coletadas, na saida dos reatores anaerdbio e aerdbio, foram filtradas, como na primeira
corrida, de forma a simular um decantador ideal, e determinar apenas a concentracao de
substrato solGvel. Os dados da Tabela V1.26 sdo ilustrados nos Graficos VI1.41, V1.42,

V1.43 e V.44, os dois ultimos em anexo.

Tabela VI1.26

Valores de DQO e DBOs, do afluente e do efluente, dos reatores anaerébio e aerébio, no
dia 26/05/98.

Horéario DQO (mg/L) DBOs (mg/L)
(horas) P1 P2 P3 P1 P2 P3
11,5 1.047 56 43 330 18 9

12 399 102 34 120 27 10
12,75 260 102 68 108 30 10

Os resultados das analises de solidos, das amostras coletadas no ponto 1, afluente
do reator anaerdbio, e das amostras compostas, dos lodos dos reatores, Sana e Sae, sdo
apresentados na Tabela V1.27.
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Tabela VI1.27

Resultados das andlises de sélidos, das amostras coletadas em 26/05/98.

Amostra  Horario ST SFT SVT
(horas) (mg/l) (mgl/l) (mgl/l)
P1 11,5 1.090 508 582
P1 12 444 217 227
P1 12,75 336 143 193
Sana 11,18 12.647 7.108 5.539
Sana 12 11.455 6.623 4.832
Sana 12,75 8.704 4.781 3.923
Sae 11,2 482 299 184
Sae 12 254 124 130
Sae 12,75 263 132 131

Os dados da Tabela V1.27, revelam uma reducdo continua, nos valores de sélidos
do lodo do reator anaerdbio, do inicio ao fim do periodo das coletas. No reator aerdbio
ocorre uma reducdo nos valores de solidos do lodo, no periodo entre a primeira e a
segunda coleta, e no periodo entre a segunda e a terceira coleta os valores de solidos,
praticamente, ndo variam. Os resultados de solidos, no afluente do sistema de tratamento,
sdo elevados apenas na amostra inicial, apresentando resultados proprios de esgoto

doméstico nas outras amostras.
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Grafico V141 - Variacao da DQO do afluente e do efluente dos
reatores anaerobio e aerobio, nas amostras coletadas em

26/05/98.
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Grafico V1.42 - Variacdo da DBO do afluente e do efluente dos
reatores anaerobio e aerobio, nas amostras coletadas em

26/05/98.
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A variagdo nos valores de sélidos, no lodo dos reatores anaerdbio e aerébio, deve
ser causada pelos mesmos fenbmenos citados, para explicar a varia¢do dos solidos, no

lodo, na segunda corrida.

Na Tabela VI1.28, apresentamos os valores de fosforo total, obtidos através da
analise das amostras coletadas e os horarios, em que fizemos as coletas. De forma analoga
ao realizado na segunda corrida, filtramos as amostras associadas a saida dos reatores.
Nesta tabela, apresentamos também os valores de fosforo total associados as amostras

coletadas na saida do reator anaerébio, que ndo foram filtradas.

Tabela VI1.28
Valores de fosforo total do afluente e do efluente, dos reatores anaerdbio e aerdbio, no
dia 26/05/98.

Horario Pt (mg/l)

(horas) P1 P2 P3
11,5 5,27 1,08 1,18
12 33,06 0,99 1,25

12,75 1,38 0,80 1,18
11,5 1,29(s/f)

12 1,16(s/f)

12,75 0,96(s/f)

s/f - amostras nao filtradas

Os valores de fosforo total associados as amostras dos pontos 2 e 3, filtradas e as
associadas as amostras do ponto 2 néo filtradas, se apresentaram extremamente reduzidos,

para um processo bioldgico, de forma semelhante ao que ocorreu na segunda corrida.
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V1.2.4.2 - Avaliacdo da Redugédo da DQO

A simulagéo dos valores de S,(t) e de S,(t), quando a DQO € o substrato, usando
a Equagdo 1V.2 para rqq, € apresentada nos Graficos V1.45, para o reator anaerobio e

V1.46, para o reator aerobio.

A curva obtida através da simulacdo dos valores de Sq(t), no Grafico V1.45,

mostra que o modelo utilizado ndo consegue explicar adequadamente os dados
experimentais, associados ao efluente do reator anaerdbio; pois o valor associado ao
horario das 12 horas, estimado pelo modelo de simulacdo usando a equagéo V1.2, é muito
menor do que o obtido experimentalmente. A falta de homogeneidade do reator anaerdébio
deve explicar esta discrepancia. A curva de valores de Si(t), apresentada no Grafico
VI1.45, foi obtida utilizando-se Ki = 0,011147 h' e Ky = 68,7 mg/L. Estes foram os

parametros cinéticos que apresentaram o melhor ajuste aos dados experimentais, de

acordo com o método da varredura. Foi obtido um COD igual a 0,94029.

Através do Gréafico V1.46, observa-se que a flutuacdo dos valores experimentais
do afluente, do reator aerdbio, ndo se explica pela variacdo do efluente e da vazdo, pois
mesmo a curva que apresentou o melhor ajuste, através do método da varredura, ndo se
aproxima dos valores experimentais. A curva, apresentada no Gréafico V1.46, foi obtida
com K1 = 0,010066 h™ e K = 47,6 mg/L e COD = 0,58441.

A simulagéo dos valores de S1(t) e de S,(t), quando a DQO € o substrato, usando
a Equacéo V.3 para rg1, € apresentada nos Graficos V1.47, para o reator anaerdbio e

V1.48, para o reator aerobio.

Através do Gréafico V1.47, observa-se que a curva dos valores de Si(t), estimados
pelo modelo cinético, ndo se aproxima muito dos dados experimentais. Esta curva foi

obtida tendo em conta os parametros cinéticos, que apresentaram o melhor ajuste aos
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dados experimentais de acordo com o método da varredura. Foi utilizado um Kz =
6,9598E-05 (h.mg/L)™ e 0 COD associado a esta curva ¢ igual a 0,95264.

A curva de valores de S,(t), apresentada no Grafico V1.48, obtida tendo em conta

Kz = 3,44E-05 (h.mg/L)*,com COD = 0,58375, ndo apresenta bom ajuste aos dados
experimentais. Esta foi a curva que apresentou melhor ajuste de acordo com o método da

varredura.

Grafico V1.45 - Simulacdo dos valores de S,(t), DQO no efluente
do reator anaerobio, no dia 26/05/98, através da equacio de
Monod.
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Grafico VI.46 - Simulacdo dos valores de S,(t), DQO no efluente
do reator aerobio, no dia 26/05/98, através da equacio de Monod.
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Griafico VL.47 - Simulacio dos valores de S;(t), DQO no efluente
do reator anaerobio, no dia 26/05/98, através da equacio de
Eckenfelder.
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Grafico V148 - Simulacdo dos de S,(t), DQO no efluente do
reator aerobio, no dia 26/05/98, através da equacio de
Eckenfelder.
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V1.2.4.3 - Avaliacdo da reducdo da DBOs

A simulacdo dos valores de S, (t), quando a DBOs € o substrato, usando a Equacéo
IV.2 para rqq, € apresentada nos Gréaficos V1.49, para o reator anaerobio e VV1.50, para o

reator aerébio.

Observando-se a curva tragada no Gréfico V1.49, verificamos que a Equacéo V.2,

de Monod, se aproxima muito dos dados experimentais. Esta curva foi obtida utilizando-

se K, =0,011408 hle Kg = 74,78 mg/L, que foram determinados através do método da

varredura. O COD associado aos parametros cinéticos foi igual a 0,95499.

O Gréfico VI1.50 mostra que a curva associada aos valores de Si(t), estimados

tendo em conta os parametros cinéticos determinados pelo método da varredura, ndo se
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aproxima dos dados experimentais. Esta curva, cujo COD foi igual a -2,1146, foi obtida

utilizando-se as constantes cinéticas K, = 0,33738 h! e K, = 79,2 mg/L como

representativas da cinética do processo de degradacdo da DBO:s.

A simulacéo dos valores de Sq(t) e So(t), quando a DBOs é o substrato, usando a
Equacéo IV.3 parargq, € apresentada nos Graficos V1.51, para o reator anaerobio e V1.52,

para o reator aerdébio.

As curvas representativas dos valores de Sq(t) e So(t), simulados através da

Equacdo V.3, apresentadas nos Gréaficos VI.51 e VI1.52, sdo semelhantes aquelas dos
Gréaficos V1.49 e V1.50, pois a Equacéo V.3 é uma simplificacdo da Equacédo IV.2. Assim
sendo, a curva associada aos valores de Si(t) apresentada no grafico V1.51, cujo COD foi
igual a 0,92281, apresentou um ajuste um pouco pior do que o da curva do Grafico V1.49.
Esta curva foi obtida, utilizando-se a constante cinética Kz = 1,123E-04 (h.mg/L)™. Por
outro lado, a curva de valores de Sx(t) apresentada no Gréafico V1.52 apresentou um ajuste,
levemente superior, ao da curva do Gréafico V1.50, embora bastante distante do ideal. Esta
curva, do Gréfico VI.52, foi obtida utilizando a constante cinética Kz = 0,037803
(h.mg/L)?, cujo COD é igual a -2,0908.
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Grafico V1.49 - Simulacio dos valores de S,(t), DBO no
efluente do reator anaerobio, no dia 26/05/98, através da

equacio de Monod.
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Grafico VL.50 - Simula¢io dos valores de S,(t), DBO no efluente
do reator aerdbio, no dia 26/05/98, através da equacio de Monod.
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Griafico VI.51 - Simulacio dos valores de S,(t), DBO no efluente
do reator anaerobio, no dia 26/05/98, através da equacio de
Eckenfelder.
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Grafico VL.52 - Simulaciao dos de S,(t), DBO no efluente do
reator aerobio, no dia 26/05/98, através da equacio de
Eckenfelder.
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Os parametros cinéticos obtidos, associados a degradacao do substrato (DQO ou
DBOs) sdo consolidados na Tabela V.29.
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Tabela VI1.29
Constantes cinéticas e coeficientes de determina¢do associados aos reatores anaerobio e
aerobio e as Equacdes 1V.2 e 1V.3, calculadas tendo em conta os dados experimentais

de 25/06/98.

Equacao DQO DBOs

para Reator Reator Reator Reator

Isi Anaerobio Aerobio Anaerobio Aerobio

K1XS K:=0,011147 K:=0,010066 K;=0,011408 K;=0,33738
Ks +S Ks = 68,7 Ks=47,6 Ks = 74,78 Ks=79,2

COoD 0,94029 0,58441 0,95499 -2,1146
K3XS Ks=6,9598E-05 Kj3=3,44E-05 Ks3=1123E-04 Kj3=0,037803

COD 0,95264 0,58375 0,92281 -2,0908

Ki-emht
K3 -em (h.mg/L)?
Ks - em mg de DQO ou DBOs/L.

V1.2.4.4 - Avaliacdo da Producdo de Biomassa

A producdo de biomassa, associada aos dados do dia 26/05/98, foi estimada tendo
em conta as mesmas hipéteses adotadas para os dados do dia 13/05/98. Neste caso,
entretanto, realizamos trés coletas de lodo de cada um dos reatores, ao longo do periodo
de coleta de amostras, atraves das quais determinamos os solidos volateis totais.

Através do método, de integragdo numeérica, de Euler, calculamos X (t), solidos
volateis totais do reator anaerdbio, tendo em conta S(t), X(t), T,(t), X (t inicial) e

supondo vélidas as Equacfes 1V.2 e 1V.11 ou as Equagdes IV.3 e IV.11.

As fungdes S (t), S,(t), S,(t), X, (1), T,(t) e T,(t) foram aproximadas por segmentos

de reta, unindo cada valor determinado experimentalmente, de forma analoga ao realizado

nas corridas anteriores. Por outro lado, X, (t) e X,(t), foram representados por pontos

discretos, por entendermos que a unido deles levaria a pressupor que a variacdo €

efetivamente linear; o que ndo deve ser verdade.
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A simulacdo dos valores de X, (t), usando a Equagdo 1V.2, de Monod, para rg, é

apresentada nos Gréaficos V1.53, para o reator anaerobio, sendo a DQO o substrato, e no

Grafico V1.54, para o reator anaerdbio, sendo a DBO o substrato.

Através do Gréafico VI1.53, verificamos a curva associada aos valores de Xi(t), com
Kq = 0,053 h't e Y=0,05 mg de SVT/mg de DQO, foi a que apresentou melhor ajuste oas
dados experimentais. Estes pardmetros cinéticos foram obtidos através do método de
varredura e 0 COD obtido foi de 0,98456.

A curva associada aos valores de Xi(t), com Kg = 0,053 h't e Y=0,05 mg de
SVT/mg de DBO, foi a que apresentou melhor ajuste aos dados experimentais, como se
pode observar no Gréfico V1.54. Na determinacdo da curva de melhor ajuste aos dados
experimentais foi utilizado o método da varredura. Neste caso, foi obtido um valor de
COD igual a 0,98456.

Grafico VI.53 - Simulacio dos valores de X, (t), SVT no reator
anaerédbio, no dia 26/05/98, através da equacio de Monod para o
consumo da DQO.
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Grifico V1.54 - Simulacido dos valores de X,(t), SVT no reator
anaerdbio, no dia 26/05/98, através da equacio de Monod para o
consumo da DBO.
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A simulacéo dos valores de X(t), usando a Equagéo 1V.2, de Monod, para rs1, é
apresentada nos Graficos VI1.55, para o reator aerobio, sendo a DQO o substrato, e no
Grafico V1.56, para o reator aerdbio, sendo a DBO o substrato. Nestes gréaficos
desprezamos o valor de SVT experimental, associado as 12 horas, pois este ndo poderia

ser explicado por um modelo cinético.

N&o foi possivel utilizar o método da varredura na determinacdo dos parametros
cinéticos, associados ao melhor ajuste aos dados experimentais, pois os valores de Xa(t)
experimentais eram quase idénticos. Deste modo, foram testados diversos valores de
sedimentagédo e Kg, do modo a se obter os valores das condigdes operacionais (% de
sedimentacdo) e cinéticos (Kq) que resultassem em curvas com o melhor ajuste ao valor
de SVT as 12,75 horas. Deste modo, observando-se o Grafico V1.55, verifica-se que 0s

valores de X, (t) associados a uma sedimentacéo no decantador, do reator anaerobio, de

mais de 90 % dos SVT oriundos do reator anaerobio se aproximam do valor experimental

dos SVT, associados as 12,75 horas. Os valores de X(t) associados a {Sedimentacéo de
95 %, Y = 0,5 mg de SVT/mg de DQO, Kq = 0,40 h'%, K1 = 0,010066 h™ e Ks = 47,6
mg/l} e a {Sedimentagéo de 94 %, Y = 0,5 mg de SVT/mg de DQO, K4 = 0,51 hl K=
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0,010066 h™! e Ks = 47,6 mg/I} séo os que mais se aproximam do valor experimental dos
SVT das 12,75 horas.

De forma anéloga ao realizado na analise do Grafico V1.55, concluimos, tendo em

conta o Gréfico VI1.56, que os valores de X»(t) associados a {Sedimentacdo de 98 %, Y =

0,5 mg de SVT/mg de DBO, Kq=0,06 h'%, K1 = 0,33738 h' e Ks = 40} e a {Sedimentacio

de 95 %, Y = 0,5 mg de SVT/mg de DBO, Kq = 0,41 h™, K1 = 0,33738 h' e Ks = 40} sdo

0S que mais se aproximam do valor experimental dos SVT das 12,75 horas.

Os

parametros cinéticos obtidos, associados a producdo de biomassa (DQO ou

DBOs) sdo consolidados na Tabela V1.30.
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Grafico VI.55 - Simulacio dos valores de X,(t), SVT no reator
aerobio, em 26/05/98, através da equacdo de Monod para o
consumo da DQO.
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Grafico VLI.56 - Simulacio dos valores de X,(t), SVT no reator
aerdébio, em 26/05/98, através da equaciao de Monod para o
consumo da DBO.
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Tabela V1.30
Constantes cinéticas associadas a producdo de biomassa, nos reatores anaerébio e
aerobio, e as Equacbes 1V.11 e 1V.2, calculadas tendo em conta os dados experimentais

de 26/05/98.
Equacao DQO DBOs
para Reator Reator Reator Reator
I'si Anaerobio Aerobio Anaerobio Aerobio
Y =0,05 Y =05 Y =0,05 Y =05
K, XS Sed=0% Sed =95 % Sed =0% Sed = 98 %
Ks+S Kg=0053  Kg=040 Kg=0053  Kg=0,06
Ka 0,011147 0,010066 0,011408 0,33738
Y =05 Y =05
Sed =94 % Sed =95 %
Kg=0,51 Kg=0,41
Y - em mg SSV/mg de DQO ou DBOs
Kq-emht

Sed - percentagem de remogéo dos SVT, devido a sedimentacdo no interior do
reator anaerébio (no caso dos parametros do reator anaerdbio) e devido a
sedimentac&o no reator anerdbio e no decantador deste (no caso do reator aerdbio).
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V1.2.5 - Quarta Corrida

V1.2.5.1 - Resultados Experimentais e Hipdteses Assumidas

No dia 4/08/98 foram realizadas coletas, simples e simultaneas, na entrada do
reator anaerobio, na saida do reator anaerébio, na saida do reator aerébio e no interior dos

reatores.

Utilizamos o mesmo cédigo, da primeira corrida, para os pontos de coleta, na
entrada e saida dos reatores, entretanto, nos pontos de coleta no interior dos reatores,
realizamos coletas de amostras simples (ndo compostas) e utilizamos o codigo da

avaliagédo preliminar.

Foram realizadas medidas de vazdo em varios horarios, mesmo antes e apds o
periodo das coletas, que apresentamos na Tabela V1.31 e no Gréafico V1.57, ambos em
anexo. A vazao média ponderada, no periodo, das medicoes, foi de 0,45 L/s, e no periodo

de coleta de amostra de DQO e DBOs, 10:30 as 12:30 horas, foi de 0,46 L/s.

Embora o tempo estivesse bom, havia chovido no dia anterior e a temperatura

estava baixa, conforme os dados a seguir:

Reator anaerobio - as 11:28 - 23,7°C
-as 11:58 - 23,9°C

Reator aerébio - as 11:50 - 24,9°C

Foram realizadas diversas medidas de OD durante o periodo de coletas, na entrada

e na saida dos reatores anaerobio e aerébio, obtendo-se os resultados:

Horério: 10:40 P1=0,5mg/L, P2 =5mg/L e P3 =6,7 mg/L

Horério: 12:20 P1=2,2 mg/L, P2 =5mg/L e P3 =6 mg/L
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Os valores elevados de OD elevados, no reator anaerébio, devem estar associados
a uma baixa atividade dos microrganismos, pois em um reator anaerobio os valores de
OD tendem a zero devido ao fato do oxigénio ndo ser fornecido ao reator. Alem disto, o
oxigeénio é toxico para 0s microrganismos estritamente anaerdbios, que compdem a maior

parte da biomassa ativa.

Na Tabela V1.32, apresentamos os valores de DQO e DBOs, obtidos através da
analise das amostras coletadas e os horarios, em que fizemos as coletas. As amostras
coletadas, na saida dos reatores anaerdbio e aerdbio, foram filtradas, como na primeira
corrida, de forma a simular um decantador ideal, e determinar apenas a concentracao de
substrato solvel. Os dados da Tabela V1.32 s&o ilustrados nos Graficos V1.58, V1.59,
V1.60 e VI1.61, os dois Gltimos em anexo.

Tabela V1.32
Valores de DQO e DBOs, do afluente e do efluente, dos reatores anaerébio e aerdbio, no
dia 4/08/98.
Horério DQO (mg/l) DBOs (mg/l)
(horas) P1 P2 P3 P1 P2 P3
10,5 3.144 57 27 600 52 18
11,5 2.903 59 55 600 37 17
12,5 874 71 25 600 67 15

De forma a avaliar a relagdo entre os valores de DQO e DBOs soluvel, no efluente

dos reatores e no interior deles, foram realizadas analises de DQO e DBOs, das amostras

coletadas no interior dos reatores, apés a filtracdo delas. Os resultados destas anélises sao

apresentados na Tabela V1. 33, a sequir.

Observa-se na Tabela V1.33 que os valores de DQO e DBOs soluvel dos lodos variam

muito de um ponto de coleta de lodo para outro, o que demonstra a falta de

homogeneidade do lodo no interior do reator.
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Tabela V1.33
Valores de DQO e DBOs soluvel, dos lodos dos reatores anaerobio e aerobio, no dia
4/08/98.
Amostra DQO (mg/L) DBOs (mg/L)
10,5 115 12,5 10,5 115 12,5
SX1 266 42 132 240 45 60
SX2 42 59 78 45 60 30
SX3 27 88 126 22 37 90
SX4 25 44 116 7 45 67
SX5 32 53 62 22 30 30
SX6 20 68 97 9 18 15

Grafico VI.58 - Variacio nos valores de DQO, no afluente e no
efluente dos reatores anaerdbio e aerdobio, em 4/08/98.
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Através das amostras de lodo coletadas, na entrada e na saida dos reatores bem
como no interior deles, determinamos os solidos totais, fixos e volateis, obtendo-se 0s
valores apresentados na Tabela V1.34. Na simulacdo dos valores de Si(t) e Sa(t), através
das equac0es cinéticas, utilizamos os valores médios dos solidos volateis totais obtidos

no interior dos reatores, Sana e Sae, em cada horario.
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700

Grifico VI.59 - Variacdo nos valores de DBO, no afluente e
no efluente dos reatores anaerdbio e aerdobio, em 4/08/98.
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Tabela VI1.34
Resultados das analises de solidos, das amostras coletadas em 4/08/98
Amostra  Horario ST SFT SVT
(horas) (mg/L) (mg/L)  (mg/L)
P1 10,5 7.850 4.811 3.039
P1 11,5 1.550 843 707
P1 12,5 841 610 231
P2 10,5 195 104 91
P2 11,5 183 86 97
P2 12,5 197 90,5 106,5
P3 10,5 466 401 66
P3 11,5 164 83 81
P3 12,5 177,5 88,5 89
SX1 10,5 6.102 3.417 2.685
SX1 11,5 3.660 2.026 1.634
SX1 12,5 2.050 1.196 854
SX2 10,5 29.359 17.068 12.291
SX2 11,5 14.872 8.331 6.541
SX2 12,5 7.266 3.571 3.695
SX3 10,5 8.824 5.074 3.750
SX3 11,5 4.223 2.352 1.871
SX3 12,5 2.119 1.137 982
SX4 10,5 7.685 4.378 3.307
SX4 11,5 4.706 2.545 2.161
SX4 12,5 1.998 895 1.103
SX5 10,5 382 215 167
SX5 11,5 269 136 133
SX5 12,5 200 89,5 110,5
SX6 10,5 409 224 185
SX6 11,5 227 117 110

SX6

12,5

187,5

93

94,5
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V1.2.5.2 - Avaliacdo da Redugéo da DQO

A simulacdo dos valores de S, (t), quando a DQO € o substrato, usando a Equacéo
IV.2 parargq, € apresentada nos Graficos V1.62, para o reator anaerdbio, e V1.63, para o

reator aerobio.

As curva, de valores de Si(t), associada aos parametros cinéticos determinados
através do método da varredura, apresentada no Gréafico VI1.62, mostra que o modelo
utilizado ndo consegue explicar adequadamente os dados experimentais, associados ao
efluente do reator anaerdébio; pois o valor associado ao horario das 12,5 horas,
determinado experimentalmente, € muito menor do que o estimado pela Equacédo V.2,
considerando o valor das 11,5 horas, determinado experimentalmente, como correto. A
falta de homogeneidade do reator anaerébio deve explicar esta discrepancia. Esta curva
foi obtida utilizando-se K1 = 0,2307 h'* e Ks = 60 mg/L e 0 COD associado aos valores
de Su(t) estimados foi igual a -12,759. O valor de COD obtido é coerente com a falta de

ajuste dos valores estimados aos valores experimentais.

Grafico VI.62 - Simulacio dos valores de S,(t), DQO no efluente do
reator anaerobio, no dia 4/08/98, através da Equacio de Monod.
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Grafico VI.63 - Simulacido dos valores de S,(t), DQO no efluente
do reator aerdbio, no dia 4/08/98, através da Equacio de
Monod.

60

50

40

30 ‘//’__

IR + K1=0,084068 Ks=78,95

Conc. (mg/L)

m S2(t)
20

10

0

10,5 10,7 109 11,1 11,3 115 11,7 11,9 121 12,3 125
Horario (horas)

Através do Gréafico V1.63, observamos que a flutuacdo dos valores experimentais
do afluente, do reator aerébio, ndo se explica pela variagdo do efluente e da vazdo, pois a
curva associada aos parametros cinéticos determinados pelo método da varredura nao se
aproxima dos valores experimentais. A curva apresentada no Grafico V1.63 foi obtida
com Kz = 0,084068 h' e Ks = 78,95 mg/L e o COD associado aos valores de Si(t)
estimados foi igual a -0,4731.

A simulagéo dos valores de S, (t), quando a DQO ¢ o substrato, usando a Equacao
IV.3 parar, € apresentada nos Graficos V1.64, para o reator anaerobio e V1.65, para o
reator aerobio.

Através do Gréafico V1.64, observa-se a curva de valores de Si(t), associada ao
parametro cinético Kz = 0,001789 (h.mg/l)! determinado através do método da varredura.
Para esta curva foi obtido um COD = -13,2520.

A curva de valores de Sx(t) estimados através do modelo cinético, aprsentada no
Gréfico V1.65, foi obtida com Ks = 7,8142E-04 h'%. O valor de K foi determinado através
do método da varredura de forma se obter 0 melhor ajuste aos dados experimentais. O

ajuste da curva aos dados experimentais nao foi bom e o COD associado a curva foi igual
a-0,4647.
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Grafico VI1.64 - Simulaciao dos valores de S,(t), DQO no
efluente do reator anaerobio, no dia 4/08/98, através da
Equacao de Eckenfelder.
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Grafico VL.65 - Simulacido dos valores de S,(t), DQO no
efluente do reator aerobio, no dia 4/08/98, através da
Equaciao de Eckenfelder.
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V1.2.5.3 - Avaliacéo da reducéo da DBOs

A simulagdo dos valores de S, (t), quando a DBOs € o substrato, usando a Equacéo

IV.2 para rg1, € apresentada nos Graficos V1.66, para o reator anaerdbio e VI1.67, para o

reator aerébio.

Observando-se a curva associada a simulacdo dos valores de Si(t) do Grafico
VI1.66, utilizando-se K1 = 0,065708 h e Ks = 70 determinados através do método da
varredura, verificamos que, embora o ajuste aos pontos experimentais ndo tenha sido
bom, o COD = 0,7773 obtido foi muito melhor do os das curvas de Si(t) da DQO.

A curva associada a simulagéo dos valores de S(t), apresentada no Gréafico V1.67,
n&o se ajusta aos dados experimentais. O K1 = 0,45846 h™ e 0 Ks = 73,84 mg/L utilizados
na curva foram determinados através do método da varredura. 0 COD obtido igual a -

1,6720, que indica a falta de ajuste, é coerente com a curva observada.

Grafico VI.66 - - Simulacio dos valores de S,(t), DBO no efluente do
reator anaerobio, no dia 4/08/98, através da Equacao de Monod.
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Grafico VI.67 - Simulacao dos valores de S,(t), DBO no
efluente do reator aerobio, no dia 4/08/98, através da

Equacio de Monod.
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A simulagdo dos valores de S, (t), quando a DBOs € o substrato, usando a Equagéo

IV.3 para rg1, € apresentada nos Graficos V1.68, para o reator anaerdbio e V1.69, para o

reator aerébio.

A curva de valores de S1(t) simulados através do modelo cinético, apresentada no
grafico V1.68, foi obtida utilizando-se Kz = 0,001789 (h.mg/)™. Este valor de Kj foi
determinado através do método da varredura. O ajuste entre os valores da curva e os dados

experimentais ndo foi bom, o que resultou em COD = 0,6367.

O gréafico VI1.69 mostra que a curva de valores de Sx(t) ndo apresenta ajuste aos
dados experimentais. Apesar de Kz = 0,050831 (h.mg/1)2, utilizado na curva de Sx(t), ter
sido determinado através do método da varredura, 0 COD = -1,7151 demonstra a falta de

ajuste aos dados experimentais.

Os parametros cinéticos obtidos, associados a degradacdo do substrato (DQO ou

DBOs) sdo consolidados na Tabela V1.35.
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Tabela V1.35
Constantes cinéticas associadas aos reatores anaerobio e aerobio e as Equages IV.2 e
IV.3, calculadas tendo em conta os dados experimentais de 4/08/98.

Equacao DQO DBOs
Para Reator Reator Reator Reator

Isi Anaerdbio Aerdbio Anaerdbio Aerébio
K1XS K1 =0,2307 K1 =0,084068 K;=0,065708 K;=0,45846
Kg +S Ks =60 Ks = 78,95 Ks=73,42 Ks=73,84
COD -12,759 -0,4731 0,7773 -1,6720
K3XS K3=0,001789 K;=7,8142E-04 K3=5,353E-03 K3=5,0831E-03
COD -13,252 -0,4647 0,6367 -1,7151

Ki-em h'l

Ks-emh1

Ks - em (h.mg/l)*

Grafico VI.68 - Simulacio dos valores de S,(t), DBO no
efluente do reator anaerobio, no dia 4/08/98, através da
Equaciao de Eckenfelder.
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Grafico VI.69 - Simulacido dos valores de S,(t), DBO no
efluente do reator aerobio, no dia 4/08/98, através da

Equaciao de Eckenfelder.
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V1.2.5.4 - Avaliacéo da Producgédo de Biomassa

A producéo de biomassa, associada aos dados do dia 4/08/98, foi estimada tendo
em conta as mesmas hipoteses adotadas para os dados do dia 13/05/98. Neste caso, de
forma anéloga ao procedimento usado no dia 26/05/98, realizamos trés coletas de lodo de
cada um dos reatores, ao longo do periodo de coleta de amostras, através das quais foram
determinados os solidos volateis totais.

Através do método, de integragdo numerica, de Euler, calculamos X, (t) e Xa(t),
solidos volateis totais no reator anaerobio e no reator aerdbio respectivamente, tendo em
conta S, (t), X,(t), T,(t), X (tinicial), no calculo de Xa(t), e S,(t), X, (1), T,(t), X,(t inicial),
no calculo de X>(t), e supondo validas as Equacdes 1V.2 e V.11 ou as Equacdes 1V.3 e
IV.11.

As fungbes Sy(t), S,(t), S,(t), X,(t), Xa(t), T,(t) e T,(t) foram aproximadas por
segmentos de reta, unindo cada valor determinado experimentalmente, de forma analoga

ao realizado nas corridas anteriores. Por outro lado, X, (t) e X,(t) experimentais, foram
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representados nos graficos por pontos discretos, por entendermos que a unido deles

levaria a pressupor que a variagéo €, efetivamente, linear; o que ndo deve ser verdade.
No célculo de Xi(t) e X(t), simulados pelo modelo cinético, foram utilizados os

parametros cinéticos determinados como 0s mais representativos do consumo do

substrato, apresentados na Tabela V1.27.

7

A simulagdo dos valores de X,(t), usando a Equagdo IV.2, de Monod, parar, €

s1?

apresentada no Graficos VI.70, para o reator anaerobio, sendo a DQO o substrato, e no
Gréafico VI.71, para o reator anaerébio, sendo a DBOs 0 substrato.

Atraves do Grafico VI1.70, verifica-se que os valores de X, (t) associados a {Y =
0,01 mg de SSV/mg de DQO, K1 = 0,2307 h' e Kg =60 mg/l} e a {Y = 0,5 mg de

SSV/mg de DQO, K1 =0,2307 h' e Kg = 60 mg/l} sdo relativamente proximos, apesar

da grande variagdo dos valores de Y, e muito superiores aos valores experimentais de
X1(t). Deste modo, conclui-se que o parametro cinético Y ndo é determinante no ajuste

dos valores simulados de Xi(t) aos valores experimentais. A influéncia do parametro

cinético Kq é demonstrada através das curvas associadas a X1(t) obtidas com Kq =0,3 h

1 e com Kq = 0,49 hl. A segunda curva se ajusta muito bem aos valores de Xi(t)
experimentais e a primeira se aproxima dos valores experimentais e se afasta das curvas
sem Kg.

Através do Gréfico VI1.71, observamos um fenbmeno semelhante ao que ocorreu
no Grafico VI1.70. Deste modo, conclui-se que Kg = 0,49 h™* é um parametro cinético

representativo da cinética da producéo de solidos no reator anaerébio, tendo em conta a

Equacdo de Monod.

A simulacéo dos valores de X1(t), usando a Equagéo 1V.3, de Eckenfelder, para

r,, € apresentada nos Graficos V1.72, para o reator anaerdbio, sendo a DQO o substrato,

e no Grafico VI1.73, para o reator anaerobio, sendo a DBOs 0 substrato.

Através dos Graficos VI.72 e V.73, verifica-se que os valores de X (t) simulados

através do modelo cinético, usando Kq = 0,49 h™! apresentaram bom ajuste aos dados

experimentais de SVT.
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Grifico VI.70 - Simulacio dos valores de X1(t), SVT no reator anaerdbio, em
4/08/98, através da Equacao de Monod para o consumo da DQO.
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Grafico VLI.71 - Simulaciio dos valores de X,(t), SVT no reator anaerébio, em 4/08/98, através
da Equaciio de Monod para o consumo da DBO.
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Grafico VI.72 - Simula¢do dos valores de X1(t), SVT no reator anaerobio, em 4/08/98, através
da Equacio de Eckenfelder para o consumo da DQO.
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Grifico V.73 - Simula¢ao dos valores de X1(t), SVT no reator anaerébio, em 4/08/98, através da
Equacao de Eckenfelder para o consumo da DBO.
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A simulacdo dos valores de X(t), usando a Equacdo V.2, de Monod, parar, é

apresentada nos Graficos VI1.74, para o reator aerobio, sendo a DQO o substrato, e no

Gréafico VI.75, para o reator aerobio, sendo a DBOs o substrato. Nesta corrida medimos
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os valores de Xiq(t) (ap0s passar pelo decantador), SVT em mg/L, do afluente do reator
aerobio e, deste modo, ndo foi necessario simular esses valores, como nas corridas
anteriores.

Observando-se os Graficos VI.74 e V1.75, verifica-se que as curvas associadas aos

valores de X»(t), simulados através do modelo cinético, que mais se aproximam dos dados

experimentais de X»(t) apresentam Kq = 0,224 h'! e Kg = 0,217 h*L. Estas curvas foram

obtidas tendo em conta valores de K¢, determinados, através do método da varredura,
associados ao melhor ajuste aos valores experimentais de X»(t). Foram obtidos COD =

0,8280 (Kq = 0,222 h'}) e COD = 0,8278 (Kg = 0,217 h'}).

Grafico VI.74 - Simulacao dos valores de X,(t), SVT no reator
aerdobio, em 4/08/98, através da Equaciao de Monod para o
consumo da DQO.
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Grafico VL.75 - Simulac¢ao dos valores de X,(t), SVT no reator aerébio, em 4/08/98, através da
Equaciao de Monod para o consumo da DBO.
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A simulacdo dos valores de Xz(t), usando a Equacéo 1V.3, de Eckenfelder, para

r,, € apresentada nos Graficos V1.76, para o reator aerobio, sendo a DQO o substrato, e

no Gréfico V1.77, para o reator aerdbio, sendo a DBOs 0 substrato. Nesta corrida medimos

os valores de X1q(t) (apo6s passar pelo decantador), SVT em mg/L, do afluente do reator
aerébio e, deste modo, ndo foi necessario simular esses valores, como nas corridas

anteriores.

Observando-se os Gréficos VI1.76 e V1.77, verifica-se as curvas, que apresentaram
melhor ajuste aos valores experimentais de Xa(t), foram obtidas com Kq = 0,225 h e K4
= 0,253 hL. Estes valores de Kg foram determinados através do método da varredura,
como 0s parametros cinéticos cujas curvas apresentam o valor de COD mais préximo do

ideal. As curvas, de valores simulados de X(t), apresentaram COD = 0,8270 (K4 = 0,225
h1) e COD =0,8170 (Kq=0,253 h'%).

Os parametros cinéticos obtidos, associados a produgdo de biomassa (DQO ou

DBOs) sdo consolidados na Tabela V1.36.
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Tabela V1.36
Constantes cinéticas associadas a producdo de biomassa, nos reatores anaerdbio e
aerobio, e as Equacdes IV.2 e IV.3, calculadas tendo em conta os dados experimentais

de 4/08/98.
Equacéo DQO DBOs
Para Reator Reator Reator Reator
Isi Anaerdbio Aerdbio Anaerdbio Aerébio
K, XS Y =0,05 Y=05 Y =0,05 Y=05
K +S Kg=0,49 Kq=0,224 Kgq=0,49 Kgq=10,217
K3XS Y =0,05 Y=05 Y =0,05 Y =05
Kq=0,49 Kq=0,225 Kq=0,49 Kq =0,253
Y - em mg SSV/mg de DQO ou DBOsg

Kg-emh?

Grifico VI.76 - Simulacio dos valores de X,(t), SVT no reator aerébio, em 4/08/98, através da
Equacio de Eckenfelder para o consumo da DQO.
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Grafico VI.77 - Simulacio dos valores de X,(t), SVT no reator aerébio, em 4/08/98, através da
Equacao de Eckenfelder pra o consumo da DBO.
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V1.3 - Avaliacéo do Desempenho Operacional

Tendo em conta os valores médios de So(t), S1(t), Sa(t), X1(t), Xa(t), T1(t) e Ta(t),
calculados através da média ponderada em relacdo a vazdo, apresentados a seguir, foi
determinada a reducdo média de DQO e DBOs, em cada corrida, e estimamos o

comportamento do sistema de tratamento em outras condi¢gdes operacionais (com teores

de biomassa ativa superiores). Calculamos também, a carga organica volumétrica, em

termos de cada um dos substratos (DBOs e DQO).

V1.3.1 - Substrato DQO

Na Tabela VI1.37 séo apresentados os valores médios de So(t), S1(t), Sa(t), Xi(t),

Xa(t), T1(t) e To(t), obtidos nas diversas corridas.
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Tabela VI1.37

Valores médios de So(t), S1(t), Sa(t), X1(t), Xa(t), T1(t) e T2(t) em cada uma das

corridas.

Parametro 12 Corrida 22 Corrida 32 Corrida 42 Corrida
So(t) 1.416 202 465 2.492
S1(t) 64 88 94 61
Sa(t) 27 46 47 41
X1(t) 6.191 5.515 4.800 3.379
Xa(t), 1.065 239 144 132
T1(t) 7,36 3,99 5,37 6,07
To(b) 3,75 2,02 2,72 3,08

A reducdo média da DQO em cada uma das corridas é apresentada na Tabela

V1.38, a seguir.

Tabela V1.38
Reducdo média da DQO em cada um dos reatores e em cada uma das corridas.
Reator 12 Corrida 22 Corrida 32 Corrida 42 Corrida
Anaerobio 95 56 80 98
Aerobio 58 48 50 34
Total 98 77 90 98

A carga organica volumeétrica é calculada através da equacéo:

Substrato( mg/L)xf
Ti(dias)

COoV =
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onde:

- COV = carga organica volumétrica (Kg de DQO ou DBOs/md.dia);
- Substrato = DQO ou DBOs em mg/L;
- Ti = tempo de detencdo hidraulica do reator i (dias);

- f = fator de converséo de unidades igual a 107,

Os valores de COV dos reatores anaerdbio e aerébio, das diversas corridas sdo

apresentados na Tabela V.39, a seguir.

Tabela V1.39
Valores de COV (Kg de DQO/m?3.dia) dos reatores anaerdbio e aerobio em cada uma
das corridas.

Reator 12 Corrida 22 Corrida 32 Corrida 42 Corrida
Anaerobio 4,62 1,21 2,08 9,86
Aerébio 0,41 1,04 0,83 0,48

O tempo de detencdo hidraulica de um reator pode ser calculado tendo em conta
a Equacdo IV.1 e a equacdo para rs;, para o reator anaerobio ou a Equacdo VI.15 e a

equacao para rsp.

Quando o regime é permanente o termo d(S1(t)/dt, da Equagéo 1V.1, torna-se nulo

e a Equacéo IV.1 se torna:

So(t) — Sa(t) .
Ta(t)

sl

Tendo em conta a Equacéo V.2, temos:

So(t) —Sa(t) _ KaXa(t)Sa(t)
Tit)  Ks+Sai(t)
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Deste modo, o tempo de detencdo hidraulica é calculado pela equacao a seguir:

Ta(t) = (SO(t)l;ill((tt)));‘fg”S) (IV.31)

De forma anéloga, tendo em conta a Equacdo IV.3 o tempo de detencdo é

calculado pela equacdo a seguir:

_ (So(t) = Su(1))
Tat) = X050 (IV.32)

Nas Tabelas VI1.40, VI1.41, V1.42 e V1.43 apresentamos os tempos de detencéo

hidraulica, relacionados aos parametros cinéticos obtidos nas diversas corridas,

calculados através das Equacdes IV.31 e 1V.32 supondo-se So(t) = 1000 mg/l, e a S1(t) =
100 mg/l (90% de reducdo da DQO no reator anaerobio) e Sy(t) = 50 mg/l (50% de

reducdo da DQO no reator aerébio), e a diversas concentracdes de SVT no reator. Nas
Tabelas V1.44, V1.45, V1.46 e VI1.47 apresentamos a taxa de producdo de solidos, rx em
(mg/L.h), calculada através da Equacdo V.6, associada ao coeficiente cinético K1 ou K3,
da equacdo utilizada no calculo de rs (taxa de consumo de substrato) e aos valores de Y e
Kq. A producdo de sélidos do reator, mg/h, pode ser obtida multiplicando-se a taxa de

producdo de solidos pelo volume do reator.

Os valores de SVT das tabelas, apresentadas a seguir estdo na faixa de 2.000 mg/I
a 8.000 mg/l, para o reator anaerobio e na faixa de 1.500 mg/l a 3.500 mg/I para o reator

aerobio, por serem estes valores usuais para reatores anaerébios e aerdbios.

As taxas de remocdo, bem como os valores de DQO do afluente e do efluente,
foram calculados de modo a serem representativos de processos industriais e do grau de
tratamento requerido. Utilizamos os valores de DQO, do efluente do reator anaerdbio,
como representativos do afluente do reator aerébio.

As taxas de remocéo efetivamente obtidas, neste processo de tratamento, estéo
associadas a um decantador ideal, pois as amostras do efluente foram filtradas. Por outro
lado, a perda de biomassa que ocorreu, no periodo de coleta de amostras, ndo ocorreria

se 0 processo de recirculacdo de lodos fosse continuo, o que aumentaria a eficiéncia do
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processo, devido ao aumento da idade do lodo. Apds a realizacdo de obras para aumentar

o0 decantador, instalacdo de pontos de coleta de lodo préximos do nivel méximo, dos

condutos quadrados, e da implantacdo de um sistema de recirculagdo de lodo continuo,

poderemos verificar a eficiéncia do processo, com maior seguranga.

Tabela V1.40

Tempos de detencdo hidraulica do reator anaerébio, calculados através da Equacéo de
Monod para o consumo da DQO, associados a cada um dos valores de K e Ks,
estimados em cada corrida, So(t) = 1000 mg/L e a S1(t) = 100 mg/L (90% de reducdo da

DQO).
12 Corrida 22 Corrida 3?2 Corrida 42 Corrida
SVT (mg/L
(/L) TDH (horas) | TDH (horas) | TDH (horas) | TDH (horas)
K1 =0,16 K1 =0,0113 Ki=0,0111 K1 =0,2307
2.000 5,63 67,7 68.4 3,12
4.000 2,81 33,8 34,2 1,56
6.000 1,88 22,6 22,8 1,04
8.000 1,41 16,9 17,1 0,78
Tabela V1.41

Tempos de detencdo hidrdulica do reator anaerdbio, calculados através da Equacéo de
Eckenfelder para o consumo da DQO, associados a cada um dos valores de K3,
estimados em cada corrida, So(t) = 1000 mg/L e a S1(t) = 100 mg/L (90% de reducao da

DQO).
12 Corrida 22 Corrida 32 Corrida 42 Corrida
SVT (mg/L) TDH (horas) | TDH (horas) | TDH (horas) | TDH (horas)

Ks =8,98E-04 | K3=7,06E-04 | Ks=6,96E-05 | K3=1,79E-03
2.000 5,01 63,7 64,7 2,51
4.000 2,51 31,9 32,3 1,26
6.000 1,67 21,2 21,6 0,84
8.000 1,25 15,9 16,2 0,63
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Tabela V1.42

Tempos de detencédo hidraulica do reator aerdbio, calculados através da Equacéo de
Monod para o consumo da DQO, associados a cada um dos valores de K; e Ks,
estimados em cada corrida, S1(t) = 100 mg/L e a Sx(t) = 50 mg/L (50% de reducdo da

DQO).
12 Corrida 22 Corrida 32 Corrida 42 Corrida
SVT (mg/L
(/L) TDH (horas) | TDH (horas) | TDH (horas) | TDH (horas)
K1 =0,0518 K1=0,19039 K1 =0,11007 K1 =0,08407
1.500 1,54 0,42 6,46 1,02
2.000 1,16 0,32 4,85 0,77
2.500 0,93 0,25 3,88 0,61
3.000 0,77 0,21 3,23 0,51
3500 0,66 0,18 2,77 0,44
Tabela V1.43

Tempos de detencdo hidraulica do reator aerébio, calculados através da Equacdo de
Eckenfelder para o consumo da DQO, associados a cada um dos valores de K3,
estimados em cada corrida, S1(t) = 100 mg/L e a S(t) = 50 mg/L (50% de reducdo da

DQO).
12 Corrida 22 Corrida 32 Corrida 42 Corrida
SVT (mg/L
(malL) TDH (horas) | TDH (horas) | TDH (horas) | TDH (horas)
K3=0,000491 K3=0,001593 | K3=3,44E-05 | K3=0,000781
1.500 1,36 0,42 19,4 0,85
2.000 1,02 0,31 14,5 0,64
2.500 0,81 0,25 11,6 0,51
3.000 0,68 0,21 9,69 0,43
3500 0,58 0,18 8,31 0,37




129

Tabela V1.44
Taxa de producéo de solidos, rx, .do reator anaerdbio, calculadas através da Equagéo de

Monod para o consumo da DQO, associados a cada um dos valores de K; e Ks, da
Tabela V1.10, estimados em cada corrida, So(t) = 1000 mg/L e a S1(t) = 100 mg/L (90%

de reducéo da DQO).
12 Corrida 22 Corrida 3?2 Corrida 42 Corrida
r« (mg/L.h r« (mg/L.h
SVT (mglL) rx (mg/L.h) x (Mg/L.h) rx (mg/L.h) x (Mg/L.h)
K1 =0,16 K1 =0,0113 Ky =0,0111 K1 =0,236
Ks =100 Ks=70 Ks=68,7 Ks =60
Y =0,15 Y =0,15 Y =0,05 Y =0,05
2.000 24 2 1 14
4.000 48 4 1 29
6.000 72 6 2 43
8.000 96 8 3 58
Tabela V1.45

Taxa de producdo de solidos, rx, do reator anaerobio, calculadas através da Equacao de
Eckenfelder para o consumo da DQO, associados a cada um dos valores de K3
estimados em cada corrida, So(t) = 1000 mg/L e a S1(t) = 100 mg/L (90% de reducdo da

DQO).

12 Corrida 22 Corrida 42 Corrida

SVT (mg/L) rx (mg/L.h) rx (mg/L.h) rx (Mg/L.h)

K3=8,983E-03 Ks =0,0113 Ks =0,236

Y =0,15 Y =0,15 Y =0,05

2.000 27 2 18
4,000 54 4 36
6.000 81 6 54
8.000 108 8 72

Nas Tabelas V1.44 e V1.45 utilizou-se Kq igual a zero, pois os valores estimados

com os valores de Kq estimados resultariam em uma taxa de producéo de solidos negativa.
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Tabela V1.46
Taxa de producéo de solidos, rx, .do reator aerobio, calculadas através da Equagéo de

Monod para o consumo da DQO, associados a cada um dos valores de K e Ks,
estimados em cada corrida, S1(t) = 100 mg/L e a Sy(t) = 50 mg/L (50% de reducéo da

DQO).
22 Corrida 32 Corrida 42 Corrida
r« (mg/L.h
SVT (mg/L) rx (mg/L.h) x (mg/L.h) rx (Mmg/L.h)
K1 =0,19039 K1 =0,010066 K1 =0,084068
Ks=70 Ks=47,6 Ks=78,95
Y =05 Y =05 Y =05
1.500 59 4 24
2.000 79 5 33
2.500 99 6 41
3.000 119 8 49
3.500 139 9 57
Tabela V1.47

Taxa de producdo de solidos, rx, do reator aerébio, calculadas através da Equacédo de
Eckenfelder para o consumo da DQO, associados a cada um dos valores de K3
estimados em cada corrida, S1(t) = 100 mg/L e a Sy(t) = 50 mg/L (50% de reducéo da

12 Corrida 22 Corrida 42 Corrida
SVT (mg/L) rx (Mg/L.h) rx (mg/L.h) rx (mg/L.h)
Ks=0,000491 K3=0,001593 K3 =7,814E-04
Y =05 Y =05 Y =05

1.500 18 60 29
2.000 25 80 39
2.500 31 100 49
3.000 37 119 59
3.500 43 139 68

Atraves da Equacgdo 1V.20, , usando os valores de So(t), S1(t), Sa(t), Y, SSV e de
TDH, das Tabelas V1.32 e V1.33, foi calculada a idade do lodo associada aos parametros
cinéticos, obtidos experimentalmente, das Equacdes 1V.2 e VI.3. Ao aplicar-se a Equacédo
V1.20, desprezamos o valor de Kg, nos casos em que ndo foi possivel estimar o valor de

Kq. Esta simplificacdo resulta em idades de lodo menores. No caso dos valores de Kq, em
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reatores anaerobios, VAN HAANDEL & LETTINGA (1994) consideram que as

estimativas, encontradas na literatura ndo sdo muito confidveis. Na Tabela VI1.40 séo
apresentados os valores de idade do lodo (6c) e de pmax obtidos tendo em conta os dados
experimentais do reator anaerdbio. Conforme definido anteriormente, Ki = pmax/Y,

portanto umax = Ki X Yx(24h/dia).

Tabela V1.48
Idade do lodo, 6¢, € umax, do reator anaerdbio, calculados tendo em conta a Equacéo de
Monod e os dados da Tabela V1.32.
12 Corrida 22 Corrida 32 Corrida 42 Corrida
ec (dlaS) },Lmax(d-l) ec (dlaS) },lmax(d-l) ec (d|aS) Mmax(d-l) ec (d|aS) ]J.max(d-l)
83,3* 0,576* | 1002,9 0,041 3039,6 0,013 138,7 0,277

* considerou-se Y = 0,15 mg SSV/mg de DBO como estimado para a Equacdo de
Eckenfelder.

Os valores de umax da primeira e da quarta corridas estdo na faixa de valores
citados na literatura, para reatores anaerdbios. Entretanto, os valores de pmax das outras
corridas sdo muito inferiores aos valores citados na literatura. Estes valores reduzidos
devem estar associados ao fato do lodo ndo estar aclimatado, o que explica a baixa
eficiéncia obtida no processo.

Os valores de 6. obtidos na primeira e na quarta corridas sdo compativeis com
reatores anerdbios. Por outro lado, os valores obtidos nas outras corridas sdo muito

superiores, o0 que deve estar relacionado com a falta de aclimatacdo do lodo.

Na Tabela VI1.41 sdo apresentados os valores de idade do lodo (0c) e de pimax

obtidos tendo em conta os dados experimentais do reator aerdbio.

Tabela V1.49
Idade do lodo, ¢, e umax, do reator aerdbio, calculados tendo em conta a Equagéo de
Monod e os dados da Tabela V1.34.
12 Corrida 2% Corrida 32 Corrida 42 Corrida
ec (dlaS) Mmax(d-l) ec (dlaS) },lmax(d-l) ec (d|3.5) },lmax(d-l) ec (d|3.5) },lmax(d-l)

12,9* 0,186* 1,4 2,285 21,5 0,121 3,4 1,009
* considerou-se Y = 0,05 mg SSV/mg de DBO como estimado para a Equacdo de
Eckenfelder.
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Os valores de umax da segunda e da quarta corridas estdo na faixa de valores citados

na literatura, para reatores aerébios. Entretanto, os valores de pmax das outras corridas séo

muito inferiores aos valores citados na literatura. Estes valores reduzidos devem estar

associados ao fato do lodo néo estar aclimatado, o que explica a baixa eficiéncia obtida

NO Processo.

Os valores de 0. obtidos na primeira e na terceira corridas sdo compativeis com

reatores aerdhios. Por outro lado, os valores obtidos nas outras corridas sdo inferiores, o

que deve estar relacionado com algum erro experimental.

V1.3.2 - Substrato DBOs

Na Tabela V1.50 séo apresentados os valores médios de So(t), S1(t), Sao(t), X1(t),

Xa(t), T1(t) e To(t), obtidos nas diversas corridas. Ndo sdo apresentados os valores

associados a segunda corrida, pois estes foram perdidos devido a erros experimentais.

Tabela VI1.50
Valores médios de So(t), S1(t), Sa(t), X1(t), Xa(t), T1(t) e T2(t) em cada uma das
corridas.

Parametro 12 Corrida 32 Corrida 42 Corrida
So(t) 291 152 600
S1(t) 22 26 48
Sa(t) 11 9,8 17
X1(t) 6.191 4.800 3.379
Xo(t), 1.065 144 132
T1(t) 7,36 5,37 6,07
To(t) 3,75 2,72 3,08
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A reducdo média da DQO em cada uma das corridas é apresentada na Tabela

VI1.51, a sequir.
Tabela VI1.51
Reducdo média da DBOs em cada um dos reatores e em cada uma das corridas.
Reator 12 Corrida 32 Corrida 42 Corrida
Anaerdbio 93 83 92
Aerdbio 49 63 65
Total 96 94 97

Os valores de COV dos reatores anaerdbio e aerébio, das diversas corridas sdo

apresentados na Tabela V1.52, a seguir.

Tabela VI1.52

Valores de COV (Kg de DBOs/m?®.dia) dos reatores anaerdbio e aerdbio em cada uma

das corridas.

Reator 12 Corrida 3?2 Corrida 42 Corrida
Anaerébio 0,95 0,68 2,37
Aerébio 0,14 0,23 0,13

Nas Tabelas VI1.53, VI1.54, V1.55 e VI1.56, apresentamos os tempos de detencéo

hidraulica relacionados aos parametros cinéticos obtidos nas diversas corridas, calculados
através das Equactes V.31 e 1V.32 supondo-se Sp(t) = 1000 mg/l, e a S1(t) = 100 mg/I
(90% de reducéo da DBO no reator anaerdbio) e Sy(t) = 50 mg/l (50% de redu¢édo da DBO

no reator aerdbio), e a diversas concentracbes de SVT no reator. Nas Tabelas V1.49,

VI1.50, VI.51 e VI.52 apresentamos a taxa de produgdo de sélidos, rx em (mg/L.h),

calculada através da Equacdo IV.6, associada ao coeficiente cinético K1 ou Kz, da

equacdo utilizada no calculo de rs (taxa de consumo de substrato) e aos valores de Y e Kg
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Tabela V1.53
Tempos de detencéo hidraulica do reator anaerobio, calculados através da Equacédo de

Monod para o consumo da DBO, associados a cada um dos valores de K; e Ks,
estimados em cada corrida, So(t) = 1000 mg/L e a S1(t) = 100 mg/L (90% de reducdo da

DBO).
12 Corrida 32 Corrida 42 Corrida
SVIm/L) | ¢ (mg/Lh) r (Mg/L.h) fy (Mg/L.h)
Ki=0,0797 K1 =0,011408 K1 =0,065708
2.000 11,09 68,9 11,88
4.000 5,54 345 5,94
6.000 3,70 23,0 3,96
8.000 2,77 17,2 2,97
Tabela VI1.54

Tempos de detencéo hidrdulica do reator anaerdbio, calculados através da Equacéo de
Eckenfelder para o consumo da DBO, associados a cada um dos valores de K3,
estimados em cada corrida, Sp(t) = 1000 mg/L e a S1(t) = 100 mg/L (90% de reducao da

DBO).
12 Corrida 32 Corrida 42 Corrida
SVIT(MaL) | mg/Lh) r (mg/L.h) fy (Mg/L.h)
K3 =0,000582 K3 =0,0001123 K3 = 0,0005353

2.000 7,73 40,1 8,41
4.000 3,87 20,0 4,20
6.000 2,58 13,4 2,80
8.000 1,93 10,0 2,10
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Tabela V1.55
Tempos de detencédo hidraulica do reator aerébio, calculados através da Equacéo de

Monod para o consumo da DBO, associados a cada um dos valores de K; e Ks,
estimados em cada corrida, S1(t) = 100 mg/L e a Sy(t) = 50 mg/L (50% de reducéo da

DBO).
12 Corrida 32 Corrida 42 Corrida
SVIm/L) | ¢ (mg/Lh) r (Mg/L.h) fy (Mg/L.h)
K1 =0,0512 Ki1=0,33738 K1 =0,45846
1.500 1,95 0,26 0,18
2.000 1,46 0,19 0,14
2.500 1,17 0,15 0,11
3.000 0,98 0,15 0,09
3500 0,84 0,11 0,08
Tabela V1.56

Tempos de detencdo hidraulica do reator aerébio, calculados através da Equacéo de
Eckenfelder para o consumo da DBO, associados a cada um dos valores de K3,
estimados em cada corrida, S1(t) = 100 mg/L e a Sy(t) = 50 mg/L (50% de reducéo da

DBO).
12 Corrida 32 Corrida 42 Corrida
SVI(maL) | (mg/Lh) r (Mg/L.h) fx (Mg/L.h)
K3 =0,000466 K3 =0,0037803 K3 =0,0050831

1.500 1,43 0,18 0,13
2.000 1,07 0,13 0,10
2.500 0,86 0,11 0,08
3.000 0,72 0,09 0,07
3500 0,61 0,08 0,06
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Tabela VI1.57

Taxa de producéo de solidos, rx, do reator anaerobio, calculadas através da Equagéo de
Monod para o consumo da DBO, associados a cada um dos valores de K; e Ks,
estimados em cada corrida, So(t) = 1000 mg/L e a S1(t) = 100 mg/L (90% de reducdo da

DBO).
32 Corrida 42 Corrida
SVT (mg/L) rx (mg/L.h) rx (mg/L.h)
K1 =0,011408 K1 =0,45846
Ks=74,78 Ks=73,84
Y =0,05 Y =0,05
2.000 1 4
4.000 1 8
6.000 2 11
8.000 3 15
Tabela V1.58

Taxa de producéo de sélidos, rx, do reator anaerdbio, calculadas através da Equacéo de
Eckenfelder para o consumo da DBO, associados a cada um dos valores de K3
estimados em cada corrida, Sp(t) = 1000 mg/L e a S1(t) = 100 mg/L (90% de reducao da

DQO).
12 Corrida 42 Corrida
SVT (mg/L) rx (mg/L.h) rx (mg/L.h)
Ks = 0,000582 Ks = 0005353
Y =0,15 Y = 0,05
2.000 17 5
4.000 35 11
6.000 52 16
8.000 70 21
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Tabela V1.59

Taxa de producdo de solidos, rx, do reator aerébio, calculadas através da Equacéo de
Monod para o consumo da DBO, associados a cada um dos valores de K; e Ks,
estimados em cada corrida, S1(t) = 100 mg/L e a Sy(t) = 50 mg/L (50% de reducdo da

DQO).
32 Corrida 42 Corrida
SVT (mg/L) rx (mg/L.h) rx (mg/L.h)
K1 =0,33738 K1 =0,45846
Ks=79,2 Ks=73,84
Y =05 Y =05
1.500 98 139
2.000 131 185
2.500 163 231
3.000 196 278
3.500 228 324
Tabela VI1.60

Taxa de producéo de solidos, rx, do reator aerobio, calculadas através da Equacéo de
Eckenfelder para o consumo da DBO, associados a cada um dos valores de K3,
estimados em cada corrida, S1(t) = 100 mg/L e a Sy(t) = 50 mg/L (50% de reducéo da

DQO).
32 Corrida 42 Corrida
SVT (mg/L) rx (mg/L.h) rx (mg/L.h)
Kz = 0,000466 Kz = 0,0050831
Y =06 Y =05
1.500 21 191
2.000 28 254
2.500 35 318
3.000 42 381
3.500 49 445
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Na Tabela VI1.61 sdo apresentados os valores de idade do lodo (6c) e de pimax
obtidos tendo em conta os dados experimentais do reator anaerobio e o TDH da Tabela
V1.53.

Tabela VI1.61
Idade do lodo, 6¢, e umax, do reator anaerobio, calculados tendo em conta a Equagéo de
Monod e os dados da Tabela V1.53.

12 Corrida 32 Corrida 42 Corrida
ec (d|aS) },Lmax(d-l) ec (dlaS) Mmax(d-l) ec (d|aS) ]J.max(d-l)
164,3 0,28692* 3064,2 0,014 527,9 0,079

O valor de umax da primeira corrida esta na faixa de valores citados na literatura.
Entretanto, os valores de pmax das outras corridas € muito inferior aos valores citados na
literatura.

Os valores de 6¢ da primeira e da quarta corridas sdo compativeis com os valores
encontrados em reatores anaerdbios. Por outro lado, o valor encontrado na terceira corrida

foi muito superior aos valores usuais em reatores anaerobios.

Na Tabela VI1.62 sdo apresentados os valores de idade do lodo (6c) e de
umax Obtidos tendo em conta os dados experimentais do reator aerobio e o TDH da Tabela
VI1.55.

Tabela V1.62
Idade do lodo, O, e umax, do reator anaerobio, calculados tendo em conta a Equacéo de
Monod e os dados da Tabela VI1.55.

12 Corrida 32 Corrida 42 Corrida
ec (dlaS) Mmax(d-l) ec (dlaS) },lmax(d-l) ec (d|aS) },lmax(d-l)
97,7* 0,737* 15,3 4,049 10,8 5,502

Os valores de umax da primeira corrida € muito inferior aos valores encontrados na
literatura. Entretanto, os valores de umax da terceira e da segunda corridas estdo na faixa
dos valores encontrados na literatura.

Os valores de Oc da terceira e da quarta corridas estdo na faixa de valores

encontrados na literatura para reatores com aeragéo prolongada. Entretanto, o valor de 6.
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da primeira corrida € muito elevado para um processo aerébio e deve estar associado a

falta de aclimatacédo do reator aerdébio.

Os valores de TDH, associados a Equacdo de Monod e a de Eckenfelder, das
Tabelas V1.40 a VI1.43 e V1.53 a VI.56 mostram uma variacdo muito elevada, que reflete
o fato do valor das amostras de efluente serem filtradas, resultando em constantes
cinéticas com valores elevados, e a perda de biomassa devido a falta de recirculacéo do
lodo que prejudica o funcionamento do reator.

A enorme variacao entre os valores estimados de TDH deve-se, provavelmente, a
dificuldade experimental para avaliar a concentragcdo dos SVT, nos reatores aerdbio e

anaerobio.

V1.3.3 — Remocao de Fésforo

Na segunda e na terceira corrida foram realizadas diversas analises de fosforo
total, no afluente e no efluente do reator anaerdbio e no efluente do reator aerdbio, tendo

sido obtidos os valores médios em cada corrida:

Segunda Corrida: Terceira Corrida:

So(t) = 8,36 mg/I; So(t) = 13,24 mg/l;
S1(t) = 1,11 mg/l; S1(t) = 0,96 mg/l;

Sa(t) =0,64 mg/l. So(t) = 1,20 mg/l.
Segunda Corrida: Terceira Corrida:
Reator anaerdbio: 87 % Reator anaerobio: 93 %
Reator aerdbio: 42 % Reator aerdbio: -26 %

Reducdo total: 92 % Redugdo total: 91 %
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Os valores obtidos estdo muito préximos do exigido pela NT-202 (1986), (valor
méaximo de 1 mg/l), que é uma legislacdo bastante restritiva em relacdo aos teores de
fosforo. A eficiéncia negativa verificada no reator aerdbio, deve estar associada ao fato
do reator ndo ser um reator ideal (mistura perfeita) e ao fato do reator operar em regime
transiente. A variacao entre as concentracdes das amostras brutas e das filtradas foi muito
pequena, o que pode estar associado ao fato das bactérias, que utilizam o fésforo em maior
proporcéo estarem retidas no reator ou no decantador.

V1.3.4 — Consolidagdo dos Resultados de Remocgéo de Substratos

Observando-se os valores de COV, considerando a DQO como substrato, e a
eficiéncia associada a estes, verificamos que, no caso do reator anaerobio, a eficiéncia
aumenta a medida que os valores de COV aumentam. A menos que a Carga Organica
Volumétrica seja extremamente baixa, o que dificultaria a formacdo de uma populacédo
ativa de bactérias, o que ocorre, normalmente, é exatamente o inverso (VAN HAANDEL,
1994; CHERNICHARO, 1997). Este resultado pode ser explicado pelos diversos
transientes simultaneos: vazdo, carga organica, concentracdo de SSV, temperatura,
auséncia de velocidade do liquido dentro do reator anaerobio para que se pudesse realizar
a recirculacdo dos lodos, que impediram a ocorréncia do estado estacionario e de
condigdes semelhantes em cada corrida. No caso do reator aerébio, verificamos que ndo

ocorreu uma tendéncia definida entre a COV e a eficiéncia do processo.

Os diversos transientes dos parametros de processo e as diferentes condi¢des de
operacdo das varias corridas ndo permitiram a ocorréncia de uma relacéo entre os valores
de COV, considerando a DBOs como substrato e a eficiéncia do processo. Até mesmo o
tempo de detencédo hidraulica dos reatores ndo apresentou uma relacdo funcional com a
eficiéncia do processo, considerando tanto a DQO como a DBOs como substrato, o que
pode ser visualizado na Tabela V1.63, que consolida os dados de eficiéncia na remogéo

de carga orgéanica das quatro corridas.
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Tabela V1.63
Eficiéncias verificadas nas quatro corridas em relagéo a remocéo de substrato (DQO e
DBO:s).
Corrida  TDH Substrato Reator Total
(h) Anaerbbio Aerdbio

12 11 DQO 97 % 58 % 98 %
DBOs 93 % 49 % 96 %

22 6 DQO 56 % 48 % 77 %

32 8 DQO 80 % 50 % 90%
DBOs 83 % 63 % 94 %

42 9 DQO 98 % 34 % 98 %
DBOs 92 % 65 % 97 %

As quatro corridas devem ser entendidas como experiéncias independentes, pois
seus parametros ndo podem ser correlacionados. Algumas modificacdes sugeridas no
Capitulo VII, podem levar a uma maior homogeneidade das condi¢cdes operacionais, 0
que permitiria obter dados comparaveis e mais exatos, através da fixacdo de alguns
parametros, pois ndo haveria mais a necessidade de simular decantadores ideais através
da filtracdo dos efluentes e poderiamos relacionar a eficiéncia do processo com a idade

do lodo.

Os resultados estimados, apresentados nas Tabelas VI1.40 a V1.60, associados a
outras condicOes operacionais, maior concentragdo de biomassa ativa e condigOes
estacionarias, variaram consideravelmente de uma corrida para outra. Atraves destes
resultados, utilizando um coeficiente de seguranca e tendo em conta que os resultados da
22 corrida resultaram de uma perda intensa de biomassa ativa, 0 que nao ocorreria em um
regime permanente, considerou-se que o reator anaerébio poderia operar com um tempo
de detencéo hidraulica de cerca de 5 a 8 horas e que o reator aerobio poderia operar com

2 a 4 horas.
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V1.4 - Estabilidade do Reator Anaerdbio

Visando a avaliacdo da estabilidade do processo bioquimico do reator anaerobio,
analisamos o pH, a alcalinidade total, a acidez volétil e os sélidos totais , fixos totais e
volateis totais, de amostras coletadas nos pontos SX1, SX2, SX3 e SX4, de acordo com

0 codigo adotado no item V.1.

Na andlise da alcalinidade total e da acidez volétil, foi utilizado o método
titulométrico (Vieira, 1981; Silva, 1977). O método de separacdo cromatografica em
coluna (APHA, 1995) e o método de destilacdo (APHA, 1995; Silva, 1977), de analise da
acidez volatil, ndo permitem a diferenciacdo entre os varios tipos de acidos organicos. O
método de separagdo em coluna ndo consegue eliminar a interferéncia de outros acidos
organicos, que ndo sdo volateis. O método da destilacdo permite a eliminacdo da
interferéncia dos acidos inorganicos (H.S e CO.) e dos acidos organicos ndo volateis, mas
é um método empirico, pois s6 permite a analise dos acidos volateis com seis atomos de
carbono e tem uma taxa de recuperacédo variavel em funcdo da velocidade da destilacao.
Além disto, a titulacdo final deve ser realizada a 95 °C, de forma a se ter uma viragem
estdvel. O método titulométrico permite a eliminacdo da interferéncia dos acidos
inorganicos (H2S e CO2), mas ndo consegue eliminar a interferéncia de acidos organicos
néo volateis. O método de cromatografia gasosa de alta resolucao, que € bastante preciso,
embora recomendado pelo Standard Methods for the Examination of Water and
Wastewater (APHA, 1995) apenas como método alternativo devido a sua sofisticacao,
nédo pode ser empregado, devido a falta de um cromatdgrafo, adequado para esta analise,
e de pessoal qualificado para realiza-la. Devido a simplicidade do método e intencao de

realizar um levantamento preliminar, foi escolhido o método titulométrico.

Na tabela V1.64, apresentamos os resultados das analises de pH, alcalinidade total,
acidez volatil, relacdo alcalinidade total/acidez volatil, solidos totais, fixos totais e

volateis totais.
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Os pH’s obtidos, estdo na faixa em que um reator ¢ estavel. A faixa ideal de pH,
de operacdo, de um reator anaerobio, de 6,5 a 7,7 (GRADY & LIM, 1980), de 6,6 a 7,6
(METCALF-EDDY, 1981), ou de 6,6 a 7,4 (CHERNICHARO, 1997) mostra que o reator
operou de forma satisfatéria no periodo de coleta de amostras. A relacdo entre a
alcalinidade total e a acidez volatil, varia de forma acentuada entre os pontos de coleta,
apresentando valores, com excec¢do do ponto SX1, bem superiores a 2, valor minimo para
garantir a estabilidade. Os resultados das analises de sélidos apresentaram valores muito
elevados, devido as baixas vaz0es e as recirculacdes frequentes, que precederam a coleta
de amostras. Através dos resultados obtidos, verificamos que as condi¢bes de operacédo

usuais, Ihe garantem uma boa estabilidade.

A metodologia proposta por RIPLEY, 1986, recomendada por CHERNICHARO,
1997, consiste em se realizar a determinacdo da alcalinidade em dois estagios: titulando
até o ponto em que todo o bicarbonato é consumido, denominada alcalinidade parcial por
bicarbonato (AP) e depois até o ponto em que todos os acidos volateis sdo consumidos,
denominada alcalinidade parcial por é&cidos volateis (Al). De acordo com esta
metodologia, valores de Al/AP superiores a 0,3 indicam a ocorréncia de distdrbios no
processo de digestdo anaerobia.

Um teste muito utilizado na avaliacdo das condi¢bes operacionais dos reatores
anaerdbios é o Teste da Atividade Metanogénica Especifica (AME) (PENNA, 1995).
Através deste, podemos determinar as proporc¢des ideais entre o substrato e o lodo, bem
como verificar a sensibilidade do lodo a variacdo de temperatura, a presenca de metais e
de outros elementos inibidores ou ativadores da biodegradacéo. Devido a necessidade de
um nimero maior de pessoas dedicadas a pesquisa ou de equipamentos que tornassem o
teste automatizado (CHERNICHARO, 1997), nédo foi possivel realizar o teste de AME.
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Tabela V1.64
Resultados das analises realizadas para avaliacdo da estabilidade do reator anaeroébio.

Amostra PH Alc.Total Ac.Vol. Alc/Ac ST SFT SVT
(mg/L) (mg/L) (mg/L) (mg/L) (mg/L)
SX1 6,9 121 40 3,03
SX2 6,87 124 27 4,59
SX3 7 119 33 3,61
SX1 6,84 106 38 2,79
SX2 6,84 121 43 2,81
SX3 6,95 114 40 2,85
SX1 7,07 141 38 3,71
SX2 6,5 158 44 3,59
SX3 6,45 146 35 4,17
SX1 7,03 279 157 1,78 48.484 24.414 24.070
SX2 7,10 117 42 2,79 112.768  43.694 69.074
SX3 7,00 116 19 6,1 15.880 9.038 6.842
SX4 7,08 156 23 6,78 48.109 26.259 21.850
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V1.5- Consumo de Oxigénio Dissolvido

Visando a determinacdo do consumo de oxigénio dissolvido no reator aerobio,
foram realizadas diversas analises de OD, inclusive nos pontos de coleta de lodo do reator
anaerdbio e do reator aerdbio, bem como no afluente e no efluente dos reatores. Os
resultados obtidos sdo apresentados na Tabela V1.65.

Tabela V1.65
Resultados das anélises de OD, associadas a varios pontos de coleta de lodo e dos
afluentes e efluentes dos reatores anaerobio e aerobio.
Data Horério (h) Ponto de OD (mg/L)
Coleta
4/08/98 10:40 P1 0,5
P2 5
P3 6,7
12:20 P1
P2
P3
12:25 SX1
SX2
7/08/98 15:15 P1
P2
P3
SX1
SX2
SX3
SX4
SX5
SX6
17/08/98 16:30 P1
P2
P3
SX1
SX2
SX3
SX4
SX5
SX6
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Tendo em conta os resultados da Tabela VI.65, verificamos que em P1 temos
valores de OD baixos ou nulos, o que é explicavel pelo fato do esgoto ser bastante recente
ou estar momentaneamente retido e pela atividade bacteriana que € variavel. Os pontos
P2 sempre apresentam valores elevados de OD, provavelmente devido a aeracdo
ocasionada pela passagem da amostra pelo vertedor, pois de maneira geral os valores de
OD associados ao lodo do reator anaerébio sdo nulos (o que é proprio de um reator
anaerdbio). Apds o dia 7/08, a introducdo de ar no reator aerobio foi desativada e 0s
resultados obtidos em 17/08, nas amostras de lodo do reator aerdbio e no efluente deste
reator mostraram-se muito elevadas. Deste modo, concluimos que havia pouca biomassa
ativa no reator aerdbio, o que resultou em baixo consumo de oxigénio dissolvido. Nas
amostras do dia 17/08, coletadas nos pontos SX2, SX3 e SX4, foi observada grande

quantidade de gés, provavelmente sulfidrico devido ao acentuado odor caracteristico.



147

V1.6 - Avaliacdo dos Decantadores

Foi realizada uma avaliacéo preliminar das condi¢es operacionais dos

decantadores, dos reatores anaerobio e aerdbio.

Area superficial dos decantadores

Reator Anaerobio:

118 cm x 52 cm = 6.136 cm2 = 0,61 m2

Reator Aerdbio:

93,5cm x 28 cm = 2.618 cm2 = 0,26 m2

Condic0es atuais:

Taxa de aplicagdo hidraulica

A taxa de aplicacdo hidraulica é calculada dividindo-se a vazao do reator pela area
superficial do decantador. Tendo em conta alguns valores de vazdo, calculamos a taxa de
aplicacéo hidraulica dos reatores anaerdbio e aerébio. A Tabela V1.66, a seguir ilustra os

valores obtidos.

Tabela V1.66
Taxas de aplicagdo hidraulica dos reatores anaerdbio e aerobio para diversas vazdes dos
reatores anaerobio e aerdbio.

Q Reator Reator
(L/s)  Anaerébio  Aerdbio
TAH TAH
(m3/m2.h)  (m3m?.h)
0,25 1,48 3,46
0,5 2,95 6,92
0,75 4,43 7,50

1,0 5,90 13,85
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A taxa de aplicacdo de sélidos (TAS) é calculada dividindo-se a carga de solidos
aplicada, associada aos sélidos que saem do reator com vazao igual a soma da vazéo do
sistema com a vazdo de recirculacgéo, (Kg/m®) pela area superficial do decantador (m?).
Neste célculo, apesar da recirculacdo ser descontinua, consideramos uma taxa de
recirculacdo de 25%. Nos periodos em que nédo se realiza a recirculacao, os valores de
TAS sdo 20% menores. Nas Tabelas IV.67 e V.68, apresentamos as TAS associadas aos
reatores anaerobio e aerdbio, respectivamente, para diversos valores de SST (SSRA =
s6lidos em suspenséo no reator anaerobio e SSTA, no reator aerdbio) e de vaz&o.

Tabela V1.67
Taxas de aplicagdo de solidos do reator anaerdbio para diversos valores de SSRA e de
vazao.
Q TAS (Kg/m?.h) R = 0,25
(L/s) SSRA (mg/L)
2.000 3.000 4.000 5.000 6.000
0,25 3,69 5,53 7,38 9,22 11,07
0,5 7,38 11,07 14,75 18,44 22,13
0,75 11,07 16,60 22,13 27,66 33,20
1,0 14,75 22,13 29,51 36,89 44,26

SSRA = s6lidos em suspensdo no reator anaerébio.

Tabela V1.68
Taxas de aplicacdo de solidos do reator aerobio para diversos valores de SSTA e de
vaz4o.
Q TAS (kg/m?.h) R = 0,25

(I/s) SSTA (mg/L)

2.000 3.000 4.000
0,25 8,65 12,98 17,31
0,5 17,31 25,96 34,62
0,75 25,96 38,94 51,92
1,0 34,62 51,92 69,23

SSTA = so0lidos em suspensao no reator aerébio.

As taxas de aplicacdo hidraulicas e de sélidos, verificadas durante o periodo de
coleta de amostras sdo apresentadas na Tabela VV1.69. No calculo dos valores apresentados

nesta tabela utilizamos os valores médios de vazdo, SSRA e SSTA e consideramos a taxa
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de recirculagdo igual & zero, pois durante o periodo de coleta ndo foi realizada a
recirculacdo dos sélidos retidos nos decantadores. Durante o periodo de coleta de
amostras a vazdo do afluente variou consideravelmente, atingindo valores de até 1,5 L/s,
como na segunda corrida, o que resultou em indices maiores de TAH e TAS do que 0s
apresentados nesta tabela.

Tabela V1.69
Taxas de aplicagdo hidraulica e de solidos dos reatores anaerdbio e aerdbio nas
condicdes experimentais verificadas nas varias corridas.

Corrida Q X1 X2 TAH TAS
(L/s) (mg/L)  (mg/L) (m3/m2.h) (Kg/m2.h)
Reator Reator

Ana Ae Ana Ae
12 0,41 6.191 1.065 2,42 5,68 14,98 6,05
22 0,70 5615 239 4,13 9,69 22,78 2,32
32 0,52 4.800 144 3,07 7,20 14,73 1,04
42 0,46 3.379 132 2,71 6,37 9,17 0,84

Ana = reator anaerébio
Ae = reator aerébio

Comparando-se os valores das Tabelas V1.66, VI.67 e VI1.68, que apresentam
possiveis condi¢cdes operacionais, e os da Tabela V1.69, que apresenta os valores de TAH
e TAS associados aos valores médios de vazdo e concentracdo de sélidos durante o
periodo de coletas, com os recomendados pela ABNT, apresentados na Tabela V1.3,
verificamos que apenas para vazoes iguais ou menores que 0,25 L/s, nas Tabelas V1.66,
VI1.67 e VI.68, as taxas calculadas se aproximam das recomendadas, e que, as taxas da
Tabela VI1.69 sdo muito superiores as recomendadas pela ABNT. Por outro lado, os
decantadores utilizados, no sistema em estudo, sdo do tipo de alta taxa, contendo tubos
de PVC de diametro de uma polegada, semelhante ao que € utilizado no tratamento de
agua, que tem uma eficiéncia superior a dos decantadores tradicionais. O
dimensionamento deste decantador estd bem estabelecido, para o tratamento de agua
(VALENCIA, 1973), porém ainda ndo existe uma metodologia, que permita um célculo
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confidvel do ganho de eficiéncia deste, em relagdo ao decantador tradicional, no
tratamento de esgoto. E interessante levar em consideracdo, o fato dos pardmetros
recomendados pela ABNT serem bastante conservativos; ou seja, resultam na construcéo
de decantadores, em diversos casos, muito maiores do que o necessario (VON
SPERLING, 1998).

Foram coletadas amostras nos pontos SX1, SX2, SX3, SX4, SX5 e SX6 através
das quais determinamos as curvas de sedimentacao, as concentracfes de SST, ST, SVT e
SFT, bem como calculamos o indice Volumétrico do Lodo (1VVL) associado a cada ponto.
Nas Tabelas VI1.70 a VI.75 e nos Gréaficos VI.76 a V1.81 (em anexo), apresentamos as
curvas de sedimentac&o associadas aos pontos SX1 a SX6. O indice Volumétrico do Lodo
pode ser calculado de diversas maneiras (VON SPERLING, 1998). Neste trabalho
realizamos o teste, na sua forma mais tradicional, sem agitacdo durante o periodo de
sedimentacdo. Para a execucdo do teste coletamos amostras, em diversos pontos de coleta
dos reatores e as deixamos sedimentar em provetas de dois litros. O indice Volumétrico
do Lodo é definido através da equacéo a seguir:

Lodo sedimentad o0 em 30min (mL/L) x1.000
SSTA (mg/L)

IVL =

onde:

IVL = indice Volumétrico do Lodo (mL/g);

SSTA = sélidos em suspensdo no tanque de aeracdo (mg/L).

Nos reatores anaerdbios o SSTA e substituido pelo SSRA (so6lidos em suspenséo

no reator anaerdbio), que é determinado através da mesma metodologia.
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Tendo em conta as Tabelas VI.70 a VI1.75 e os Gréficos V1.76 a V1.81,
estimamos que os valores do volume de lodo sedimentado em 30 minutos sdo dados

por:

SX1 =580 mL
SX2=1717 mL
SX3 =540 mL
SX4 =138 mL
SX5 =100 mL
SX6 =30 mL

As amostras coletadas nos pontos SX1, SX2 e SX3 apresentaram sedimentacdo
floculenta, devido ao elevado teor de sélidos. Entretanto, a amostra coletada no ponto
SX4 apresentou sedimentacgéo zonal e as SX5 e SX6 apresentaram sedimentagéo discreta.
As amostras coletadas no reator aerébio - SX5 e SX6 - ndo mostraram elevado grau de

clarificacdo no sobrenadante, pois este exibia elevada turbidez.

Tabela VI.70
Curva de sedimentagdo associada a amostra coletada em SX1.
Tempo Volume

(min.) (mL)
0 2.000
3 1.620
5 1.120
10 780
13 710
15 680
20 620
34 540
40 500
46 480
50 480
57 470
60 460

65 460
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Tabela VI1.71
Curva de sedimentagdo associada a amostra coletada em SX2.
Tempo Volume

(min.) (mL)
0 2.000
3 1.980
8 1.920

26 1.780
28 1.740
34 1.680
39 1.640
43 1.610
48 1.570
53 1.540
58 1.510
63 1.480
73 1.400
88 1.360
98 1.320
118 1.270
Tabela VI1.72

Curva de sedimentagdo associada a amostra coletada em SX3.
Tempo Volume
(min.) (mL)

0 2.000
1 1.720
3 1.200
5 1.000
7 900
10 800
18 640
21 600
25 580
31 540
35 520
40 510
45 500
60 460
76 450
85 440

110 430
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Tabela VI1.73
Curva de sedimentacdo associada a amostra coletada em SX4.

Tempo Volume
(min.) (mL)

0 2.000
2 600
7 180
27 140
37 130
47 130
52 130
Tabela VI.74

Curva de sedimenta¢do associada a amostra coletada em SX5.
Tempo Volume
(min.) (mL)

0 2.000
2 140
7 100
27 100
37 100
Tabela VI.75

Curva de sedimentacdo associada & amostra coletada em SXG6.
Tempo Volume

(min.) (ml)
0 2.000
5 30
25 30

35 30
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As amostras coletadas em SX1, SX2, SX3, SX4, SX5 e SX6 foram utilizadas na
determinacédo dos SST, ST, SVT e dos SFT, que podem ser visualizados na Tabela IV.76.
Observando-se os valores de solidos, associados aos varios pontos de coleta, verificamos
que ocorre uma grande variacao, compativel com os dados apresentados na Tabela V.1,
e que os ST sdo maiores do que 0s SST, exceto na amostra associada ao ponto SX1. Neste
ponto, o valor de SST é superior ao valor de ST, o pode ser explicado pela dificuldade de

se homogeneizar adequadamente as amostra antes de tomar a aliquota a ser analisada.

Tabela V1.76
Concentracdo de SST, ST, SVT e SFT das amostras de lodo coletadas em SX1, SX2,
SX3, SX4 e SX5.

Amostra SST ST SVT SFT
(mg/L) (mg/L) (mg/L) (mg/L)
SX1 6.412 5.308 2.447 2.861
SX2 17.956 19.326 8.268 11.058
SX3 5.010 5.073 2.371 2.702
SX4 1.668 2.025 957 1.068

SX5 525 1.393 696 697
SX6 280 1.642 423 1.219

Tendo em conta os valores de volume de lodo sedimentado em 30 minutos e as
concentracdes de SST, associados as amostras coletadas nos reatores, calculamos os VL

de cada amostra de lodo, cujos resultados séo dados a seguir:

IVL de cada amostra:

- SX1 =45 ml/g;
- SX2 =48 ml/g;
- SX3 =54 ml/g;
- SX4 =41 ml/g;
- SX5 =95 ml/g;
- SX6 =54 ml/g.
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Os valores de IVL obtidos demostram que a sedimentabilidade do lodo dos dois
reatores € muito boa, o que permite a utilizacdo de decantadores relativamente pequenos.
E preciso lembrar, entretanto, que os teores de sdlidos do lodo do reator aerdbio se
mostraram muito baixos e devem aumentar muito com o aumento do decantador,

resultando provavelmente em dados muito diversos dos obtidos.

Utilizando-se uma metodologia simplificada da teoria do fluxo de sélidos (VON
SPERLING & FROES, 1998) e os dados de VL, expressos anteriormente, calculamos
os valores maximos de TAH e de TAS, para os dois reatores. Esses sdo apresentados
nas Tabelas V1.77 e V.78, para o reator anaerobio e para o reator aerobio

respectivamente.

Tabela VI.77
Valores maximos para a Taxa de Aplicacdo Hidraulica (TAH) e Taxa de Aplicacdo de
Sélidos (TAS) em funcdo dos SSRA, para o reator anaerobio.

SSRA TAH TAS
(mg/l) (m3/m?.h) (Kg SS/m?.h)
R =0,25
2.000 5,83 18,82
3.000 4,45 15,83
4.000 3,40 13,32
5.000 2,59 11,21
6.000 1,98 9,43
Tabela V1.78

Valores méximos para a Taxa de Aplicacdo Hidraulica (TAH) e Taxa de Aplicagéo de
Solidos (TAS) em funcdo dos SSRA, para o reator aerdbio.
SSTA TAH TAS TAS
(mg/l) (m3/m2.h) (Kg (Kg
SS/m?.h) SS/m?.h)
Sed. Otima  Sed. Boa

2.000 5,83 18,82 12,72
3.000 4,45 15,83 9,96
4.000 3,40 13,32 7,79

No célculo da TAS considerou-se R=0,25.
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Na avaliacdo da Taxa de Aplicacdo de Solidos, do decantador do reator aerdbio,
considerou-se que a sedimentabilidade do lodo varia de 6tima a boa, de acordo com a
variacdo dos dados experimentais. Comparando-se os valores das Tabelas IV.77 e IV.78
com aqueles das Tabelas 1V.66, 1V.67 e 1V.68, que refletem as condi¢bes operacionais
atuais, verificamos que, apenas para valores de vazao inferiores a 0,5 L/s o decantador do
reator aerdbio tem um tamanho adequado. Em relacéo ao decantador do reator anaerobio,
constatamos que os valores de TAH atuais sdo adequados para concentracdes de SSRA
de no maximo 2.000 mg/L e os valores de TAS sdo adequados apenas para valores de

SSRA de no maximo 3.000 mg/L e vazdes de no maximo 0,5 L/s.
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VII - Comparagéo entre os Processos de Tratamento de Esgotos: Valo Tradicional,

Valo Cynamon-Roque e Lodo Ativado

VII.1 - Valo Tradicional

O valo tradicional apresenta tempos de residéncia entre 1 e 3 dias (AZEVEDO
NETO, 1969). De acordo com Jorddo, 1995 o tempo de residéncia adotado depende do

critério de dimensionamento. Pelo critério da carga volumétrica de 0,225 kg de DBOs/

m?3.dia, considerando como substrato o esgoto doméstico, 54 g de DBOs/ hab.dia,
teriamos um tempo de residéncia de 1,6 dias (JORDAO, 1995). Entretanto, 0 mesmo
autor recomenda um valor de referéncia de 60 horas para o tempo de residéncia, cerca de
2 dias. Atualmente, considera-se o valo de oxida¢do como uma variante do processo de
lodos ativados com aeracdo prolongada. Deste modo, o tempo de residéncia varia de 16

a 24 horas.

O consumo de energia, dos valos tradicionais, esta compreendido entre 18
kwh/hab.ano, média na Holanda, e 25 a 30 kwh/hab.ano, nos Estados Unidos, de acordo

com Gondim, 1976. Outra forma de se calcular o consumo de energia é utilizar a

recomendacdo da Norma da ABNT (ABNT - NB - 570, 1990) de 2,5 kg O»/ kg DBOs e
considerar o consumo de energia dos aeradores em torno de 1,8 a 2,4 kg O2/ kwh

(JORDAO, 1995). A titulo de comparagéo calculamos o consumo de energia, associada
a aeracdo e movimentacdo do esgoto dentro do reator, de um valo que recebe uma carga
de esgoto domestico com vazdo de 2 litros/segundo e de 4 litros/segundo,

respectivamente.

Supondo-se uma concentracdo no afluente do valo de 400 mg DBOs/L, teriamos:

2 L/s=172.800 L/dia
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L mg DBOs kg kg DBOs
172.800—— x 400 X = 69,12
dia L 10° mg dia
kg O2 kg DBOs kg O2
25— x6912—— = 172,80
kg DBOs dia dia

Supondo-se 1,8 kg O2/kWh, temos:

kg O2 kWh kWh
172,80 X = 96
dia 1,8 kg O dia

Supondo-se 2,4 kg O2/kWh, temos:

kg O2 kWh kWh
172,80 X =72
dia 2,4 kg Oy dia

Supondo-se uma contribui¢édo de 150 L/hab.dia, temos:

L hab.dia
172.800 X = 1.152 hab.
dia 150 1

O consumo de energia por habitante é dado por:
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96 kWh/dia

= 0,083 kWh/dia.hab.
1.152 hab.
72 kWh/dia

= 0,063 kWh/dia.hab.
1.152 hab.

Se o valo recebesse 4 L/s, a carga organica do afluente dobraria, 0 consumo de
energia também dobraria, mas o0 consumo de energia por habitante se manteria inalterado,
pois a populacdo atendida também dobraria. Na realidade, de maneira geral, quando se
dobra a poténcia de uma bomba, o consumo de energia dessa ndo chega a dobrar, pois a
eficiéncia aumenta com a poténcia. O aumento de eficiéncia com a poténcia varia de

acordo com o tipo de bomba.
E importante ressaltar que no valo, quando ocorre nitrificacdo, verifica-se um

consumo de maior quantidade de oxigénio, e, portanto, de energia, 0 que nao foi
considerado no caso estudado.

VI1.2 - Valo Cynamon-Roque

VI11.2.1 - Introducéo

O valo Cynamon-Roque apresenta em relacdo ao valo tradicional inUmeras

vantagens, entre as quais destacamos (CYNAMON, 1989):

- ndo emite aerossois, pois 0s valos sao fechados;
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- ndo utiliza rotores, mas ao invés destes, utiliza bombas centrifugas, de manutencéao

simples e de baixo custo;

- a principal unidade do processo é a anaerdbia, sendo desta forma o processo mais
adequado para efluentes com elevada carga organica;

- pode ser implantado em espacos reduzidos, aproveitando, até mesmo, espagos em

devaos, onde outros processos ndo podem ser implantados;

- necessita de pouco espaco, pois este processo utiliza tempos de residéncia menores do

que os apresentados pelos valos de oxidacédo classicos;

- arecirculacéo pode ser continua, na forma original, com a utilizacdo de um dispositivo
simples, que permite a fixacdo do percentual dos sélidos recirculados e da taxa de

recirculacao;

- apresenta notaveis reducdes de nitrogénio e fosforo.

Os tempos de detencdo hidraulica, recomendados para o valo Cynamon-Roque,
foram apresentados no Capitulo VI e correspondem respectivamente a 5 a 8 horas para a
unidade anaerdbia e 2 a 4 horas para a unidade aerébia. Assim sendo, verificamos que o
valo Cynamon-Roque é comparavel ao processo de lodo ativado convencional, em

relacdo ao tempo de detencéo hidraulica.
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VI11.2.2 - Calculo do Consumo de Energia do Valo Cynamon-Roque, Baseado

no Consumo das Bombas Instaladas na Unidade Piloto

Tendo por base a unidade construida, os dados obtidos experimentalmente, a
medida do consumo atual de energia e duas condicdes de vazéo - 2 e 4 L/s - ,calculamos
0 consumo de energia para tratar esgoto doméstico. Neste célculo, desprezamos o
consumo de energia associado a recirculagdo do lodo, por entender que este € muito
menor do que o associado a movimentacao do esgoto e a aeracdo. Os tempos de detencao
hidraulica associados as vazdes de 2 e 4 L/s, sdo bastante reduzidos, considerando a
configuracdo atual dos valos, 132 e 66 minutos. Entretanto como a perda de carga nos
trechos retos dos condutos quadrados de concreto € muito pequena, pode-se aumentar
bastante 0 comprimento ou a altura e a largura destes sem alterar significativamente as
perdas de carga e assim aumentar os tempos de detencdo hidraulica de forma que os

tempos de detencdo associados a 2 e 4 L/s sejam respectivamente 8 e 4 horas.

O valo utiliza duas bombas centrifugas de rotor aberto, marca WORTHINGTON,
modelo 6 DBE 114, uma de 7,5 HP, no reator anaerdbio, e outra de 10 HP, no reator
aerobio. A poténcia consumida por estas bombas foi medida através de um medidor
registrador totalizador de consumo de energia, marca NANSEN, modelo PN57-G,
trifasico, com capacidade maxima de 120 A e aprovado pelo INMETRO n° 143/1997.

O medidor foi instalado, inicialmente, com o objetivo de medir a poténcia
consumida, apenas pela bomba do reator anaerdbio, obtendo-se um consumo de 2,292
kWh/hora, em média, num periodo de 24 horas. Durante varias semanas, 0 medidor foi
utilizado para medir o consumo de energia das bombas dos reatores anaerobio e aerébio,
obtendo-se um consumo de 6,0075 kWh/hora, em meédia, que equivale a um consumo
diario de 144,18 kwh.

Consumo de energia diario por habitante:
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-vazdode 2 L/s -

Conforme célculo anterior, 2 L/s equivale a uma populacéo de 1.152 habitantes.

Deste modo, o consumo por habitante € dado por:

144,18 kWh/dia kWh
= 0,125
1.152 hab. hab.dia

-vazaode 4 I/s -

De forma andaloga ao célculo para 2 L/s, obtemos:

144,18 kWh/dia kWh
= 0,063
2.304 hab hab.dia

Neste calculo consideramos que o consumo de energia das bombas independe da
vazdo do afluente dos valos, que ¢ uma aproximacgdo bastante razodvel, pois estas
movimentam todo o liquido dos valos (que é sempre o mesmo). Os valores obtidos
mostraram-se elevados em relacdo aos do valo tradicional para vazao de 2 L/s, entretanto,
temos razdes para acreditar que estes valores poderiam ser muito menores, entre as quais

destacamos:

- nos valos tradicionais a maior parte da energia consumida pelos rotores, ou escovas,
estd associada & aeracdo e a menor parte desta é usada na movimentacdo do liquido,
enquanto no valo Cynamon a principal unidade de tratamento é anaerobia (ndo havendo
aeracdo) e, portanto s6 gasta energia com a movimentacdo do liquido. Alem disso, €
preciso reconhecer que as bombas tém maior eficiéncia na movimentacéao de liquidos em
um canal do que rotores. Deste modo, o consumo de energia da unidade anaerdbia deve

corresponder a menos da metade da energia consumida em um valo;



163

- na unidade aerdbia, onde a bomba gasta energia com a aspiracao de ar, a demanda por

ar é pequena, uma vez que a maior parte da DBOs € satisfeita na unidade anaerdbia. Os
valores obtidos de OD (oxigénio dissolvido) no efluente do valo aerébio, de 5 a 6 mg/l,
sd0 muito superiores ao recomendado nos processos aerobios. Deste modo, a bomba
poderia ter uma poténcia muito menor. Neste caso, o ar deveria ser introduzido por um
soprador de pequena poténcia ou por um compressor, de modo a se obter uma
concentragdo de oxigénio de cerca de 1 mg/L;

- as perdas de carga nos canais do valo Cynamon-Roque sdo um pouco maiores do que
as de um valo tradicional, pois os condutos quadrados tem apenas 40 cm de largura e séo
pressurizados. Entretanto, as perdas de carga nos canais sdo pequenas em relacdo as
perdas localizadas: nos tubos de 200 mm, de alimentacdo e recalque das bombas do
sistema de transferéncia do efluente do conduto externo para o interno, através de valvula
de borboleta de 200 mm, e do sistema de transferéncia do efluente do conduto interno
para o externo, através de outra valvula de borboleta de 200 mm. As perdas de carga
localizadas poderiam ser reduzidas, transferindo-se o efluente do conduto interno, para
0 externo, através de uma valvula gaveta (tipo comporta) de 400 mm. Esta valvula seria
instalada na parede, entre 0 conduto interno e o externo, proximo do trecho onde este
canal tem sua altura reduzida, para auxiliar o trabalho de suc¢do das bombas. Como
estas bombas sdo mais eficientes do que os rotores, ha movimentagdo dos liquidos, as
perdas de carga dos condutos, bem como as localizadas, ndo devem resultar em consumo
de energia maior no valo Cynamon-Roque quando comparado com os valos tradicionais.
No caso da unidade anaerdbia, os condutos podem ser operados a pressdo atmosfeérica,

reduzindo-se o consumo de energia das bombas;

- deveriam ser empregadas bombas hélico-centrifugas ao invés de bombas centrifugas,
pois as heélico-centrifugas geram grandes vaz0es e elevam pouco a pressdao nas
tubulacdes; sendo indicadas para pequenas alturas manométricas (até 20 metros), ao
passo que as centrifugas sdo indicadas para grandes alturas manométricas e vazdes

médias;

- 0s parametros cinéticos utilizados no calculo do consumo de energia do valo Cynamon-
Roque (vazd@es e cargas que este poderia receber), foram obtidos através de extrapolagdo
de condi¢bes de operacdo distantes do ideal, principalmente devido a impossibilidade de
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recircular adequadamente os lodos ativados, 0 que nos permite antever que em outras
condicdes de operacdo, este valo poderia receber vazées muito superiores ou tratar

despejos com maior concentracdo de matéria organica.

As bombas utilizadas ndo foram as determinadas no projeto inicial, pois devido a
dificuldades financeiras ndo foi possivel compra-las, e a Worthington, em apoio ao
projeto, gentilmente doou bombas com outra especificacdo, mais potentes do que as

especificadas.

Tendo em conta que, no valo Cynamon-Roque o processo de degradacédo
anaerdbio é o principal responsavel pelo tratamento, concluimos que este valo deve ser
altamente eficiente para tratar despejos industriais de elevada carga organica
biodegradavel (DBOs), tais como vinhoto, residuos da inddstria de lacticinios, da
indUstria da pesca e outros, que sdo despejos frequentemente tratados através de processos
anaerobios (JORDAO, 1995).

VI11.2.3 - Célculo do consumo de energia das bombas, do reator anaerobio,
adequadas a unidade piloto

Calculamos a poténcia das bombas adequadas ao valo Cynamon-Roque, levando
em consideracao as condigdes de operacdo e as perdas de carga dos reatores anaerobio e

aerébio.

A poténcia de uma bomba é dada pela equacéo:

QxHxy
P = (VIL1)
75 X"

onde:

P = poténciaemc.v.;
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y = peso especifico do liquido bombeado (4gua ou esgoto: 1000 Kg/m®);
Q = vazdo da bomba, em m®/s;
1 = rendimento global da bomba;

1 = nmotor + nbomba

Para evitar o depdsito de lodo nos condutos quadrados de concreto, devemos ter
v >0,3 m/s. Por outro lado, para 0 consumo de energia nao ser excessivo, devemos ter v
<0,4 m/s. Normalmente, para evitar um consumo excessivo de energia, utiliza-se a bomba
que atenda as necessidades do processo com 0 menor consumo de energia, no caso uma
vazdo de 0,3 m/s seria adequada. A titulo de comparacdo, neste trabalho, calculamos o
consumo de energia associadoav =0,3m/seav =0,4 m/s.

Sabendo-se que:

Q=VxS=V=Q/A

S = area dos canais dos reatores = 0,16 m?

Para 0,3 m/s temos:

Q=0,3m/s x 0,16 m? = 0,048 m?s;

Para 0,4 m/s temos:

Q=0,4m/sx 0,16 m? = 0,064 m?s.

Célculo da altura manométrica da bomba do reator anaeréhio

H = H elevacédo + H perdas de carga

No caso H elevacdo =0
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Célculo das perdas de carga

Trecho reto dos canais do reator anaerobio:

4 canais de 14,60 m =58,40 m

Neste calculo supomos que os condutos quadrados operem em regime de conduto

forcado.

A férmula de Darcy é dada por:

L x V2
hf = f—— (VIL.2)
D x2¢g

onde:

h¢ = perda de carga, em metros;

f = coeficiente de atrito, adimensional;

V = velocidade, em m/s;

g = aceleracéo da gravidade igual a 9,8 m/s?;
L = comprimento, em metros;

D = diametro hidraulico equivalente, em metros.

O coeficiente de atrito é funcdo do nimero de Reynolds (Re), que € dado por:

VxD
Re = — (VIL3)

onde:

v = viscosidade cinematica, em m?/s;
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0s outros termos sdo definidos como anteriormente.

D = 2xRy
Ru? = Sin
onde:

Rn = raio hidraulico equivalente, em metros;

S = 4rea molhada, em m?.

No caso, verifica-se que:

S = 0,16 m?
0,16

Ru* = = 0,05093 m
T

Ry = 0,2257 mou 22,57 cm
D=2xXxRy=045m

Tendo em conta a viscosidade cinematica da agua a 20° C, para se calcular o pior

caso, que é igual a 1,007 x 10® m?/s, temos:

0,3x 0,45

V = 03m/s = Re = ~ 134.062
1,007 x 10
0,4 x 0,45

V =04m/s = Re = ~ 178.749

1,007 x 10°®
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Tomando k = 0,0007 m, rugosidade absoluta, da Tabela 15.1 do Manual de
Hidraulica do Azevedo Neto (1988), que é o valor médio para concreto bem acabado,

calculamos a rugosidade relativa dos condutos quadrados (representada pela letra grega

€).

0,0007
e = — = 0,0016
0,45

O coeficiente de atrito - f - da formula de Darcy (V.3), foi calculado para as duas
velocidades, tendo em conta o nimero de Reynolds, a rugosidade relativa e a equacgéo de
Colebrook (AZEVEDO NETO & ALVAREZ, 1988), que apresentamos a segulir:

1 —-2I0g[ k 251

JE

O coeficiente de atrito foi estimado através do Grafico de Moody (MACYNTIRE,
1980) e depois calculado através da equacédo (V11.4), que é a mais adequada para regimes

transientes e plenamente turbulentos.

Deste modo, temos:

V =0,3m/s = Re = 134.062 f=0,02344
e =0,0016
58,40 x (0,3)?
he = 0,02344 = 0,014 m
045x2x09,8
V =0,4m/s = Re = 178.749 f=0,0231
e =0,0016
58,40 x (0,4)?
he = 0,0231 = 0,024 m

0,45x2x9,8
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Caélculo da perda de carga devido as curvas no valo

Curva externa: duas de 90°

D = 0,45 m e Re > 50.000, portanto, temos:

K =0,4 da tabela de K do AZEVEDO NETO (1988).

K V2 0,4 x (0,3)?
V=03m/s= hf = 2X—— = 2X————— = 0,004 m
2x9,8 2x9,8
K V? 0,4 x (0,4)?
V=04m/s= hf = 2X—— = 2X————— = 0,00/ m
2x9,8 2x9,8

Curva interna: duas de 90°

D = 0,45 m e Re > 50.000, portanto, temos:
K =0,9 da tabela de K do AZEVEDO NETTO (1988).

K V2 0,9 x (0,3)2
V=03m/s= hf = 2x— = 2x—— = 0,008m
2%9,8 2x9,8
K V2 0,9  (0,4)?
V=04mis= hf =2x——  =2x—— = 0015m
2x9,8 2%9,8

Célculo da perda de carga nas reduces trapezoidais dos condutos quadrados do
valo



170

No caso, as medidas do trapézio, sdo dadas por:

B=0,4m
b=0,2m
h=05m

Através da tabela de K, do AZEVEDO NETO (1988), verificamos que K = 0,15
para uma reducdo gradual. Na equacao de perda localizada temos que utilizar a

velocidade da menor secao, que calculamos a seguir:

S$=0,2x0,2=0,04 m2
V =0,3m/s = Q = 0,048 m3/s

K V2 0,15 x (1,2)?
= = 0,011 m
2%x9,8 2%x9,8

hf
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V =0,4m/s = Q =0,064 m%s

0,064
V=————=16m/s
0,04
K V2 0,15 x (1,6)?
hf = = = 0,020 m
2x9,8 2x9,8

Como sdo quatro reducdes, temos:

V=0,3m/s= hf=4x0,011=0,044m

V=0,4m/s= hf=4x0,020 =0,080 m

Caélculo da perda de carga devido a saida dos condutos quadrados

Tendo em conta os valores de K, recomendados pelo Azevedo Neto, adotou-se K
= 0,1, devido a reducdo ser gradual na saida dos canais.

A velocidade no tubo de 200 mm € dada por:

V=03m/s=Q=0048m%seRyu=0,1m

Q 0,048
V= = = 1,53 m/s
nR? n x (0,1)

V=04m/s=0Q=0,064m%seRu=0,1m

Q 0,064
V= = = 2,04 m/s
nR? n x (0,1)?
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Por haverem duas saidas, temos:

K V? 0,1 x (1,53)?
V=03m/s= hf = 2X— = 2X = 0,024 m
2x9,8 2x9,8
K V? 0,1 x (2,04)?
V=04m/ls=hf = 2X — = 2X = 0,042 m
2x9,8 2x9,8

Caélculo da perda de carga devido a entrada nos condutos

Tendo em conta a tabela de valores de K, do AZEVEDO NETTO (1988),
verificamos que K = 0,5 para entrada com reducdo. Assim sendo, sabendo-se que sao
duas entradas e utilizando-se os valores de velocidade nos tubos de 200 mm, calculados

anteriormente, temos:

K V2 0,5 X (1,53)?
V=03m/s= hf = 2X— = 2Xx = 0,119 m
2x9,8 2x9,8
K V2 0,5 x (2,04)?
V=04m/ls= hf = 2X— = 2X = 0,212 m
2x9,8 2x9,8

Caélculo da perda de carga devido as valvulas gaveta

Considerando-se que todas as valvulas gaveta operam totalmente abertas, que elas
tem 200 mm, verificamos, na tabela do AZEVEDO NETTO (1988), que K = 0,2. Como

sdo duas valvulas gaveta, temos:

V =0,3 m/s no conduto = V = 1,53 m/s no tubo de 200 mm



173

K V2 0,2 x (1,53)?
hf = 2X—— = 2x = 0,048 m
2%x9,8 2%x9,8

V = 0,4 m/s no conduto = V = 2,04 m/s no tubo de 200 mm

K V2 0,2 X (2,04)2
hf=2x— =2x = 0,084 m
2%9,8 2%9,8

Célculo da perda de carga devido a valvula borboleta

Considerando-se que a valvulas borboleta opera totalmente aberta, que ela tem
200 mm, verificamos, na tabela do AZEVEDO NETTO (1988), que K = 0,3. Como séo
duas vélvulas borboleta, temos:

V =0,3 m/s no conduto = V = 1,53 m/s no tubo de 200 mm

K V2 0,3 X (1,53)2
hf = = = 0,036 m
2%9,8 2%9,8

V = 0,4 m/s no conduto = V = 2,04 m/s no tubo de 200 mm

K V2 0,2 X (2,04)2
hf = = = 0,064 m
2x9,8 2%9,8

Caélculo da perda de carga nos tés de 200 mm

Tendo em conta a tabela do AZEVEDO NETTO (1988), de comprimento

equivalente, temos:
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tés de passagem direta = Leq =4,3m

3tes=Leq=3x43m=129m

tés de saida transversal = Leq = 13,0 m

2tts=Leq=2x4,3m=26,0m

Os tés sdo de ferro fundido e k = 0,0004 m (valor médio), através da tabela do
AZEVEDO NETTO (1988), deste modo, utilizando-se a formula de Darcy no célculo da
perda de carga, temos:

0,0004
e = ——— = 0,002
0,2

V =0,3 m/s no conduto = V = 1,53 m/s no tubo de 200 mm

V D 1,53x 0,2
Re = = ~ 303.873
v 1,007 x 10°
f = 0,024
38,9 x (1,53)2
ht = 0,024 = 0,558 m
0,2x2x9,38

V = 0,4 m/s no conduto = V = 2,04 m/s no tubo de 200 mm

VD 2,04x0,2
Re = = = 405.164
v 1,007 x 10°
f = 0,0239
38,9 x (1,53)2
he = 0,0239 = 0,987 m

0,2x2x9,8
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Célculo da perda de carga associada as trés curvas de 90°, de 200 mm em ferro

fundido e de pequeno diametro

Através da tabela de comprimento equivalente do AZEVEDO NETTO (1988),
verificamos que Leq = 5,5 m.

Tendo em conta os mesmos valores de Re e € do célculo dos tés, e o fato de

haverem trés curvas, temos:

V = 0,3 m/s no conduto quadrado

5,5 X (1,53)2
he = 3x0,024 = 0,237 m
02x2x9,38

V = 0,4 m/s no conduto quadrado

5,5 X (2,04)?
he = 3x0,0239 = 0,420 m
0,2x2x9,38

Célculo da perda de carga total
Perda de carga (m)

V =0,3m/s V =0,4m/s
Trecho reto do canal 0,014 0,024
Curva externa no canal 0,004 0,007
Curva interna no canal 0,008 0.015
Reducéo no canal 0,044 0,080
Entrada no canal 0,119 0,212
Saida do canal 0,024 0,042
Vélvulas gaveta 0,048 0,084
Valvula borboleta 0,036 0,064
Tés 0,558 0,987
Curvas de 90° de 200 mm 0,237 0,420

Total (m) 1,092 1,935
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Célculo da poténcia das bombas

Tendo em conta a Equacéo (VI11.1) e as alturas manométricas nas duas condicdes

de vazao, temos:

V =0,3 m/s = 0,048 m%s, H = 1,092 m e adotando-se n = 60 % (0,6)

0,048 x 1,092 x 1000
P = ~ 1,165 cv
75x0,6

Empregando por medida de seguranca um fator de 20 %, obtemos:

P=12x1,165=1,398cv=142HP

V =0,4 m/s = 0,064 m%s, H = 1,935 m e adotando-se n = 60 % (0,6)

0,064 x 1,935 x 1000
P = ~ 2,752 cv
75x 0,6

Empregando por medida de seguranga um fator de 20 %, obtemos:

P=12x2,752=3,302cv=335HP

Este calculo demostra que o reator anaerobio, na sua configuracao atual, poderia
utilizar uma bomba de apenas 1,5 HP ao invés da bomba de 7,5 HP, atualmente instalada.
Por outro lado, a utilizagdo de uma valvula ou comporta artesanal de aco ou fibra de vidro,
para permitir o fluxo do conduto interno ao externo, evitando-se a passagem pela reducéo,
pelos tubos de 200 mm e pela valvula borboleta, resultaria numa grande reducdo nas
perdas de carga localizadas. O célculo da altura manométrica total da bomba do reator

anaerobio, tendo em conta a modificacdo no fluxo é apresentado a seguir.
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De forma a simular a perda de carga na comporta artesanal de 400 mm, foi

calculada a perda de carga de uma valvula gaveta de 400 mm.

Tendo em conta a tabela de comprimentos equivalentes do AZEVEDO NETO
(1988), por extrapolacdo verificamos que Leq = 2,75 m. Como as velocidades no canal

sdo de 0,3 m/s ou 0,4 m/s, as perdas de carga associadas a 2,75 m séo despreziveis.

A reducdo nas perdas de carga € dada por:

Perda de carga (m)

V =0,3m/s V =0,4 mls
2 Reducdes 0,022 0,040
1 Entrada no canal 0,060 0,106
1 Saida do canal 0,012 0,021
Vélvula borboleta 0,036 0,064
2 Tés de saida transversal 0,373 0,660
Reducéo Total (m) 0,503 0,891

Subtraindo-se os valores de perda de carga das alturas manométricas totais, temos:

V=0,3m/s=H=1,092-0,503 =0,589 m
V=04m/s=H=1935-0,891=1,044 m
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Célculo da poténcia das bombas

Tendo em conta a Equacéo (VI11.1) e as alturas manométricas nas duas condicdes

de vazao, temos:

V =0,3 m/s = 0,048 m%s, H = 0,589 m e adotando-se n = 60 % (0,6)

0,048 x 0,589 x 1000
P = =~ 0,628 cv
75x0,6

Empregando por medida de seguranca um fator de 20 %, obtemos:

P=12x0,628=0,754 cv=0,76 HP

V = 0,4 m/s = 0,064 m*/s, H = 1,044 m e adotando-se 1 = 60 % (0,6)

0,064 x 1,044 x 1000
P = ~ 1,485 cv
75x0,6

Empregando por medida de seguranga um fator de 20 %, obtemos:

P=12x1,485=1,782cv=181HP

VI11.2.4 - Célculo do Consumo de Energia das Bombas, do Reator Aerobio,

Adequadas a Unidade Piloto

O célculo das perdas de carga localizadas e nos condutos do reator aerébio é
semelhante ao do reator anaerébio, mas € preciso considerar 0 consumo de energia

associado a introducdo de ar.
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Caélculo da quantidade de ar necessario ao reator aerobio

Tendo em conta a Norma da ABNT (ABNT - NB - 570, 1990) de 2,5 kg O/ kg

DBOs, e supondo uma DBOs de 400 mg/I, no afluente do reator anaerdbio, temos:

Vazao de 4 L/s

L mg mg
4— x 400 de DBOs = 1.600
S L S

de DBOs

Supondo, de forma conservativa, uma redu¢do da DBOs na unidade anaerdbia de

70 %, restariam 480 mg/s de DBOs, para serem tratados na unidade aerobia.

Volume de ar necessario ao reator aeréhio:

g 02 mg DBOs mg O2 902
25— x480——— = 1200 ——— = 172
g DBOs S S S
Sabendo-se que:
-p O, = 1,357 Kg/m®a 20° C;
- 0 volume de O3 no ar corresponde a 20 % do total.
A vazdo volumétrica de O3 e dada por:
Kg m? m?3
V Oyls = 1,2x10° X = 8,843x10% ——
S 1,357 Kg S



180

m?3 m?3

VArls = 8843x10% — x 5 = 4422x10° —
S S

Caélculo da perda de carga associada ao fluxo de ar pelo cano de PVC, ligado ao

venturi

Apesar do ar ser um fluido compressivel, ele pode ser tratado como se fosse
incompressivel quando a perda de carga € pequena comparada a pressao no tubo
(BENNETT & MYERS, 1978). Neste caso é usual utilizar a férmula universal
modificada, considerando a velocidade méssica como constante ao invés da velocidade,
COMO expressa a seguir:

L x G
hf=f— (VIL2)
D x 29 p?

onde:

ht = perda de carga, em metros;

f = coeficiente de atrito, adimensional;

G = velocidade massica, em Kg/m? s;

g = aceleracéo da gravidade igual a 9,8 m/s?;

L = comprimento, em metros;

D = didmetro hidraulico equivalente, em metros;

p = densidade, em Kg/m®.

O tubo de PVC tem diametro de 1 polegada, portanto D = 2,54 cm = 0,0254 m.

p Ar =1,201 Kg/m® a 20° C
v Ar=151x10°m?s
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A velocidade no tubo de 25,4 mm é dada por:

0,0254
Q=4422x10%m¥seRi=——— m
2

Q 4,422 x 107
V= = = 8,73 m/s
TR 7 x (0,0254/2)?

8,73 x 0,0245
V = 8,73m/s = Re = = 14.685
1,51 x 10°

Através da formula de Von Karman para tubos lisos, obtida de AZEVEDO
NETTO (1988), temos:

1
— = 2log (Re [f)-08

T

Por tentativas, obtemos f = 0,028, e tendo em conta que L = 1 metro de tubo,

temos:

Kg m Kg
=pV =1201—x873—— = 10,48
m?3 s m2.s
0,028x1x (10,48)?
he = = 4,28 mdear

0,0254 x 2 x 9,8 x (1,201)?
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p Ar 1,201
= 4,28 x—— = 0,005 m de 4gua
p H20 998,23

4,28 mde ar x

Célculo das perdas localizadas

trés cotovelos de 90° do AZEVEDO NETTO (1988) Leq=0,7m = 3x0,7=2,1m
registro de gaveta parcialmente aberto do AZEVEDO NETTO (1988) Leq=0,8m
Portanto, Leq=2,1+0,8=2,9m e hf = 29x0,005=0,0145m

hf = 0,005 + 0,0145 =0,0195 m

Tendo em conta a equacdo de conservacdo de energia, dada a seguir calculamos a

perda de carga associada a introducgéo de ar no reator:

AP V2
total = AZ +

Y 29

+ hf

No caso, temos:

AZ =0
V? (8,73)°
= = 3,888 mde ar
29 2x9,8
p Ar
3,888 mde ar x = 0,005 m

p H0
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Deste modo, obtemos:

AP
total = 0,005+ 0,0195 = 0,0245m

Um venturi, que através do qual se possa ter uma pressao negativa (menor do que
a atmosférica) de 0,0245 m, causa uma perda de carga de cerca de 1,5 m no sistema de

bombeamento.

As perdas de carga no reator anaerdbio, associadas a passagem do esgoto nos
canais e nos tubos e valvulas de 200 mm é semelhante a do reator anaerdbio, pois apesar
do reator possuir condutos quadrados mais curtos estes pouca influéncia tem no calculo
da perda de carga. Deste modo, podemos considerar as perdas de carga do reator
anaerobio como representativas do reator aerobio, sem levar em conta a perda de carga

associada a introducéo de ar.

Célculo da poténcia das bombas

Tendo em conta a Equacéo (VI11.1) e as alturas manométricas nas duas condicdes

de vazao, temos:

V =0,3m/s=0,048 m%s, H=0,589 +1,5m = 2,089 m e adotando-se n = 60 %
(0.6)

0,048 x 2,089 x 1000
P = = 2,228 cv
75%0,6

Empregando por medida de seguranca um fator de 20 %, obtemos:

P=12x2228=2,674cv=271HP
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V=04m/s=0,064m%s,H=1,044+15m =2544me
adotando-se n = 60 % (0,6)

0,064 x 2,544 x 1000
P = ~ 3,618 cv
75x0,6

Empregando por medida de seguranga um fator de 20 %, obtemos:

P=1,2x3,618=4,342 cv = 4,40 HP

A poténcia total consumida nos dois reatores é dada por:

V=03m/s, P=0,76 HP + 2,71 HP = 3,47 HP

Sabendo-se que 1 HP = 746 watts, temos:

0,746 kwh
3,47 HP x = 2,589 kW
1HP

Em 24 horas o consumo é de 2,589 kW x 24 horas = 62,127 kWh/dia

V=04m/s, P=181HP + 4,40 HP = 6,21 HP

Sabendo-se que 1 HP = 746 watts, temos:

0,746 kWh
6,21 HP x = 4,633 kW
1HP

Em 24 horas o consumo é de 4,633 kW x 24 horas = 111,19 kWh/dia
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Consumo de energia diario por habitante:

V =0,3 m/s = 0,048 m3/s

-vazdode 2 L/s -

Conforme célculo anterior, 2 L/s equivale a uma populacéo de 1.152 habitantes.

Deste modo, o consumo por habitante € dado por:

62,127 kWh/dia kWh
= 0,054
1.152 hab. hab.dia

-vazaode 4 L/s -

De forma anéaloga ao célculo para 2 L/s, obtemos:

62,127 kWh/dia kWh
= 0,027
2.304 hab hab.dia

V = 0,4 m/s = 0,064 m3/s

-vazdode 2 L/s -

Conforme célculo anterior, 2 L/s equivale a uma populagdo de 1.152 habitantes.
Deste modo, o consumo por habitante é dado por:
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111,19 kWh/dia kWh
= 0,097
1.152 hab. hab.dia

-vazaode 4 L/s -

De forma anéloga ao célculo para 2 L/s, obtemos:

111,19 kWh/dia kWh
= 0,048
2.304 hab hab.dia

No célculo realizado do consumo de energia, associado a introducdo de ar no
reator aerdbio, que consideramos uma reducdo da matéria organica biodegradavel, na
unidade anaerobia, de apenas 70 %, o0 que representa o pior caso possivel. De maneira
geral, as reducdes da DBO e da DQO na unidade anaerobia sdo da ordem de 90 %, o que

resulta em um consumo de energia menor do que o calculado.

A utilizacdo de um soprador ou compressor, em lugar de uma bomba, resultaria
em um consumo de energia muito menor e aumentaria a vida Util da bomba do valo

aerobio.

VI11.3 - Lodo Ativado

O processo de lodo ativado apresenta tempos de detencdo que variam de 1 a 2
horas, no processo de alta capacidade, e de 16 a 24 horas, no de aeracdo prolongada. O
processo convencional, que é a variante mais utilizada, apresenta um tempo de detencao

de 4 a 6 horas (JORDAO, 1995). De acordo com AZEVEDO NETO (1969), o tempo de

detencéo, para a mesma variante, depende da DBOs da agua residuaria e varia de um pais
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para outro. Deste modo, o tempo de residéncia e outros parametros de projeto variam

consideravelmente com a variante do processo e com a pratica do local.

O consumo de energia no processo de lodo ativado varia bastante em funcao do
tempo de detencéo e da idade do lodo, que por sua vez depende principalmente da variante
do processo, e do sistema de aeracdo empregado. A seguir faremos o calculo do consumo
de energia de uma unidade de aeracdo prolongada. O processo convencional apresenta
um consumo de energia menor do que o de aeracdo prolongada, entretanto, utiliza duas
unidades operacionais adicionais: um decantador primario e um biodigestor, o que torna
0 controle do processo mais complexo. Deste modo, entendemos que o processo de lodo
ativado com aeracdo prolongada é comparavel ao valo Cynamon-Roque no controle

operacional.

No processo dos lodos ativados com aeracdo prolongada, a massa de ar a ser
fornecida deve ser igual ou superior a 2,5 vezes a carga de DBO aplicada (ABNT, NT-
570, 1990).

O consumo de energia do sistema de aeracdo varia em funcdo do esgoto a ser
tratado, do tipo de sistema de aeracdo e da temperatura (JORDAO, 1990). Este é

usualmente calculado através da equacao:

Csw-CL (T -20)
N=Np—— 1,02
Cs-Cro

onde:

N = massa de oxigénio transferido para o esgoto, por unidade de energia consumida,
Kg O2f kWh;
No = massa de oxigénio transferido para a agua limpa a 20 °C, por unidade de energia
consumida, Kg O/ kWh;
Csw = concentracgéo de saturacéo de OD no esgoto, no tanque de aeracao,
aproximadamente 0,95 Cs, mg/l;

Cs = concentragéo de saturagio em agua limpa a 20 °C, igual a 9,02 mg/I;
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CL = concentracdo de OD no esgoto, no tanque de aeracéo, mg/I;

CLo = concentracio de OD na agua limpa a 20 °C, no tanque de ensaio dos fabricantes de
aeradores, no inicio do processo, usualmente igual a 0 mg/I;
o = coeficiente que varia em fungéo do tipo de esgoto e do sistema de aeracao;

T = temperatura do esgoto, no tanque de aeracio, em °C.

A titulo de comparacdo, faremos o célculo do consumo de energia, de dois

sistemas de aeracdo: o difusor de bolhas grossas, de pouca eficiéncia em relacdo aos

outros sistemas de aeracdo, cuja transferéncia de O, é de 1,2 Kg O,/ kWh e o aerador

superficial, do tipo mais eficiente, que transfere 2,4 Kg O,/ kWh. Nos dois casos

adotaremos, além dos parametros anteriores, 0s parametros de projeto:

- OD do esgoto, no tanque de aeracdo de 2 mg/l (recomenda-se 1 a 2 mg/l, valores iguais
ou maiores que 2 afetam pouco o corpo receptor);
- temperatura média de operacéo de 25 °C;

- coeficiente o de 0,9 (para esgoto domeéstico é usual 0,8 a 0,9).

Os parametros adotados foram obtidos de JORDAO (1995), e sdo considerados

como parametros tipicos do processo dos lodos ativados.

Difusor de bolhas grossas

No = 1,20 Kg O2/ kWh;

Csw =0,95CS =0,95 x 9,02 = 8,57 mg/I;
CL=2mg/l,

CrLo=0mg/l;

Cs =9,02 mg/l;

a=0,9;

T=25°C.



189

8,57 - 2 (T - 20)
N=120x—— x0,9x 1,02 Kg 02/ KWh
9,02-0

N = 0,87 Kg O2/ kWh

A DBOs aplicada no processo, conforme célculo anterior, para uma vazao de 2

L/s é dada por:

Para 2 L/s, temos 69,12 Kg DBOs/ dia

kg O2 kg DBOs kg O2
25— x 69,12 = 172,80
kg DBOs dia dia

A energia consumida no processo é dada por:

kg O2 kWh kWh
172,80 X = 198,62
dia 0,87 kg Oy dia

O consumo de energia, por habitante por dia, é dado por:

198,62 kWh/dia kWh
= 0,1724
1.152 hab hab.dia

Se o processo de lodo ativado recebesse uma vazéo de 4 L/s 0 consumo de energia,
por habitante por dia, seria 0 mesmo daquele que recebesse 2 L/s, pois a carga organica

aplicada, o consumo de energia e a populacdo atendida também dobrariam.
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Aerador superficial

No = 2,40 Kg O2/ kWh;
Csw =0,95CS =0,95x 9,02 = 8,57 mg/l;

CL=2mg/l,
CrLo=0mg/l;
Cs =9,02 mg/l;
a=0,9;
T=250°C.
8,57 -2 (T -20)
N=240X——x0,9x1,02 Kg O2/ kWh
9,02-0

N =1,74 Kg Oy/ kWh

A massa de oxigénio aplicada no processo, conforme célculo anterior para o caso
do difusor de bolhas grossas, € de 103,68 Kg O/ dia. Deste modo, a energia consumida

no processo é dada por:

kg O KWh KWh
172,80 X = 99,31
dia  1,74kg Oz dia

O consumo de energia, por habitante por dia, é dado por:

99,31 kWh/dia kWh
= 0,086
1.152 hab hab.dia
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Analogamente ao difusor de bolhas grossas, se 0 processo dos lodos ativados,
dotado de aerador superficial recebesse uma vazao de 4 L/s o consumo de energia, por

habitante e por dia, seria 0 mesmo daquele que recebesse 2 L/s.

O consumo de energia num processo de lodos ativados convencional é menor do
que o de um processo de lodos ativados com aeragcdo prolongada, pois através do
decantador primario e do biodigestor, consegue-se uma reducao de 25 a 35 % da DBOs a
ser oxidada no tanque de aeracdo (JORDAO, 1995), e a carga organica biodegradavel
remanescente necessita de, apenas 1,5 kg Oy/ kg DBOs (ABNT, NT-570,1990), devido

ao fato de ndo ocorrer nitrificagdo no processo. Por outro lado, os decantadores primarios

e os biodigestores exigem uma grande area, nem sempre disponivel.

Consolidando os resultados obtidos no Capitulo VII, apresentamos na Tabela
VII.1 os tempos de detencdo hidraulica tipicos dos processos comparados € um resumo

das estimativas de consumo de energia diario por habitante, de cada um dos processos.

Tabela VII.1
Comparacao entre os Processos de Tratamento de Esgotos: Valo Tradicional, Valo

Cynamon-Roque e Lodo Ativado

Processo de Tratamento de Tempo de Detencéo Consumo de energia diario
Esgotos Hidraulica por habitante *(Kwh/dia.hab.)
Valo Tradicional 16 a 24 horas 0,083(1) a 0,063(2)
Valo Cynamon-Roque 6 a 9 horas 0,054(3) a 0,027(4)
Lodo Ativado com Aeracgdo 16 a 24 horas 0,1724(5) a 0,086(6)
Prolongada

* - De uma unidade tratando 2 a 4 L/s de esgoto doméstico
1 — Supondo-se 1,8Kg O2/Kwh

2 — Supondo-se 2,4Kg O2/Kwh

3 — Reduzindo as perdas de carga e tratando 2 L/s

4 — Reduzindo as perdas de carga e tratando 4 L/s

5 — Difusor de bolhas grossas - 1,2Kg O2/Kwh

6 — Difusor superficial de alta eficiéncia 2,4Kg O2/Kwh
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V111 - Concluséo e Recomendacdes

Os resultados obtidos e as caracteristicas funcionais do processo Cynamon-Roque,
demonstram que ele opera como um lodo ativado anaerdbio. As eficiéncias alcancadas na
remogdo de carga organica variaram de 90 % a 98 % (DQO como substrato),
desprezando-se o resultado da 2% Corrida que se apresentou atipico, e de 90 % a 97 %
(DBOs como substrato). O processo mostrou-se muito eficiente na remocao de nutrientes,
pois as concentracdes de fosforo total no efluente do processo, em geral pouco superiores
a 1 mg/l, se aproximaram muito das normas mais rigorosas (NT - 202). Em relacdo a
remog&o de nitrogénio total, devido a falta de infraestrutura ndo pudemos, neste trabalho
experimental, verificar a eficiéncia alcancada. Entretanto, em trabalho anterior
(CYNAMON, 1993) verificou-se uma reducdo média de 32 % e os valores obtidos, de
NKT, no efluente do processo foram inferiores ao valor maximo permitido pela NT - 202.
A elevada eficiéncia do processo na remocdo de fésforo é de enorme relevancia pois, de
maneira geral os processos classicos ndo atendem a legislacdo ambiental, havendo a
necessidade de incluir a precipitacdo quimica ou outro processo fisico-quimico para que
o valor recomendado seja alcancado de acordo com SMITH. and KARLSSON, 1995. Em
trabalho anterior (CYNAMON, 1993) verificou-se que o processo permite uma reducao
do indice de coliformes totais de cerca de 95%. As modificacdes propostas no capitulo
VI, permitirdo a obtencdo de dados mais seguros sobre a eficiéncia na remocao de solidos
em suspensédo. A avaliagdo preliminar da sedimentabilidade do lodo indicou que o lodo
do reator anaerobio sedimenta rapidamente, o que é surpreendente tratando-se de um
reator anaerébio (CHERNICHARO, 1997). Por outro lado, apesar do IVL apresentar
valores muito bons, a sedimentacdo do lodo da unidade aerdébia ndo permitiu que fosse
obtido um decantado clarificado. Este fato, pode ser explicado pelos teores muito
reduzidos de solidos, neste reator, ndo permitindo o arraste de particulas menores e menos

densas. O aumento do decantador da unidade aerobia deve resolver este problema.

Os parametros cineticos foram calculados, neste trabalho, através de duas
metodologias: 12 calculo dos coeficientes de determinagdo associados as curvas dos
pardmetros cinéticos simulados e determinacdo dos pardmetros associados ao melhor

COD obtido, 22 observacéo visual das curvas tracadas, pelo método de Euler, para simular
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0 comportamento do processo de tratamento, e do afastamento dos dados experimentais,
em relacdo a estas, nos casos em que nao foi possivel utilizar o COD. Os coeficientes de
determinacéo das curvas, da 12 corrida para consumo da DQO da DBO, nos reatores
anaerobio e aerdbio, indicaram a inexisténcia de qualquer correlagdo. O ajuste das curvas
tracadas, tendo em conta os dados da segunda corrida obtidos no reator aerdbio, foi
sensivelmente superior ao obtido, com os dados da primeira corrida. Nesta corrida 0s
coeficientes de determinacdo, das curvas com melhor ajuste, para 0 consumo da DQO,
em cada um dos reatores variaram de COD = 0,703 a 0,704. Nesta corrida, porém o
processo foi menos eficiente, na degradacdo do substrato, devido a vazdo muito elevada,

0 que deve ter causado a perda da biomassa ativa.

Os coeficientes cinéticos estimados, pmax € Ks, da equacdo de Monod, Ks, da
equacdo de Eckenfelder, e Y, da cinética da producdo de solidos, foram comparados com
os valores da literatura. Os coeficientes pumax € K3 se mostraram, em varios casos, na faixa
dos valores encontrados na literatura, refletindo o bom desempenho do processo.
Entretanto, em varios casos foram obtidos valores muito inferiores, o que deve estar

associado a falta de aclimatacdo e a perda de biomassa ativa.

O consumo de energia do processo em sua configuracdo atual é elevado, entretanto
as bombas utilizadas ndo sdo as mais adequadas; pois elas foram gentilmente doadas pela
Wortington, com uma poténcia superior a requerida pelo processo, na época da
construcdo do piloto, quando ndo havia recurso financeiro, para aquisicdo das bombas.
De acordo com o calculo apresentado no capitulo VII, a utilizacdo de bombas adequadas
e a reducdo parcial das perdas de carga localizadas poderia levar a um consumo de energia
inferior ao dos processos classicos: valo tradicional e lodo ativado com aeracdo
prolongada. Através da utilizacdo de condutos quadrados mais largos e da utilizacéo de
bombas cujas tubulagdes, de alimentacdo e recalque, resultem em menor perda de carga
localizada e possivel alcangar um consumo de energia muito pequeno, pois as perdas
localizadas correspondem a mais de 80 % da perda de carga do reator anaerdbio, que é a
unidade do processo responsavel por 80 % a 98 % da reducdo da DQO e por 83 % a 93

% da redugéo da DBOs, de acordo com os dados deste trabalho.
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Tendo em conta os resultados obtidos neste trabalho, verificamos que 0 processo
Cynamon-Roque ¢ altamente promissor e deveria ser otimizado, através da reducédo das
perdas de carga localizadas, da utilizacdo de bombas mais adequadas, da utilizacdo de um
sistema de aeragdo mais eficiente e da utilizagdo de mecanismos adequados para a
recirculacao de sélidos.

Pelas suas caracteristicas operacionais, este processo deve ser indicado para o
tratamento de residuos, com elevada carga organica, tais como chorume, residuos de
refinarias e outros. Sendo também uma alternativa viavel para locais onde haja pouco

espaco para a implantacéo de outro sistema de tratamento.

Atualmente, grande énfase tem sido dada a pesquisa de sistemas combinados, tais
como: UASB e filtro anaerobio, UASB e lodo ativado, UASB e lagoa facultativa, UASB
e biofiltro aerado ou UASB e aplicacdo no solo, havendo algumas unidades piloto em
teste e mesmo unidades em escala real em funcionamento. Os sistemas combinados visam
a reducdo no consumo de energia, sem deixar de atender as normas ambientais mais
rigorosas, 0 que nem sempre é alcancado por estes sistemas, de acordo com os dados
apresentados por CAMPOS (1999) e CHERNICHARO (1997). Uma variante do processo
Cynamon-Roque poderia satisfazer aos dois requisitos; com o sistema operando com
bombeamento intermitente na unidade anaerodbia. A cinética da degradacdo anaerdbia nao

é muito alterada quando a agitacdo € menos intensa.

Variantes do processo também deveriam ser pesquisadas, de forma a se determinar
a sua geometria ideal. Entre as modificacdes poderiamos sugerir uma configuracdo com
condutos quadrados mais largos (o0 que reduziria muito a perda de carga), a utilizagdo de
um sistema eficiente para a separacdo e coleta dos gases formados, bombeamento
alternado com bombas deslocando o liquido em sentidos opostos, com decantadores dos
dois lados, substituicdo dos canais por tubos de concreto e como variantes de baixo custo

canais cavados no préprio terreno entre outras.

Neste trabalho, a influéncia dos compostos sulfurosos no processo de degradacao

néo foi avaliada, apesar de ter sido observado o cheiro caracteristico do gas sulfidrico, em
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algumas amostras. Um trabalho futuro poderia analisar esta questdo. A influéncia dos
metais, que podem causar ativacdo ou inibicdo no processo de tratamento (VAN
HAANDEL, 1984, FLORENCIO, 1999), ndo foi analisada e poderia ser avaliada em
outro trabalho. Devido a pequena magnitude da variacdo da temperatura no periodo de
testes, ndo foi possivel determinar a influéncia desta neste processo de tratamento. A
medida em que forem construidas unidades em outros locais sera possivel determinar a

relacdo entre a temperatura e a eficiéncia deste processo.

A utilizacdo dos lodos gerados pelos processos de tratamento anaerdbios e
aerobio, como condicionadores de solos degradados e erodidos, € entendida, atualmente,
como a melhor alternativa para o destino final destes (CAMPQOS, 1999). Entretanto, para
que estes possam ser utilizados de forma segura é necessario controlar a concentracgao de
substancias toxicas, metais e substancias organicas, agentes patogénicos e determinar o
teor de nitrogénio, fosforo e potassio e dos micronutrientes. O lodo gerado no processo
Cynamon-Roque poderia ser pesquisado visando a sua utilizacdo como biofertilizante

e/ou corretivo de solos.
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Tabela V1.7
Variagdo horaria da vazéo e dos tempos de detencéo hidraulica, no periodo de coleta,

na primeira corrida, em 24/03/98.

Horéario Vazao Vazao TDHANA TDHAE
(horas) (L/s) (m3/h) (horas) (horas)
9 0,32 1,152 8,677083 4,399306
9,25 0,34 1,224 8,166667 4,140523
10,25 0,3 1,08 9,255556 4,692593
10,5 0,3 1,08 9,255556 4,692593
12,5 0,3 1,08 9,255556 4,692593
12,75 0,32 1,152 8,677083 4,399306
13,25 0,54 1,944 5,141975 2,606996
15,5 0,58 2,088 4,787356 2,427203
15,53 0,38 1,368 7,307018 3,704678
16 0,49 1,764 5,666667 2,873016

TDHANA — tempo de detencéo hidraulica no reator anaerobio

TDHAE — tempo de detenc&o hidraulica no reator aerdbio

Tabela VI.

10

Funcéo So(t) =a x t + b, sendo o substrato a DQO associada aos resultados
do afluente do reator anaerdbio na primeira corrida.

?hogf;;‘)’ DQO (mg/L) a b
9-10 2.360 — 3.212 852 -5.308
10-11 3.212 — 734 2478 27.992
1-12 734196 538 6.652
12-13 196 — 353 157 -1.688
13_15 353 _ 1.430 538,5 -6.647,5
15-16 1.430 — 3.222 1.792 -25.450
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Tabela VI.11

Fungdo So(t) =a x t + b, sendo o substrato a DBO associada aos resultados
do afluente do reator anaerdbio na primeira corrida.

E'hOJf‘arS’ DBO (mg/L) a b
910 225 _ 450 225 -1.800
10-11 450 — 180 -270 3.150
11-12 180 - 113 67 917
12-13 113- 113 0 113
13-15 113585 236 -2.955
15-16 585 — 750 165 -1.890
Tabela VI.12

Fungdo Xo(t) =ax t+ b, sendo os SVT associados aos resultados
do afluente do reator anaerdbio na primeira corrida.

Thogf;;;J SVT (mg/L) a b
9- 10 1.877 - 1.912 35 1562
10-11 1.912 - 523 -1.389 15.802
11-12 523 235 -288 3.601
1213 235 _ 237 2 211
13- 15 237735 249 -3.000
15_16 735 _ 3.640 2.905 -42.940
Tabela VI.13

Funcdo T1(t) =axt + b, sendo o tempo de detencdo hidraulico associado as
condicdes operacionais do reator anaerobio na primeira corrida.

E'h";f;:)’ T1(t) (horas) a b
9_925 8.6771_8.1667 | -2,0417 | 27,052
9.25_10,25 | 8166792556 | 1,889 | -1,0056
1025-105 | 9.2556_ 9,2556 0 9.2556
105-125 | 9.2556_9,2556 0 93556
125_12.75 | 9.2556_8,6771 | -23139 | 38.179
12,75_13.25 | 8,6771_51420 | 7.0702 | 98,822
1325155 | 5142047874 | -0,15761 | 17,2303
1551553 | 4,7874_7,3070 | 83989 | -1298
15,53 - 16 7307056667 | -34901 | 61,508
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Tabela VI1.14

Fungdo Si(t) =a x t + b, sendo o substrato a DQO associada aos resultados

do afluente do reator aerébio na primeira corrida.

Horéario DQO a b
(horas) (mg/L)
9-10 36 — 65 29 -225
10-11 65 — 26 -39 455
11-12 26 — 49 23 -227
12 - 13 49 — 134 85 -971
13-15 134 -85 -24,5 452,5
15-16 85— 69 -16 325
Tabela VI1.15

Funcdo Si(t) =ax t+ b, sendo o substrato a DBO associada aos resultados

do afluente do reator aerébio na primeira corrida.

Horério DBO a b
(horas) (mg/L)

9-10 15-15 0 15
10-11 15-21 6 -45
11-12 21-15 -6 87
12 - 13 15-30 15 -165
13-15 30-35 2,5 -2,5
15-16 35-30 -5 110

Tabela VI.16

Funcdo T(t) =ax t + b, sendo o tempo de detencdo hidraulico associado as

condigdes operacionais do reator aerobio na primeira corrida.

'(*hogf;;;’ Ta(t) (horas) a b
0_025 | 43993_41405 | -1,0851 | 13,716
9.25_10,25 | 4,1405_4,6926 | 055207 | -0,96612
1025105 | 4,6926 4.6926 0 4,6926
105125 | 46926 4,6926 0 4,6926
1251275 | 4692643993 | -1.1732 | 19,357
12,75_13,25 | 4,3993_2,6070 | -3,5846 | 50,103
1325155 | 2.6070_2,4272 | -0.07991 | 3.6658
1551553 | 24272 _3.7047 | 42583 | -657.6
1553-16 | 3.7047_2.8730 | -1.7695 | 31,185
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Tabela V1.19
Variagdo horaria da vazdo e dos tempos de detencédo hidraulica, no periodo de coleta,
na segunda corrida, em 13/05/98.

Horéario Vazao Vazao TDHANA TDHAE
(horas) (L/s) (m3/h) (horas) (horas)

8,98 1,1 3,96 2,524242 1,279798
9,2 0,67 2,412 4,144279 2,101161
9,63 0,8 2,88 3,470833 1,759722
10,33 0,74 2,664 3,752252 1,902402
11 0,67 2,412 4,144279 2,101161
11,22 0,7 2,52 3,966667 2,011111
11,58 0,74 2,664 3,752252 1,902402
11,93 0,85 3,06 3,266667 1,656209
12,2 0,88 3,168 3,155303 1,599747
12,4 0,59 2,124 4,706215 2,386064
12,67 0,79 2,844 3,514768 1,781997
12,75 0,76 2,736 3,653509 1,852339
13 0,95 3,42 2,922807 1,481871
13,17 0,38 1,368 7,307018 3,704678
13,97 0,6 2,16 4,627778 2,346296
14 0,67 2,412 4,144279 2,101116
14,52 0,59 2,124 4,706215 2,386064
14,67 0,52 1,872 5,339744 2,707265
14,93 1,51 5,436 1,838852 0,932303
15,1 1,03 3,708 2,695793 1,366775
15,48 0,78 2,808 3,559829 1,804843
15,88 0,85 3,06 3,266667 1,656209
16,27 0,64 2,304 4,338542 2,199653
16,52 0,91 3,276 3,051282 1,547009
16,73 0,76 2,736 3,653509 1,852339

TDHANA — tempo de detengéo hidréaulica no reator anaerébio
TDHAE - tempo de detencédo hidraulica no reator aerébio
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Tabela VI1.25

na terceira corrida, em 26/05/98.

Horéario Vazao Vazao TDHANA TDHAE
(horas) (L/s) (m3/h) (horas) (horas)
11,13 0,81 2,916 3,427984 1,737997
11,4 0,46 1,656 6,036232 3,060386
12 0,44 1,584 6,310606 3,199495
12,38 0,65 2,34 4,271795 2,165812
12,85 0,48 1,728 5,784722 2,932870

TDHANA — tempo de detencéo hidraulica no reator anaerobio

TDHAE — tempo de detenc&o hidraulica no reator aerdbio

Tabela V1.31
Variacdo horaria da vazdo e dos tempos de deten¢édo hidraulica, no periodo de coleta,

na quarta corrida, em 4/08/98.

Horério Vazéo Vazéo TDHANA TDHAE
(horas) (L/s) (m/h) (horas) (horas)
10,40 0,53 1,908 5,238994 2,656184
10,57 0,46 1,656 6,036238 3,060386
11 0,51 1,836 5,444444 2,760349
11,32 0,47 1,692 5,907801 2,995272
11,92 0,48 1,728 5,784722 2,93287
12,25 0,43 1,548 6,457364 3,273902
12,62 0,13 0,468 21,35897 10,82906

TDHANA — tempo de detencédo hidraulica no reator anaerébio

TDHAE - tempo de detencéo hidraulica no reator aerdbio
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Grafico VI.2 - Variacao dos solidos no reator anaerobio no
dia 14/04/97.
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GraficoVL.3 - Variacao dos solidos nos reatores anaerobio e
aerobio no dia 24/04/97.
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Grafico VI.4 - Variacio dos sdélidos nos reatores
anaerébio e aerdbio no dia 30/04/97.
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Grafico VL5 - Variacido dos solidos nos reatores
anaerobio e aerobio no dia 06/05/97.
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Grafico VI.6 - Variacao dos sélidos nos reatores
anaerobio e aerdobio no dia 13/05/97.
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Grafico VL.7 - Variacao dos solidos nos reatores
anaerobio e aerobio no dia 15/05/97.
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Grafico VL.8 - Variacido dos solidos nos reatores
anaerobio e aerébio no dia 21/05/97.
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Grafico VLI.9 - Variacao da DQO e da DBO no lodo dos
reatores anaerobio e aerobio em 15/05/97.
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Grafico VI.10 - Variacao da DQO e da DBO no lodo
dos reatores anaerobio e aerobio em 21/05/97.

= &= DQO

— A =DBO

SX2 SX3 SX4 SX5 SX6

Ponto de coleta

e e e e
N o N N
iy w [s)] ~l

o
“
W

Vazao (L/s)
N\.D N\.D
SO N

o

Grafico VI.12 - Variacao horaria da vazao no
periodo de coleta de amostras, em 24/03/98.
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Grafico VI.15 - Variacio da DQO no afluente e no
efluente do reator aerobio, nas amostras coletadas em

24/03/98.
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Grafico VI.16 - Variacao da DBO no afluente e no
efluente do reator aerdbio, nas amostras coletadas em
24/03/98.
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GraficoVI1.29 - Variacdo da vazao no periodo de coleta de
amostras, em 13/05/98.
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Grafico VI.40 - Variacdo horaria da vaziao do afluente do

reator anaerdbio, no periodo de coleta de amostras, em
28/05/98.
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Grafico VI.43 - Variacao da DQO no afluente e no efluente do reator
anaerobio, nas amostras coletadas em 26/05/98.
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Grifico VI.44 - Variacio da DBO no afluente e no efluente do reator
anaerébio, nas amostras coletadas em 26/05/98.
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Grafico VI.57 - Variacao horaria da vazao, no
periodo de coleta de amostras, em 4/08/98.
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Grafico VI.60 - Variacao nos valores de DBO, no afluente e
no efluente dos reatores aerobio, em 4/08/98.
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Grafico VI.61 - Variacao nos valores de DBO, no
afluente e no efluente dos reatores aerobio, em

4/08/98.
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Gréfico V.76 - Curva de Sedimentacgado associada ao ponto SX1.
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Gréfico V.77 - Curva de Sedimentagdo associada ao ponto SX2.
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Grafico V.78 - Curva de Sedimentagéo associada ao ponto SX3.
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Gréfico V.79 - Curva de Sedimentagéo associada ao ponto SX4.
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Grafico V.80 - Curva de Sedimentagdo associada ao ponto SX5.
10 15 20 25 30 35 40

Tempo (min.)

55



Volume (ml)

2500

Gréfico V.81 - Curva de Sedimentag&o associada ao ponto SX6.
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Anexo Il — Figuras e Fotos
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Figura V.3 — Redug¢do na saida dos condutos de secgdo quadradag,
para as bombas da unidade anaerdbia e da unidade aerdbia.
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Foto V.1 — Unidade Anaerdébia
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Foto V.3 - Decantador da Unidade Anaerobia
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Foto V.2 — Canto em curva da Unidade Anaer6bia
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Unidade Aerobia

Foto V.4



