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RESUMO

Os reatores UASB destacam-se como uma das principais tecnologias para o tratamento de
esgotos domésticos, sobretudo pela capacidade de produzir o biogas. O biogas, composto
majoritariamente por metano, € um gas combustivel com potencial de utilizagcdo como uma
fonte de energia. No entanto, uma das limitacdes dos reatores UASB é a perda de gases
dissolvidos no efluente, especialmente metano e sulfeto de hidrogénio, que ao serem
liberados para a atmosfera, podem acarretar impactos ambientais e sociais. Neste contexto,
0 presente estudo avaliou o desempenho de uma versdo modificada de reator UASB,
projetada com o objetivo de recuperar o metano e sulfeto de hidrogénio dissolvidos no interior
do proprio reator, em comparagdo com um reator convencional (RC). Nesse estudo, foram
utilizados dois reatores em escala piloto, com volume de 3,69 m? cada. Os experimentos foram
conduzidos em duas fases operacionais, diferenciadas pelo diametro da abertura de
passagem do efluente no separador trifasico no reator com fluxo interno no separador trifasico
(RFIS). Na fase 1, foi adotado um maior diametro em uma das aberturas associada a menor
velocidade e na fase 2, o didmetro da abertura foi reduzido, resultando uma maior velocidade
de fluxo, porém menor vazao de efluente. Os principais parametros analisados foram as
concentracdes de metano e sulfeto de hidrogénio dissolvidos. Os resultados indicaram que
uma maior abertura de passagem do efluente, aliada a uma menor velocidade, favorece o
desprendimento do metano dissolvido. Na fase 1, foi observada uma reducéo da concentracdo
mediana de metano dissolvido de 13+33 mg/L no RC para 10+35 mg/L no RFIS. No entanto,
para reatores UASB com modificacdes no separador trifasico, como o RFIS, uma baixa vazao
de efluente que atravessa o separador trifasico, como a fase 2, pode comprometer o
desempenho do reator. A concentragcdo mediana de metano dissolvido, na fase 2, foi de 11+31
mg/L para o RC e 10+39 mg/L para o RFIS. No que diz respeito ao sulfeto de hidrogénio,
apesar das modificagdes no RFIS, cerca de 95% foi perdido no efluente. Comparativamente,
ambos 0s reatores apresentaram comportamentos similares, com concentragdes medianas
de sulfeto de hidrogénio dissolvido de 9,7+43 mg/L nafase 1 e 8,0+50 mg/L na fase 2. Conclui-
se, portanto, que um aumento na area de passagem do efluente no separador trifasico de
reatores UASB pode resultar na remocdo de uma porcentagem significativa de metano
dissolvido na fase liquida, atingindo até 23%. Estudos futuros devem investigar outras
configuracdes de separador trifasico, assim como diferentes vazdes e valores do didmetro da

abertura de passagem do efluente, para otimizar a recuperagéo de gases dissolvidos.

Palavras-chave: Reatores UASB. Separador trifasico. Gases dissolvidos. Solucdes
tecnolégicas. Recuperacgdo dos gases dissolvidos.



vii

ABSTRACT

UASB reactors stand out as one of the main technologies for domestic wastewater treatment,
primarily due to their ability to produce biogas. Biogas, predominantly composed of methane,
is a combustible gas with potential use as an energy source. However, one of the limitations
of UASB reactors is the loss of dissolved gases in the effluent, particularly methane and
hydrogen sulfide, which, when released into the atmosphere, can cause environmental and
social impacts. In this context, the present study evaluated the performance of a modified
version of a UASB reactor, designed to recover dissolved methane and hydrogen sulfide within
the reactor itself, in comparison to a conventional reactor (CR). Two pilot-scale reactors, each
with a volume of 3.69 m3, were employed in the study. The experiments were conducted in two
operational phases, differentiated by the diameter of the effluent outlet in the three-phase
separator of the reactor with internal flow in the three-phase separator (RIFS). In phase 1, a
larger outlet diameter associated with lower velocity was adopted, while in phase 2, the outlet
diameter was reduced, resulting in a higher flow velocity but a lower effluent flow rate. The
main parameters analyzed were the concentrations of dissolved methane and hydrogen
sulfide. The results indicated that a larger effluent outlet diameter, combined with lower
velocity, favors the release of dissolved methane. In phase 1, a reduction in the median
concentration of dissolved methane was observed, from 13+33 mg/L in the CR to 10+35 mg/L
in the RIFS. However, for UASB reactors with modifications to the three-phase separator, such
as the RIFS, a low effluent flow rate through the separator, as seen in phase 2, may
compromise reactor performance. The median concentration of dissolved methane in phase 2
was 11+31 mg/L for the CR and 10£39 mg/L for the RIFS. Regarding hydrogen sulfide, despite
the modifications to the RIFS, approximately 95% was lost in the effluent. Comparatively, both
reactors exhibited similar behaviors, with median concentrations of dissolved hydrogen sulfide
of 9.7443 mg/L in phase 1 and 8.0+50 mg/L in phase 2. It is concluded that increasing the
effluent passage area in the three-phase separator of UASB reactors can result in the removal
of a significant percentage of dissolved methane from the liquid phase, reaching up to 23%.
Future studies should investigate other configurations of the three-phase separator, as well as

different flow rates and effluent outlet diameters, to optimize the recovery of dissolved gases.

Keywords: UASB reactors, three-phase separator, dissolved gases, technological solutions,

dissolved gas recovery.



viii

SUMARIO
LISTA DE FIGURAS ..o e e s X
LISTAS DE TABELAS ... e e e Xiii
LISTA DE SIGLAS, SIMBOLOS E ABREVIACOES ........cccoiieeeeeeeeeeeee e, Xiv
(N R0 ] 51007 T 15
2 OBUIETIVOS ...t 17
2.1 OBJIETIVO GERAL ..o een e eees 17
2.2 OBJETIVOS ESPECIFICOS .....ocoviieeeeeecee ettt 17
3 REVISAO BIBLIOGRAFICA ......oooviieeeeeeee ettt 18
3.1 REATORES UASB ... et e e 18
3.2 ASPECTOS DOS CONSTITUINTES PRESENTES NO BIOGAS.........c.ccoc....... 19
3.2.1 Biogas produzido em reatores UASB tratando esgoto doméstico.................... 19
.22 IMBLAINO ..t 20
TG IS 1 (=3 (o J o [N = T [ fo o =] o1 o PO 23
3.3 ASPECTOS TEORICOS DA SOLUCAO DOS GASES......ccoeeeeeeeeeieeeeeeennn, 25
R Tt =TI o L= 1= o PO 25
3.3.2 Principios da transferéncia de mMasSa .........ccoovvviviiiiiiiieeeeeeeieie e 29

3.4 SOLUCOES TECNOLOGICAS PARA A RECUPERACAO E/OU REDUCAO
DOS GASES DISSOLVIDOS ...ttt 33

3.5 PROPOSTA TECNOLOGICA PARA REMOCAO DE GASES DISSOLVIDOS...41

4 HIPOTESES DE INVESTIGACAO. ... 45
5 METODOLOGIA ..ot e e e et e e e e et e e e e e et e e e e eabaneeaeees 46
5.1 APARATO EXPERIMENTAL....ccoitiiiitiiie et e eeeaa e e 46
5.1.1 VISAO GEIAL.....c oo 46
5.1.2 REALOIES UASB ... ..t 48
5.2 DELINEAMENTO EXPERIMENTAL ...oun e 49

5.2.1 Fases operacionais e configuragies testadas. .........oooeevvvveeeiiiiiiiie e 49



IV Ofe] (o [ (ool IS o] o 1=] = Tox (o] F= LU 50
5.2.2. 1 VAZAO ..o 50
5.2.2.2 Velocidades nas aberturas de passagem..........cccceveeeeerreeeiriiiiiieeeeeeeeeenninnnnnn 50
5.3 PARAMETROS DE MONITORAMENTO .....cooviiiiiiieieeieeeeteee e, 51
5.3.1 FASE QASOSA ...uuuiiiiuiiiiiieeiiii ettt et ettt 52
5.3.2 Metano diSSOIVIAO.......ccooeieeeeeeeee e 52
5.3.3 Sulfeto de Hidrogénio diSSOIVIAO ...........cooeeeiieiiiieeeee 54
5.3.4 FASE HQUIH@......co it e e e 55
5.4 ANALISE ESTATISTICA ...ociiiiieieiieeieieee et 56
6 RESULTADOS E DISCUSSOES ......ooiiiiieiiecieeceeeee et 57
6.1 AVALIAQAO DA FASE GASOSA . ... 57
0 I 1V = = [ PRSP PPTP 57
6.1.1.1 Metan diSSOIVIAO .......cuiiieeiiiiiiiiie ettt e e 57
0 I 2 V= =T g (o R0 = T 01T o PR 59
6.1.2 Sulfeto de HIArOgENIO ........uiii e 62
6.1.2.1 Sulfeto de Hidrogénio diSSOIVIAO .........cccceeiiiiiiiiiiiiiie e, 62
6.1.2.2 Sulfeto de HIdrogEnio gAS0OS0 .........uuiiiiieeiiiiieiiiiie e e e e e e eeeeetiee e e e e e e e 64
6.2 AVALIAGAO DA FASE LIQUIDA ......ooiiiiiiiiiiieieisse e 68
B.2.1 SUIFALO ...t e e 68
6.2.2 RemOGaO0 de MAtEria OFJANICA .......uuerrieeeeiiiiiiiieeee e e e e e eeeee e 70
6.2.3 TEMPEIAUIA € PH ... 76
6.2.4 SOlidos SUSPENSOS TOLAIS (SST) ..cceeeeeieeeeeeeeeeeee e 77
CONCLUSAO. ...ttt ettt s e e e et 82

REFE RENCIAS ... e 84



LISTA DE FIGURAS

Figura 3.1 - Representacédo esquematica das zonas dos reatores UASB. ............... 19
Figura 3.2 - Emissdes de CHs do subsetor Tratamento e Despejo de Aguas
Residuarias Domésticas para o periodo de 1990 a 2020..............uvvvrmmmmmmmmemnennnnnnnnnns 21
Figura 3.3 — Emissfes de metano no tratamento de esgotos domeésticos pela

quantidade de Metan0 reCUPEradO. ...........uuuiiiieeeeeeeeeiiie e e e e e e e e e e e e e eeaaaas 22
Figura 3.4 - Diagrama de distribuicdo do sulfeto de hidrogénio..............cccoeeeevernnnns 24
Figura 3.5 — Principios do equilibrio termodindmico entre a fase liquida e gasosa em
S RS (] P S = 1 01 o (0 TS 26
Figura 3.6 — Desenho esquematico da teoria dos dois filmes. .........cccccceeeeiiiieiennnnns 31

Figura 3.7 - (a) Reator piloto UASB convencional e (b) Reator piloto UASB com
eStagio duplo de COoleta de GAS. ......ooiiuuiiiiiiiie e 35
Figura 3.8 - (a) Representacdo esquemaética da técnica stripping; (b) Representacéo
esquematica da microaeracdo e (c) aparato experimental do reator UASB com a
(o= 1 g F= Tir= W (S 30 [STST o o= T TR 36
Figura 3.9 — (a) Representacdo esquematica dos reatores UASB piloto convencional
(R1) e reator microaerado (R2); (b) Representacdo esquematica do sistema de aeracéo
do esgoto bruto; (c) Representacdo esquematica do sistema completo de

microaeracao a partir do gas residual da camara de desSor¢ao. ............cceevvvvvvvnnnnnn. 37
Figura 3.10 — Representacdo esquematicos dos biorreatores. ...........cccceeeeeeeeennnnns 38
Figura 3.11 - (a) Representacdo esqueméatica do reator convencional; (b)
Representacdo esquematica de um sistema de reator UASB modificado. ............... 39
Figura 3.12 — Sistema experimental utilizando bicos de pulverizacao...................... 40
Figura 3.13 — Desenho esquematico das membranas. ............ccceeevvveiiiiiiiiieeeeeeeeenns 40

Figura 3.14 - Representacdo esqueméatica dos reatores UASB convencional e
70T 11 T0%= o [ TSP 43
Figura 3.15 — (a) vista superior da abertura de passagem P2, acima parte inclinada
da coifa, na regido de decantacao; (b) vista inferior das aberturas do compartimento

de digestéo para o decantador (P1) e para o interior do separador trifasico (P2), abaixo

da parte inclinada da Coifa..........ooooeiiiii i 44
Figura 5.1 — Fluxograma do aparato experimental. ..............ccccceiiiiiiiiiii i, 47
Figura 5.2 — Vista dos reatores exXperimentais. ........cocoovvvuiiieeeiiiiiieeeeiien e e 47

Figura 5.3 - Hidrograma do afluente aos reatores durante a operagao. ................... 50



Xi

Figura 5.4 — Ponto de amostragem do H2S e CHa dissolvido. ...............eevviviiiiiiinnnns 52
Figura 5.5 — Fluxograma da andlise para determinacdo do metano dissolvido
empregado NESEE ESTUOD. .......ooe e 53
Figura 5.6 — Fluxograma da analise do método azul de metileno empregado neste
BSTUTOD. e 55
Figura 6.1 — (a) Série temporal para a fase (1), (b) Série temporal para a fase (2), (c)

Gréfico Box-plot para a fase 1 e (d) Gréafico Box-plot para a fase 2 da concentracéo de

(O V0 [£51:T0] AV, o [0 AP 57
Figura 6.2 — Graficos Box-plot da %CHa4 gasoso (a) para a fase 1 e (b) para a fase 2.
.................................................................................................................................. 59

Figura 6.3 — (a) Série temporal para a fase 1, (b) Série temporal para a fase 2, (c)
Gréfico Box-plot para a fase 1 e (d) Gréafico Box-plot para a fase 2 para a producdo
IANA 08 CHa. oo 60
Figura 6.4 — Graficos Box-plot da %CHa dissolvido no efluente (a) para a fase 1 e (b)
PAFA 8 TASE 2. ...ttt 62
Figura 6.5 — (a) Série temporal para a fase 1, (b) Série temporal para a fase 2, (c)
Grafico Box-plot para a fase 1 e (d) Grafico Box-plot para a fase 2 da concentracdo de
[ P o 1110/ o (o 63
Figura 6.6 — Graficos Box-plot da concentragéo de H2S gasoso (a) para a fase 1 e (b)
PAFA 8 TASE 2. ...ttt 64
Figura 6.7 — Graficos Box-plot da producéo diaria de H2S (a) para a fase 1 e (b) para
A TS 2. e 66
Figura 6.8 — Graficos Box-plot da %H2S dissolvido no efluente (a) para a fase 1 e (b)
PAFA 8 TASE 2. ...ttt 67
Figura 6.9 — (a) Série temporal para a fase 1, (b) Grafico Box-plot para fase 1, (c)
Série temporal para a fase 1 e (d) Grafico Box-plot para a fase 2 das concentracdes
(0 LS | = Lo J TP 68
Figura 6.10 — (a) Série temporal para a fase 1, (b) Série temporal para a fase 2, (c)
Grafico Box-plot para a fase 1 e (d) Gréafico Box-plot da concentracédo de DQOxotal.. 71
Figura 6.11 — Graficos Box-plot da concentracdo de DQO:ritrada (a) para a fase 1 e (b)
PATA @ FASE 2. .o 72
Figura 6.12 — Graficos Box-plot das eficiéncias totais (a) para a fase 1 e (b) para a
2 LS 2R 74



Xii

Figura 6.13 — Graficos Box-plot das eficiéncias bioldgicas (a) para a fase 1 e (b) para
A TS 2. 74
Figura 6.14 — Gréficos das porcentagens de atendimento ao padrdo de langamento
de efluentes no corpo hidrico no estado de Minas Gerais. ...........cccccceeeeeeeeeeeeeeeeee, 76
Figura 6.15 — (a) Série temporal para a fase 1, (b) Série temporal para a fase 2, (c)
Grafico Box-plot para a fase 1 e (d) Grafico Box-plot da concentracdo de SST........ 77

Figura 6.16 — Graficos Box-plot da concentracdo de SSV (a) para a fase 1 e (b) para

= N = L =P 79
Figura 6.17 — Graficos Box-plot da concentracdo de SSV (a) para a fase 1 e (b) para
A A 2. 80

Figura 6.18 — Grafico da porcentagem do atendimento ao padrao de lancamento do
eStad0o de MINAS GEIAIS. .....cevuuiiiiee et e e e e e et e e e e e e e eeeeennnnn s 81
Figura 1.1 - Descricdo das hipéteses de calculo empregadas na estimativa das

velocidades nas aberturas de passagem para o decantador. ............cccccceeeeeeeeeeennnn, 91



Xiii

LISTAS DE TABELAS

Tabela 3.1 - Constituintes presentes N0 DIOGAS. .......coevviieiiiiiiiiiiiii e, 20
Tabela 3.2 — Valores das concentracdes e supersaturacdo de CH4 encontrados na
10T = LU = VPP 23
Tabela 3.3 — Concentracbes de H2S reportadas na literatura para reatores UASB
tratando €SQOtOS AOMESLICOS. .......cuuiiiiii e e e et e et e e e e e e e et e e e e e eeeannes 25

Tabela 3.4 - Constante de Henry para o CHs4 e H2S em agua em varias temperaturas.

.................................................................................................................................. 49
Tabela 5.3 — Velocidade das aberturas de passagem do digestor para o decantador
dos reatoreS RFIS € RC. ... 51
Tabela 5.4 — Pontos de amostragem, parametros de analise e tipo de amostragem.
.................................................................................................................................. 51
Tabela 6.1 — Valores datemperaturaparaasfasesl e 2........ccccooiiiiiiiiiiiinieeeeneennnn. 76

Tabela 6.2 — Valores do pH paraasfasesS 1 € 2. .....ccoovveiiiiiiiiiiiiiii e 77



LISTA DE SIGLAS, SIMBOLOS E ABREVIACOES

CH4 — Metano

CO2 — Dioxido de Carbono

COPASA - Companhia de Saneamento de Minas Gerais
CEPT — Centro de Pesquisas em Saneamento

DECB - Duplo Estagio de Coleta de Biogas

DQO — Demanda Quimica de Oxigénio

EB — Esgoto Bruto

EGSB — Expanded Granular Sludge Bed

ETE — Estacao de tratamento de esgoto

H2 - Hidrogénio

H2S — Sulfeto de Hidrogénio

IC — Internal Circulation

N2 - Nitrogénio

Oz - Oxigénio

RC — Reator Convencional

RFIS — Reator de Fluxo Interno no Separador Trifasico
S0O4% - [on sulfato

SST — Sélidos Suspensos Totais

SSV - Sdlidos Suspensos Volateis

TDH — Tempo de detencéo hidraulica

UASB - Upflow Anaerobic Slugde Blanket

Xiv



15

1 INTRODUCAO

Os reatores UASB (Upflow Anaerobic Sludge Blanket) se estabeleceram como
a tecnologia predominante para o tratamento de esgotos domeésticos em paises em
desenvolvimento e de clima quente, notadamente o Brasil, devido as condi¢cdes

ambientais favoraveis.

De acordo com Chernicharo et al. (2018), aproximadamente 40% das 1.667
estacdes de tratamento de esgotos inventariadas implementaram os reatores UASB
como primeiro estagio de tratamento dos esgotos domésticos. O sucesso na adocéo
dos reatores UASB € atribuido aos baixos custos de implantacdo e operacédo
associados, a reduzida demanda de &rea para instalacéo, a producdo minima de lodo,
e, No contexto mais recente, ao crescente interesse na producao de biogas, que pode

ser utilizado como fonte de energia.

No entanto, os reatores UASB apresentam algumas limitacdes, incluindo o
acumulo da escuma no separador trifasico, a perda de sélidos e de gases dissolvidos
no efluente, e a baixa remocdo de patdégenos e de nutrientes, como fésforo e
nitrogénio (Chernicharo et al., 2015; Lopes et al., 2020; Ramos et al., 2023). Com
relacéo a perda de gases dissolvidos, destacam-se o metano e o sulfeto de hidrogénio
que, quando liberados para atmosfera, podem gerar graves impactos sociais e

ambientais.

A principal consequéncia do desprendimento do metano na atmosfera esta
associada ao fato de que o metano é um gas de efeito estufa com potencial de
aguecimento global de 26 a 36 vezes superior ao diéxido de carbono (Centeno-Mora
et al.,, 2020). Ademais, em conformidade com os objetivos do acordo de Paris, 0s
paises devem reduzir as emissdes de metano em 50% até 2030 (Brasil, 2021). Outro
aspecto relevante € que o metano dissolvido pode representar uma perda de até 50%
de todo metano produzido em reatores UASB, resultando na perda significativa de
potencial energético do biogas (Souza et al., 2011; Lobato et al., 2012; Possetti et al.,
2018).

Por sua vez, o sulfeto de hidrogénio gera odores desagradaveis caracteristicos,
e a sua inalagdo prolongada pode causar sérios problemas de saude. Adicionalmente,

o sulfeto de hidrogénio é responsavel pela corrosdo acentuada em estruturas,

equipamentos e tubulacdes, exigindo reformas e substituicdbes nas estacbes de
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tratamento de esgoto (Silva, 2015; Melo et al., 2017; Gloria, 2018; Centeno-Mora et
al., 2020).

Conforme Gloria (2018), estudos que visem aprimorar os reatores UASB no
gue diz respeito a remocao dos gases dissolvidos sdo de extrema urgéncia. Entre as
alternativas estudadas para recuperar o metano e o sulfeto de hidrogénio dissolvidos
estdo as colunas de dessorcdo, os bicos de pulverizagdo, a microaeracdo, 0S
contatores de membranas, a cAmara de dessorcao a vacuo e o stripping (Gléria et al.,
2016; Cabral et al., 2020; Souza et al., 2021; Santos et al., 2022; Centeno-Mora et al.,
2023; Santos, 2023). As colunas de dessor¢cdo e o0s bicos de pulverizacdo
demonstraram eficiéncia na remoc¢do do metano e sulfeto de hidrogénio, enquanto
que a microaeracdo apresentou resultados satisfatérios na remocdo do sulfeto de
hidrogénio. Embora essas sejam alternativas promissoras, as colunas de dessor¢ao
sao limitadas pela baixa transferéncia de massa, a técnica de microareacéo € limitada
pela escalabilidade do processo e os contatores de membranas apresentam altos
custos de implementacédo e manutencdo, podendo exigir a presenca de uma unidade

especifica (Medeiros et al., 2023).

Estudos conduzidos por Souza (2010) e Pereira (2012), em um reator com
duplo estagio de coleta de biogas (DECB), no qual uma parcela do esgoto escoava
pelo interior do separador trifasico, e Patulski (2021), em reatores com maior
espacamento entre o separador trifasico e a area de decantacdo, demonstraram que
alteracdes no projeto do separador trifasico de reatores UASB podem resultar em
melhorias na recuperacéo dos gases dissolvidos no préprio volume do reator. Essas
melhorias no projeto do reator, com 0 objetivo de otimizar a recuperacdo dos gases
dissolvidos, séo vistas como uma estratégia promissora para a reducdo de custos

operacionais.

Com base nos resultados observados no reator UASB-DECB, foi desenvolvida
uma versao otimizada de reator, que também possibilita a passagem do esgoto pelo
interior do separador, mas sem a necessidade do coletor de biogas de primeiro
estagio. Assim, este estudo avaliou o desempenho dessa proposta inovadora,
denominada reator UASB com fluxo do efluente atravessando o interior do separador
trifasico (UASB-FIS), em relacdo a recuperacdo dos gases dissolvidos, com énfase

no metano e sulfeto de hidrogénio.
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2 OBJETIVOS
2.1 OBJETIVO GERAL
Avaliar a recuperacao de gases dissolvidos em reator UASB com fluxo interno

no separador trifasico (UASB-FIS) tratando esgotos domésticos.

2.2 OBJETIVOS ESPECIFICOS

o Avaliar a recuperacdo do metano e sulfeto de hidrogénio dissolvido no
efluente de um reator UASB para diferentes configuraces de separador trifasico.

o Determinar os percentuais de perda do metano e sulfeto de hidrogénio
dissolvidos no efluente do reator UASB.

o Avaliar as relacfes entre o biogas produzido e os parametros fisico-
quimicos da fase liquida do reator UASB.
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3 REVISAO BIBLIOGRAFICA
3.1 REATORES UASB

Os reatores UASB revolucionaram a aplicagdo da biotecnologia anaerébia no
tratamento de efluentes. O desenvolvimento deste sistema viabilizou a utilizacdo de
microrganismos anaerobios no tratamento de efluentes com elevadas concentracées
de matéria organica em tanques compactos, operando com tempos de detencao
hidraulica reduzidos.

Os reatores UASB foram inicialmente desenvolvidos na década de 1980 para
o tratamento de efluentes industriais e, posteriormente, foram empregados com
sucesso no tratamento de esgotos domésticos (Lettinga et al., 1980; Chernicharo,
2016). Apo6s mais de 40 anos do inicio da sua aplicacdo, pode-se afirmar que os
reatores UASB séo a primeira alternativa de projeto de estacdes de tratamento de

esgotos brutos no Brasil (Chernicharo et al., 2015).

O reator UASB é basicamente um tanque de fluxo vertical (ascendente), no
qual a matéria organica presente nos esgotos domésticos percorre o leito e a manta
de lodo, onde ocorrem as reacdes biolégicas que convertem essa matéria organica
principalmente em biogas. O separador trifasico, em formato de coifa, separa o reator
UASB em trés regides distintas. Abaixo do separador, localiza-se a regiao de digestao,
onde o lodo biolégico € armazenado. Na parte interna do separador, ocorre a
separacdo do gas da fase liquida, juntamente com a coleta do biogas. Acima das
partes inclinadas do separador, encontra-se a chamada zona de decantacao, onde,
devido a auséncia da turbuléncia promovida pelo biogas, forma-se uma regido
propicia a separacao dos solidos, que sao arrastados do compartimento de digestéao
pelo fluxo liquido. Esses solidos sedimentam-se sobre a parede inclinada do
separador, aglomerando-se em flocos até que possuam peso suficiente para vencer
a forca de arraste e retornar ao fundo do reator pela abertura de passagem
compartimento de decantagcdo para o compartimento de digestdo. A figura 3.1
apresenta uma representacdo esquematica do reator UASB, e suas partes

constituintes, ilustrando também a dinamica das fases soélida, liquida e gasosa.
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Figura 3.1 - Representacdo esquematica das zonas dos reatores UASB.
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3.2 ASPECTOS DOS CONSTITUINTES PRESENTES NO BIOGAS
3.2.1 Biogas produzido em reatores UASB tratando esgoto doméstico

O biogas produzido no processo de digestdo em reatores anaerdbios €
composto por uma mistura de gases combustiveis, no qual o metano € seu principal
componente (Barbosa, 2017). Essa composicao confere ao biogds um elevado
potencial energético, que pode ser aproveitado para a producao de energia elétrica
ou térmica (Possetti et al., 2018). A composi¢ado do biogas produzido no tratando de
esgotos domésticos varia com as caracteristicas do afluente, do pH, da alcalinidade,
a temperatura e os parametros operacionais do reator (Crone et al., 2016; Barbosa,
2017).

A tabela 3.1 apresenta uma composicdo detalhada dos gases presentes no
biogas, na qual se observa que o percentual de metano (CHa4) é bastante elevado,
podendo chegar a 85%, enquanto o dioxido de carbono (CO2), outro gas gerado no
bioprocesso anaerébio, apresenta valores de até 15%. Os demais gases podem estar
presente no biogas, principalmente devido a entrada de ar atmosférico no reator,
arrastado pelo esgoto afluente. Ja o sulfeto de hidrogénio (H2S) ocorre em propor¢des

muito reduzidas e tem origem na biodegradacdo anaerdbia do ion sulfato presente no
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esgoto. Entre estes gases, o metano e o sulfeto sdo os dois principais gases de
interesse, devido aos problemas associados ao seu desprendimento diretamente para

a atmosfera.

Tabela 3.1 - Constituintes presentes no biogas.

Constituinte do biogas Composicao
Sulfeto de Hidrogénio (H2S) 1000 a 2000 ppm
Metano (CHa) 60 a 85%
Didxido de Carbono (COz) 5a15%
Oxigénio (02) 0a2%
Nitrogénio (N2) 10 a 15%
Hidrogénio (H2) 0a3%

Fonte: Adaptado de Barbosa (2017).

3.2.2 Metano

O metano é um hidrocarboneto simples com baixa solubilidade em sistemas
aguosos. No entanto, em reatores UASB, elevadas quantidades desse gas sao
produzidas, logo uma fracéo significativa do metano permanece dissolvida na fase
liquida (ou solubilizada). Segundo Possetti et al. (2018), a baixa solubilidade do
metano em agua favorece sua liberagéo para a atmosfera quando o efluente deixa o
reator. Essa condi¢do agrava o processo do efeito estufa, uma vez que o potencial de
aquecimento global do metano € aproximadamente de 25 a 36 vezes superior ao do
COg2, além de representar uma consideravel perda de energia utilizavel (Souza, 2010;
Centeno-Mora et al., 2020; Ramos, 2021).

Portanto, a recuperacdo do metano dissolvido nos efluentes torna-se uma
prioridade urgente, especialmente no Brasil, onde os reatores anaerébios sao
amplamente empregados e o0 pais se comprometeu a reduzir as emissées de metano
em 50% até 2030. Segundo dados do Sistema de Registro Nacional de Emissdes —
Sirene (Brasil, 2022), apresentados na figura 3.2, as emissfes de metano vém
aumentando constantemente entre 1990 e 2020. Observa-se que, no ano de 1990, as
emissdes eram de aproximadamente 500 GgCHa4, enquanto em 2020 esse numero

ultrapassou a marca de 900 GgCHa4. Esse crescimento constante ao longo das
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décadas ressalta a necessidade de intervengdes tecnoldgicas para mitigar essas

emissoes.

Figura 3.2 - Emissées de CH4do subsetor Tratamento e Despejo de Aguas Residuarias Domésticas
para o periodo de 1990 a 2020.
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Fonte: Brasil (2022).

A pesquisa realizada em 2020 mostrou que a categoria de residuos, dentre as
cinco categorias que séo listadas, representou a segunda maior emissao de CHa4no
pais, e que o subsetor responsavel pelo tratamento dos esgotos domésticos foi
responsavel por 37% dessa emissdo (Brasil, 2022). Apesar de alguns avancos
tecnoldgicos, uma grande parcela do metano produzido continua sendo perdida, e
apenas uma pequena quantidade foi recuperada nos ultimos anos, conforme

mostrado pela figura 3.3.
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Figura 3.3 — Emissdes de metano no tratamento de esgotos domésticos pela quantidade de metano
recuperado.
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Fonte: Brasil (2022).

A figura 3.3 apresenta as emissdes liquidas totais de metano, juntamente com
a quantidade recuperada, no subsetor de tratamento de esgotos domésticos entre
1990 e 2020. Embora, a recuperacao do metano tenha ganhado relevancia a partir de
2004, a quantidade recuperada ainda representa uma pequena fragdo em
comparacdo com o total emitido, com apenas aproximadamente 15% do CHa
recuperado em relacdo com a emisséo liquida total para o ano 2020. Isso indica que,
mesmo com 0S avangos tecnoldgicos, o Brasil enfrenta desafios significativos para

alcancar as metas de redugéo de emissdes.

Estudos sobre reatores UASB indicaram que o desprendimento do metano
dissolvido no efluente para a atmosfera representa entre 25% e 50% de todo o metano
que é produzido durante a digestdo anaerdébia, resultando em uma perda significativa
de potencial energético (Lobato et al., 2012; Centeno-Mora et al., 2020). Ademais,
Heile et al. (2017) observaram que a concentracdo de metano dissolvido
frequentemente excede os valores calculados teoricamente devido a limitacdo na
transferéncia de massa, do metano da fase liquida para fase gasosa, sob condicdes
do regime transiente de variacdo da temperatura e pressdo. Centeno-Mora et al.
(2020) acrescentam que presenca de matéria organica, soélidos suspensos,
surfactantes e sais dissolvidos presentes no afluente pode também afetar o equilibrio
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termodinamico liquido-géas, contribuindo para a supersaturacdo do metano dissolvido,

gue pode variar de 0,38 a 6,9, como mostrado na tabela 3.2.

Tabela 3.2 — Valores das concentraces e supersaturacdo de CH4 encontrados na literatura.

Referéncia Escala do reator Concentragdo CH4 Grau de Perda média de CHs no
UASB (mglL) supersaturagao efluente (%)
Souza et al. (2011) Piloto 19,6 - 22 1,64 — 1,66 39-41
Demostragao2 19,2 1,37 36
Nelting et al. (2015) Real 6,0-10,0 0,38 - 0,620 25-40%
Matsuura et al. (2015) Piloto 18,4 1,13 46-68
Gloria et al. (2016) Piloto 6-10 NR NR
Santo (2017) Demonstragao? 20,2 NR NR
Huete et al. (2017) Real 12,5 1,14 NR
Marinho (2019) Piloto 23,9 2,1b NR
Demostragaoa 15,9-21,0 NR NR
Cabral et al. (2020) Real 18,0- 20,0 NR NR
Patulski et al. (2021) Real 13,8 NR NR
Santos (2023) Real 14,6 0,70 10,8

NR: N&o realizado.
aReator com elevado TDH e volume de 14 m3
b Estimativa com o teor de CH4 no biogas relatado pelos autores

Fonte: Adaptado de Centeno-Mora et al. (2020) e Santos (2023).

3.2.3 Sulfeto de Hidrogénio

O sulfeto de hidrogénio (H2S) é um gas incolor, notério por seu cheiro
caracteristico de “ovo podre”, e altamente solUvel em sistemas aquosos. Essa elevada
solubilidade resulta na retencdo de uma fracdo significativa de Hz2S dissolvido no
efluente de reatores UASB, que pode ser liberado para a atmosfera, com o efluente
que deixa o reator. O problema do desprendimento do sulfeto dissolvido esta na
geracdo de odores pungentes que causam incomodo as comunidades localizadas
proximas as estacdes de tratamento de esgoto, além de contribuir para a corrosdo de
estruturas e equipamentos metalicos nas estagdes de tratamento de esgotos (ETE’s)
(Santo, 2017; Gloria, 2018).
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Segundo Castro (2017) os seguintes fatores influenciam nas emissdes de H2S
para a atmosfera: pH, temperatura, taxa de geracdo, concentracdo do sulfeto de
hidrogénio, a turbuléncia e as taxas de ventilacdo da superficie do efluente no interior
do separador, e a area superficial do liquido. Assim, o pH é um parametro de extrema
importancia, por definir as formas predominantes de sulfeto de hidrogénio em solucao.
Conforme a figura 3.4 ilustra, para valores de pH proximos a neutralidade, como os
efluentes de reatores UASB, cerca de 50% do sulfeto de hidrogénio (na forma nao
dissociada - H2S) permanecerd nesta forma, enquanto os outros 50% estardo

dissociados na forma de ion HS".

Figura 3.4 - Diagrama de distribui¢céo do sulfeto de hidrogénio.
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Fonte: Chernicharo (2007).

A tabela 3.3 apresenta os resultados de alguns estudos da literatura que
associaram a concentracdo de H2S dissolvido no efluente com o pH e as
concentracbes de DQO no esgoto afluente. Observa-se que esgotos afluentes com
maiores concentragcdes de DQO geralmente apresentam uma maior producgéo de H2S,
devido a maior quantidade de sulfato disponivel. A relacdo DQO/Sulfato € um
parametro, pois valores entre 5 e 8, indicam um processo anaerobio bem estabelecido
(Subtil et al., 2012). Um processo anaerdbio bem estabelecido significa que este € um
processo estabilizado, assim, 0s microrganismos anaerobios realizam o processo de
digestdo de maneira eficiente, gerando biogas e minimizando problemas como a

producado excessiva de sulfeto de hidrogénio. Na tabela 3.3, por exemplo, os estudos
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conduzidos por Souza et al. (2012) e Santo (2017) mostram que elevadas
concentracfes de DQO, resultam em concentracfes elevadas de H2S dissolvido no

efluente, comprovando-se a relagéo entre a alta carga organica e a producao de HzS.

Tabela 3.3 — Concentracdes de H:S reportadas na literatura para reatores UASB tratando esgotos

domésticos.
Referéncia Escala do reator Concentragéo de H2S pH DQO afluente

(mglL) (mglL)

Souza et al. (2012) Piloto 4-17 6,8 520

Gléria et al. (2016) Piloto 6-13 73 NR
Castro et al. (2017) Piloto 3-16 NR 300-500

Santo (2017) Demostragéoa 10,3 7,1 491

Huete et al. (2018) Real 15,6 8,0 NR
Marinho (2019) Piloto 8,9-153 72 377-500
Demostragéo? 10,2-11,5 71-73 377-500

Cabral et al. (2020) Real 14,0 NR NR

NR: Nao realizado.
aReator com elevado TDH e volume de 14 m3

Fonte: Adaptado de Centeno-Mora (2020).

De acordo com Brandt et al. (2021), o sulfeto de hidrogénio presente nos
efluentes de reatores anaerébios contribui significativamente para as emissdes totais
de H2S nas ETE’s, com fatores de emissdao que variam de 6000 a 15000
mgH2S.m3esgoto. Portanto, o controle adequado das variaveis operacionais e o
desenvolvimento de tecnologias visando a recuperacdo do sulfeto de hidrogénio
dissolvido sdo de carater urgente, tanto para mitigar o impacto social quanto para

preservar as estruturas das estacdes de tratamento.

3.3 ASPECTOS TEORICOS DA SOLUCAO DOS GASES

3.3.1 Lei de Henry
O tratamento anaerobio de esgotos domésticos requer um entendimento

detalhado dos principios do equilibrio quimico e da transferéncia de massa,
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fundamentais para compreender 0s mecanismos que governam a separacao dos

gases da fase liquida.

A solubilidade de um gas em um liquido é descrita pela Lei de Henry, que
relaciona a concentracdo e a pressao parcial do gas. As concentracdes dos
compostos nas fases liquidas e gasosas podem ser calculadas pela Lei de Henry
(equacdo 3.1) quando s&o constantes no tempo, ou seja, quando alcancam o
equilibrio quimico. Esse equilibrio € atingido quando a velocidade com que o fluxo de
moléculas que um composto gasoso transcorre a interface liquido-gas (Vi) é igual a
velocidade com a qual o fluxo de moléculas do composto liquido transcorre a interface

liguido-géas (V2), conforme ilustrado pela figura 3.5 (Brandt et al., 2021).

Figura 3.5 — Principios do equilibrio termodindmico entre a fase liquida e gasosa em sistemas
abertos.
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Fonte: Brandt et al. (2021).

A Lei de Henry enuncia que, a uma temperatura constante, a concentracao de
um gas dissolvido em um liquido é diretamente proporcional a sua pressao parcial. A
equacao 3.1 apresenta a expressao fornecida pela Lei de Henry, na qual Ceq € a
concentracéo do gas dissolvido no liquido em equilibrio (mg/L), Pgas € a pressao parcial
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gas (atm) e Kn & a constante de proporcionalidade que relaciona a solubilidade com a

pressdo (mg/L.atm) (Ramos, 2021).

Ceq = Ku x Pyss (3.1)

A Lei de Henry pode ser reescrita conforme a equacgéo 3.2, na qual é possivel
entender que a pressdo parcial do gas no liquido € inversamente proporcional a
constante da Lei de Henry, e diretamente proporcional a concentracdo de gas

dissolvido.

P Caissotvido (3.2)
gas — K—H

Assim, um gas que possui alto valor para a constante de Henry, na condicao
de equilibrio (V1 = V2), apresentard baixa pressdo parcial no meio liquido, em
consequéncia da sua baixa concentracdo neste, indicando que a maior parte do gas
permanece na fase gasosa. Essa condicéo é claramente observada na figura 3.5, para
o caso do nitrogénio (N2), que permanece no meio aquoso e no ar atmosférico. E
possivel observar que mesmo havendo um gradiente de concentracdo de N2 do ar
para 0 meio aquoso, as quantidades ndo serdo iguais, exatamente porque o liquido
tem uma capacidade maxima de dissolucdo do gas. Ainda que forcosamente se
fizesse a injecdo de N2 na fase liquida, o mesmo se desprenderia para o ar

atmosférico.

A tabela 3.4 apresenta os valores para as constantes de Henry para o CHs e
H2S em &gua, onde é possivel constatar que, segundo os valores da constante da Lei
de Henry, o sulfeto de hidrogénio (H2S) apresenta maior solubilidade que o metano
(CHs) em agua, indicando uma facilidade do CHa4 de se separador da fase liquida
guando em contato com a agua e agitado em comparagéo com o HzS.
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Tabela 3.4 - Constante de Henry para o CHa e H2S em 4gua em varias temperaturas.

K(CHa) K(H2S)
Temperatura (°C)
(mglL.atm) (mg/L.atm)
5 34,3 5996
10 29,9 5147
15 26,4 4465
20 23,6 3911
25 215 3466
30 19,8 3102
35 18,3 2794

Fonte: Adaptado de Souza (2010).

Os dados da tabela 3.4 demonstram que, segundo a constante da Lei de Henry,
o sulfeto de hidrogénio (H2S) apresenta maior solubilidade que o metano (CH4) em
agua. A solubilidade é estabelecida considerando as propriedades quimicas e fisicas,
incluindo sua polaridade e capacidade de formar ligagdes moleculares com o solvente
aquoso. De modo geral, elevados valores de solubilidade indicam que as espécies se
dissociam em agua e apresentam uma forte interacdo molecular, ou seja, realizam
ligacdes de hidrogénio ou ligacdo dipolo-dipolo (Bijos, 2019). O sulfeto de hidrogénio,
devido a sua alta solubilidade, estabelece essas ligacdes dipolo-dipolo com agua. Por
outro lado, o metano nao se dissocia em ions, e estabelece apenas ligacdes fracas

de Van der Waals com a agua.

Ademais, a tabela 3.4 releva que o aumento da temperatura reduz a
solubilidade dos compostos. Enquanto o pH influéncia na solubilidade dos compostos,
apenas em espécies gue reagem quimicamente com agua, como o sulfeto de
hidrogénio. Neste caso, o pH regula a formacéo de espécies nao ionizadas, conforme

mostrado no topico 3.2.2 (Santo, 2017).

A presséo parcial de um gas a ser utilizado na Lei de Henry pode ser calculada
pela fracdo molar do componente gasoso (y;) e a presséo total do sistema (p;),

apresentada pela equacéao (3.3) (Heile et al., 2017).

Di=Yi X D¢ (3.3)
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No entanto, € importante ressaltar que, nos gases dissolvidos em efluentes
tratados por reatores anaerobios, tém-se condi¢cbes fora do equilibrio quimico
(condicdes dinamicas), visto que suas concentracdes estdo abaixo ou acima dos
valores previstos pela Lei de Henry. Portanto, a transferéncia de massa ocorrera com
0 objetivo de alcancar o equilibrio quimico (Heile et al., 2017; Brandt et al., 2021). Nos
reatores anaerobios, a geracdo de metano e sulfeto de hidrogénio ocorre no leito de
lodo. Nessa regido, devido presséo hidrostatica, uma maior fracdo destes gases pode
se dissolver na fase liquida. Na medida em que o efluente liquido se desloca para
parte superior do reator, a pressao hidrostatica diminui, e esta fracéo dissolvida passa

para o estado gasoso, pelo processo de efervescéncia.

3.3.2 Principios da transferéncia de massa

A transferéncia de massa refere-se ao fendémeno de transporte pelo qual o fluxo
de matéria ou calor é transportado de uma regido para outra, a exemplo da conveccéo
e da difusdo molecular. Em reatores anaerodbios, a transferéncia de massa ocorre
principalmente pelos mecanismos de conveccao e difusdo molecular. A convecgao
ocorre predominantemente na direcao do fluxo ascendente, enquanto a difusédo ocorre

em todas as direcdes do reator.

s

A difusdo é o processo no qual as particulas se movem aleatoriamente,
resultando na mistura homogénea das substancias (Cussler, 1997; Gldria, 2018). O
fluxo de massa devido a difusdo ocorre quando as espécies quimicas da regido de
maior concentracao se deslocam para a regidao de menor concentragao, buscando o
equilibrio quimico. Segundo Cussler (1997), a taxa de difusdo em liquidos € de 0,05
cm/min. Quando a difusdo ocorre em conjunto com outros processos, ela
frequentemente se torna a etapa limitante (Souza, 2010). Souza (2010) aponta que a
taxa de difusdo pode ser acelerada utilizando-se a agitacdo e Santos (2023)
complementa que a maximizacgao da interface entre o liquido e o gas também acelera
a difusdo, otimizando a interagdo entre as fases. [Essas s&o premissas que

fundamentam este presente trabalho.

A Lei de Fick descreve o fluxo de massa resultante entre um gas dissolvido no

liguido e a fase gasosa (Heile et al., 2017). A equacéao (3.4) apresenta a Lei de Fick.
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o dg, (3.4)
Ja = —Dyp rr

Em que J, € ataxa de transferéncia de massa especifica por area (ou fluxo de
massa especifico), em um meio devido a difusdo do componente A na direcdo ao
gradiente de concentracdo (kg/m2.s), D, € o coeficiente de difusdo molecular da
espécie A na solucdo (m?/s), dC,/dz é o gradiente de concentracdo (g/m3.m)e z é a
distancia em direcao a transferéncia de massa ou a espessura do filme (m). O valor
de D, estimado para a 4gua a 20°C, para o H2S é de 1,41x10° m?/s, e para o CHsé
de 1,50x10° m?/s. Apesar disso, é importante ressaltar que, os valores medidos
experimentalmente para D,z apresentam resultados variados, e principalmente, para

liquidos que ndo podem ser previstos com confianca (Souza, 2010; Gloria, 2018).

Uma equacao importante para a compreensdo da transferéncia de massa € a
equacdo da taxa de fluxo molar, que deriva a equacdo (3.4). No entanto, é
fundamental ressaltar que o coeficiente de difusdo molecular na equacéao (3.4) se
aplica a sistemas onde a conveccdo ndo esta presente. Em contraste, nos reatores

UASB, onde a conveccao esta presente, a taxa de fluxo é dada por (Welty et al., 2014):

Ny =k A(Cyy — Cp) (3.5)

Em que N, é a taxa de transferéncia de massa (moles/s), k. é o coeficiente de
transferéncia de massa (m/s), Cai e Ca sdo as concentra¢gdes na interface e na massa
da solucéo, respectivamente (moles/m?), e A é area de contato entre as superficies

liquida e gasosa (m?) (Souza, 2010).

A teoria dos dois filmes, proposta por Lewiw e Whitman em 1924, é amplamente
aceita em estudos sobre gases dissolvidos em efluentes tratados em reatores
anaerobios. Essa teoria postula que, dois filmes estagnados (um liquido e outro
gasoso) se formam na interface liquido-gas. A transferéncia de gas para o liquido é
limitada pela resisténcia a difusao do filme gasoso, enquanto a transferéncia do liquido
é limitada pela resisténcia a difusdo do filme liquido (Centeno-Mora et al.; 2020; Jesen

et al.,, 2021). As hipdteses desta teoria sdo: i) o fluido esta em repouso, i) a



31

concentracdo varia linearmente; iii) o regime € permanente; iv) no lado do liquido e do
gas tem—-se o fluxo de massa; v) a convec¢do nao acontece (Santo, 2017; Santos,
2023). A figura 3.6 apresenta o desenho esquematico da teoria dos dois filmes, na
qual se tém a ocorréncia de trés etapas: (i) fluxo de massa do filme liquido para a
interface gas-liquido; (ii) ocorréncia da difusdo molecular na interface gas-liquido; (iii)
fluxo de massa da interface para o filme gasoso. Esta teoria também cita que o fluxo

pode de massa pode ser inverso do gas para o liquido (Souza, 2010; Santo, 2017).

Figura 3.6 — Desenho esquematico da teoria dos dois filmes.
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O gradiente de concentracdo € a forca motriz para que a transferéncia de
massa ocorra, logo o fluxo molar é calculado pela diferenca da concentragéo ou fracao
molar entre a fase liquida e/ou gasosa e os valores em equilibrio da interface. Desta

maneira, a equacao (3.4) se transforma em:

Ja = kpa X (X4, — x) (3.6)
Ja= kea X (Y — Yas) (3.7)
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Onde J, é a taxa de fluxo especifico do componente A (molesa/m?.s), k; 4, € 0
coeficiente de transferéncia de massa do componente A na fase liquida (m/s), k¢4 € 0
coeficiente de transferéncia de massa do componente A na fase gasosa (m/s), x, € a
concentracdo molar de A na fase liquida (molesa/m3), x,- é a concentracdo de A na
fase liquida em equilibrio na interface liquido-gas (molesa/m?3), y, é a concentracéo do
componente A na fase gasosa (molesa/m?3) e y,- é a concentracédo de A na fase gasosa
em equilibrio na interfase liquido-gas (molesa/m?3). Segundo Santos (2023), entre as
equacodes (3.6) e (3.7) a que tém maior importancia, entre ambas, depende de qual

filme apresenta a maior resisténcia.

Conforme a teoria dos dois filmes, a resisténcia total ao transporte de massa €
composta pela soma das resisténcias individuais nas duas fases envolvidas: a fase
gasosa e a fase liquida. Em termos praticos, isso significa que a resisténcia a
transferéncia de massa é a combinacao da resisténcia na fase gasosa, na fase liquida
e na regido da interface entre as duas fases. Entretanto, o movimento de massa
através da interface de separacdo entre as fases ocorre de forma rapida e é
considerado instantaneo no modelo, e, portanto, a resisténcia na interface das fases
€ desprezivel. (Gloria, 2018). Assim, para uma analise quantitativa, utiliza-se a
equacao da resisténcia global de transferéncia de massa associada a Lei de Henry,
ja que o valor da constante de Henry direciona em qual filme a resisténcia é mais
importante. Entdo relacionando-se a Lei de Henry, apresentada pela equacéo 3.1, e
as equacoes do fluxo molar (equacdes 3.6 e 3.7) obtém-se as equacdes (3.8) e (3.9)
(Souza, 2010; Gléria, 2018).

T (3.8)
KLA kLA * [(HA kGA)]
1 Hy (3.9)

1
KGA kGA (P kLA)

Em que K, , é o coeficiente global de transferéncia de massa da fase liquida
(m/s), k, 4 € o coeficiente local de transferéncia de massa no composto liquido (m/s),

P é a pressao total exercida na fase gasosa (atm), H, é a constante da Lei de Henry
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do composto, k4 € o coeficiente local de transferéncia de massa da fase gasosa (m/s)

e K;4 € o coeficiente global de transferéncia de massa associada a fase gasosa (m/s).

Segundo Centeno-Mora et al. (2020), o metano e o sulfeto de hidrogénio séao
compostos nos quais o fluxo de massa é controlado pela resisténcia do filme liquido,

dado que, os valores da constante da Lei de Henry (H,) para estes compostos séo

superiores a 103, A vista disso, a equacio (3.8) € utilizada, e o termo pode ser

(Ha-kga)
desprezado, dessa maneira, a equacéo (3.8) pode ser simplificada conforme mostrado

pela equacao (3.10).

1_1 (310
KLA kLA

Portanto, o conhecimento sobre os principios da transferéncia de massa auxilia
aos pesquisadores a entender como funciona a transferéncia de massa em reatores
anaerobios, e assim, propor maneiras para desenvolver tecnologias para recuperar 0s
gases dissolvidos. O conhecimento sobre os fundamentos da transferéncia de massa
também apoia algumas hipéteses que faciltam o desprendimento dos gases
dissolvidos. A primeira foi proposta por Souza (2010), na qual ele cita que o principal
mecanismo que facilita o desprendimentos do metano e sulfeto de hidrogénio € a
agitacao ou turbuléncia na fase liquida, e a segunda foi proposta por Santos (2023)
no qual ele cita que potencializando a transferéncia de massa na interface liquido-gés,
ou seja, aumentando a superficie de contato entre o liquido e o gas, existe uma
iteracdo maior entre os compostos, desta forma, facilitando o desprendimento dos
gases dissolvidos. Estas foram hipdteses que apoiaram o estudo deste presente

trabalho.

3.4 SOLUCOES TECNOLOGICAS PARA A RECUPERACAO E/OU REDUCAO DOS
GASES DISSOLVIDOS

Alternativas mais eficientes para a recuperacdo dos gases dissolvidos vém

sendo investigadas, com o objetivo de minimizar desprendimento desses compostos
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para a atmosfera. Assim, algumas modificacbes e etapas posteriores aos reatores

UASB foram propostas buscando solucionar o problema dos gases dissolvidos.

Segundo Chernicharo et al. (2019), o dimensionamento adequado do
separador trifasico é de grande importancia para o desempenho dos reatores UASB,
especialmente no que tange a coleta dos gases produzidos durante o tratamento. O
dimensionamento deve garantir que o gas seja direcionado eficientemente para a
campanula de gas. Portanto, modificacbes no projeto do separador trifasico e na

campanula de gas podem potencializar a recuperacéo dos gases dissolvidos.

O estudo conduzido por Souza (2010) trouxe resultados promissores ao avaliar
modificagdes na configuragdo interna dos reatores UASB. O estudo comparou trés
reatores, dois dos quais apresentavam caracteristicas similares, em escala piloto, no
gual um deles possuia um estagio duplo de coleta de biogas em um reator. Enquanto
o terceiro reator estudado foi um reator em escala de demonstragdo. A andlise revelou
que, no reator com duplo estagio de coleta de biogas, operado com tempo de
detencdo hidraulica (TDH) de 7 horas, houve uma reducdo nos valores das
concentracfes de metano e sulfeto de hidrogénio dissolvido, quando comparado a um
reator convencional. Souza atribuiu essa melhoria ao duplo estagio de coleta, que
proporcionou uma maior agitacdo na superficie do separador trifasico, resultando no
aumento da taxa de transferéncia de massa. A figura 3.7 apresenta o desenho
esquematico do reator convencional (a) e do reator com duplo estagio de coleta de

gas (b).
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Figura 3.7 - (a) Reator piloto UASB convencional e (b) Reator piloto UASB com estagio duplo de coleta
de gas.
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Fonte: Souza (2010).

Gloria (2018) também implementou modificagbes nos mesmos reatores UASB
estudados por Souza (2010), utilizando trés técnicas distintas para a remocao dos
gases dissolvidos. A primeira técnica foi o uso do stripping (difusdo de ar), conforme
ilustrado pela figura 3.8(a). Nessa técnica, conexdes para a injecdo de ar foram
adicionadas abaixo do compartimento de digestdo. O stripping apresentou uma
remocao de 30% para o metano, reduzindo a concentracdo do efluente final, em
termos de mediana, de 15 mg/L para 10 mg/L. Enquanto a remoc¢ao do sulfeto de
hidrogénio variou entre 40% e 60%. O autor sugere que a presenca das conexdes de
ar facilitou o arraste do H2S para a fase gasosa, resultando em uma maior eficiéncia
de remocao do H2S em comparagcdo com o CHa. A segunda técnica empregada foi a
microaeracao na manta e leito de lodo, apresentada na figura 3.8(b). A microaeracao
envolveu a introducédo de ar na manta e leito de lodo para promover a remoc¢ao dos
gases dissolvidos, e a eficiéncia variou entre 73% e 79% para remogao de H2S. A
Gltima técnica foi a utilizagdo de uma cadmara de dessor¢édo, mostrada na figura 3.8(c).
Neste caso, a eficiéncia de remocdo do H2S e CHas foi de 60% para ambos os

Compostos.



36

Figura 3.8 - (a) Representacado esquematica da técnica stripping; (b) Representagéo esquemética da
microaeracéo e (c) aparato experimental do reator UASB com a cdmara de dessorcao.
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Fonte: Gloria (2018).

Marinho (2019), continuando os trabalhos desenvolvidos sobre essa tematica,
comparou 0s mesmos reatores, piloto e demonstracdo. Ambos os reatores (R1 e R2)
possuiam configuragdo convencional de um reator UASB, porém um deles recebeu a
microaeracao (R2). O terceiro reator, em escala de demonstragéo, foi denominado Rs.
O trabalho foi dividido em quatro etapas: a primeira foi a microaeracdo associada a
recirculacdo do gas, figura 3.9(a); a segunda foi a microaeracédo do esgoto bruto, figura
3.9(b), no qual este era microaerado antes de alimentar o reator UASB modificado; a
terceira foi a utilizacdo do géas residual na camara de dessorc¢éo, figura 3.9(c), em que
0 gas residual gerado na camara de dessor¢cdo com enchimento, que recebia o
efluente do reator UASB de demonstracdo, promovia a microaeracao do reator Rz; e



37

a quarta etapa foi a microaeracdo do Rs a partir do gas residual da camara de
dessorcédo. De acordo com Marinho (2019), a microaeracao associada a recirculacéo
do biogas e a microaeracdo do esgoto bruto ndo apresentaram resultados
significativos quanto a remoc¢ao dos gases dissolvidos. Em contraste, a microaeracao
utilizando o gas residual obteve resultados relevantes, com remocéo de valores de 46

a 71% para o metano e 54 a 93% para o sulfeto de hidrogénio.

Figura 3.9 — (a) Representacao esquematica dos reatores UASB piloto convencional (R1) e reator
microaerado (R2); (b) Representagdo esquemética do sistema de aeragdo do esgoto bruto; (c)
Representacéo esquematica do sistema completo de microaeracgdo a partir do gas residual da

camara de dessorcao.
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Outro trabalho relevante sobre a microaeracao foi conduzido por Cabral et al.
(2020), que estudaram dois biorreatores, por um periodo de 13 meses, que eram
alimentados com o efluente do reator UASB: um biorreator de controle sem
microaeracao e um reator microaerado. Para os biorreatores com tempo de detencao
hidraulica de 6 horas a concentracdo, em termos de mediana de H2S, foi reduzida de
14 mg/L para 6 mg/L, no biorreator de controle, e para 3 mg/L para o biorretor
microaerado. A concentragdo de CHa4na saida do reator UASB foi reduzida de 20 mg/L
para 14 mg/L, no reator de controle, e para 9 mg/L para o biorreator microaerado. A
figura 3.10 apresenta um desenho esquematico dos biorreatores utilizados por Cabral

et al. (2020) em seu estudo.

Figura 3.10 — Representagdo esquematicos dos biorreatores.
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Fonte: Cabral et al. (2020).

Patulski et al. (2021) propuseram uma modificacdo no separador trifasico dos
reatores UASB, resultando em um maior espacamento entre o separador trifasico e o
compartimento de decantacdo, o que facilitou a saida dos solidos. Essa mudanca
impactou diretamente a velocidade, visto que nos reatores modificados os sélidos
fluem na direcéo horizontal a se¢do de decantacéo, propiciando maior carregamento
dos sélidos junto ao afluente. Esse maior espagcamento dos reatores UASB pode ter
favorecido uma maior transferéncia de massa entre o gas dissolvido e a fase gasosa,
e apresentou indicios que a maior vazao que percorre o separador trifadsico também

pode contribuir para o desprendimento do metano. Como resultado, observou-se que
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a concentragdo de CHs dissolvido no efluente final do reator modificados foi, em
termos de mediana, de 13,77 mg/L. Esse trabalho foi um indicio importante nas
consideracdes de hipoteses deste estudo. A figura 3.11(a) apresenta o desenho
esquematico do reator convencional, enquanto a figura 3.11(b) ilustra o reator

modificado.

Figura 3.11 — (a) Representacdo esquematica do reator convencional; (b) Representacéo
esquematica de um sistema de reator UASB modificado.
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Santos et al. (2022) desenvolveram um estudo com o objetivo de recuperar o
metano dissolvido utilizando bicos de pulverizacdo apos o reator UASB. Os autores
obtiveram uma remocé&o de 81,6% do metano dissolvido, na qual a concentracao foi
reduzida del4,2 mg/L para 2,6 mg/L com o uso dos bicos de pulverizagédo. A figura
3.12 ilustra o sistema experimental utilizado para a recuperacao do metano dissolvido,

empregando bicos de pulverizacdo acoplados a uma camara de vacuo.
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Figura 3.12 — Sistema experimental utilizando bicos de pulverizacao.
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Fonte: Santos et al. (2022).

Em um estudo mais recente, Centeno-Mora et al. (2023) propuseram uma nova

tecnologia de membranas dinamicas pressurizadas em contatores de membranas

para pré-tratar o efluente retendo os solidos suspensos, e assim preservando a

integridade dos contatores de membranas, evitando sua colmatagéo. A membrana de

silicone alcancou uma eficiéncia de remocéo de sulfeto de hidrogénio préximo a 100%,

enguanto a remocao de metano foi aproximadamente 90%. A figura 3.13 apresenta o

desenho esquemaético do sistema proposto.
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Figura 3.13 — Desenho esquemético das membranas.
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Embora as tecnologias de pos-tratamento dos reatores UASB tenham gerado
resultados promissores, elas ainda apresentam limitacdes significativas. A
microaeracao € uma técnica dificil de operar e controlar a qualidade do gas produzido,
além de ser limitada pelo escalonamento do processo. A técnica de camara de
dessorcéo é restringida pela baixa transferéncia de massa. Tecnologias que utilizam
vacuo enfrentam limitacdes devido ao elevado consumo energético. As membranas
dindmicas, apesar de eficientes, tem como limitagcdes: necessidade de substituicdo
periddica, além de serem uma tecnologia cara e suscetivel a incrustacdo (Stazi &
Tomei, 2021; Medeiros et al., 2023).

Assim, segundo Brandt et al. (2021), a alta complexibilidade e os custos
elevados dessas tecnologias restringem o aproveitamento energético do biogéas
produzido nos reatores anaerébios. Por isso, 0s autores citam que o desenvolvimento
de tecnologias simplificadas e/ou de baixo custo operacional sdo primordiais para o
aproveitamento do biogads. Desse modo, entende-se que a otimizacdo do
desprendimento dos gases dissolvidos para a fase gasosa, diretamente no volume do
préprio reator, surge como uma alternativa promissora, devido a manutencdo da
simplicidade operacional do processo e a reducao dos custos associados as demais

tecnologias em estudo.

3.5 PROPOSTA TECNOLOGICA PARA REMOQAO DE GASES DISSOLVIDOS

O presente trabalho se propds investigar a recuperacéo dos gases dissolvidos
do efluente em uma versdo modificada de reator UASB, que teve por base os
trabalhos desenvolvidos por Souza (2010) e Pereira (2012) no reator com duplo
estagio de coleta de biogas (UASB-DESC). Neste reator, a introducdo do coletor de
biogas de primeiro estagio propiciou uma agitacao no interior do separador trifasico
(também chamado de coletor de biogas de segundo estagio), que conduziu ao maior
desprendimento do metano e do sulfeto dissolvido no efluente (Souza, 2010). Essa
agitacao foi promovida nao so6 pelo fluxo gasoso, mas também pela passagem do fluxo
do esgoto, no interior do separador, que foi de cerca de 30% de toda vazao afluente
ao reator. Assim, em 2014 a equipe coordenada pelo professor Jackson de Oliveira
Pereira da Universidade Federal de S&o Joao del-Rei (UFSJ) concebeu uma nova

versdo de reator, que também fosse capaz de permitir o fluxo pelo interior do
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separador trifasico, porém sem a necessidade de um coletor de biogas de primeiro

estagio.

Nesta concepc¢éo modificada de reator foi proposta a introducao duas aberturas
(denominadas P1 e P3), conforme apresentado na figura 3.14, para a que 0 esgoto
alcancasse o compartimento de decantacdo. O objetivo principal era favorecer o
escoamento pelo interior do separador trifdsico, passando por uma abertura
intermediéaria, P2, e alcancar um nivel de agitacdo no interior do separador que fosse
capaz de garantir o desprendimento dos gases dissolvidos, tal como foi observado no
reator DECB. Complementarmente, o separador trifasico foi projetado com um menor
angulo na parte inclinada (45°) para favorecer a separacdo do lodo que fosse
arrastado pela parcela do fluxo que escoa pelo interior do separador trifasico.
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Figura 3.14 - Representacado esquematica dos reatores UASB convencional e modificado.
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P1 — Abertura de passagem do efluente do compartimento de digestdo para o compartimento de
decantacéo do reator convencional (RC) e do reator com fluxo interno no separador trifasico (RFIS),
e retorno dos sélidos.

P2 — Abertura intermediaria de passagem do efluente do compartimento de digestdo para o interior
do separador trifasico para o reator com fluxo interno no separador trifasico (RFIS).

P3 — Abertura de passagem do efluente do compartimento de digestdo para o compartimento de
decantacgédo no reator com fluxo interno no separador trifasico (RFIS).

E, para garantir o retorno do lodo ao fundo do reator, uma série de joelhos de
45° foi instalada na porcéo inferior da parte inclinada do separador, que forma um
angulo de 90°, para impedir a entrada do biogas na zona decantacao pela passagem
P1. Esta modificacdo também teve como objetivo eliminar a necessidade dos
defletores de gases, reduzindo o custo do RFIS. A figura 3.15 ilustra os detalhes das

aberturas P1 e P2 para as duas fases operacionais.



Figura 3.15 — (a) vista superior da abertura de passagem P2, acima parte inclinada da coifa, na
regido de decantacao; (b) vista inferior das aberturas do compartimento de digestdo para o
decantador (P1) e para o interior do separador trifasico (P2), abaixo da parte inclinada da coifa.
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4 HIPOTESES DE INVESTIGACAO

As hipéteses de investigacdo foram:

1) A maior area da campéanula de gas do reator modificado, proporciona: i)
maior habilidade de capturar o biogas; ii) assim, maior sera o desprendimento dos
gases dissolvidos; iii) e maior a recuperacéo de biogas.

2) Um menor diametro da area de passagem do efluente para o separador
propicia um aumento na velocidade do fluxo que atinge o interior do separador trifasico
do reator modificado, causando uma turbuléncia nessa regiao, que pode facilitar o
desprendimento dos gases dissolvidos.
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5 METODOLOGIA
5.1 APARATO EXPERIMENTAL

5.1.1 Viséo Geral

O aparato experimental foi composto por dois reatores UASB que possuiam
caracteristicas semelhantes, exceto pelas alteracdes no separador trifasico do reator
RFIS, construidos em fibra de vidro, em formato cilindrico. Os reatores foram
instalados na Estacédo de Tratamento de Esgoto (ETE) na Companhia de Saneamento
de Minas Gerais (COPASA), localizada na cidade de Ouro Branco, Minas Gerais. A
ETE processa uma vazdo média de 60 L/s, representando o esgoto gerado por uma
populacao equivalente a 36.000 habitantes.

O sistema de alimentacao foi composto por uma bomba submersivel (Sulzer,
220V, % cv) que é controlada por um inversor de frequéncias (WEG-CFW300) e dois
temporizadores, que permitiram simular um hidrograma de vazdo afluente mais
préximo da situacdo real. Além do mais, foram instalados um horimetro, para
contabilizar o tempo real de operacdo dos reatores, e dois medidores do tipo
diafragma, para gas GLP (modelo DAEFLEX/G1-0,6) que, de acordo com Ferreira et
al. (2018) apresenta um erro relativo de 1,9% em relacdo a um medidor préprio para
biogas, e, considerando a simplicidade operacional, boa acuracia e baixo custo,
justificam o seu emprego no monitoramento da producdo de biogas em plantas
menores em escala real e também em pesquisas com escassos recursos financeiros
disponiveis. A figura 5.1 apresenta o fluxograma do aparato experimental e a figura

apresenta uma vista dos reatores experimentais.



Figura 5.1 — Fluxograma do aparato experimental.
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5.1.2 Reatores UASB

Para atender aos objetivos especificos do presente trabalho, foram utilizados
dois reatores: um reator modificado de fluxo interno no separador trifasico (RFIS) e
um reator convencional (RC), ambos em escala de semidemonstragdo. Os reatores
foram dimensionados com base nos critérios estabelecidos pela NBR 12209/2011
(ABNT, 2011), com excecdo do RFIS, cujo dimensionamento teve o proposito de
avaliar a modificacdo proposta. Os seguintes critérios que ndo foram atendidos no
RFIS foram: a profundidade total minima do decantador, a parte inclinada do
separador, a taxa de escoamento superficial para a vazao maxima no compartimento
de decantacéo, e o TDH do decantador. Porém, para esses critérios os valores foram
muito proximos ao valor da NBR 12209 (ABNT, 2011). A Tabela 5.1 apresenta as
caracteristicas de projeto dos reatores experimentais.

Tabela 5.1 — Caracteristicas e pardmetros de projeto dos reatores UASB.

Compartimento Caracteristica NBR 12209 RFIS RC
Qmédia (mB/h) - 0,46 0,46
Digestéo + Volume (m3) - 3,69 3,69
Decantacgéo TDH médio 8,00 8,00 8,00
Profundidade util total (m) 4,00 - 6,00 4,65 4,65
Volume (m3) - 3,02 2,77
TDH médio (h) - 6,54 6,00
Profundidade minima (m) 2,50 3,60 3,15
Digestao Velocidade ascensional para Qmedia <0,70 0,59 0,59
(m/h)
Velocidade ascensional para Qmaxima <1,20 0,87 0,87
(m/h)
Volume (m3) - 0,67 0,92
TDH para Qmsdia (h) =1,50 1,46 2,00
TDH para Qmaxima (h) =1,00 0,97 1,33
Profundidade total minima (m) 1,50 1,05 1,50
Decantacgéo Profundidade minima da parede 0,20 0,48 0,60
vertical (m)
Taxa de escoamento superficial para <1,20 1,72 0,94
Qmaxixma (m3/m2.h)
Angulo da parede inclinada (°) =50 45 70

Conforme apresentado no item 3.5, no projeto do RFIS o efluente liquido
alcanca o compartimento de decantacdo por meio de duas rotas distintas: i) pela
abertura de passagem P1 (composta por uma série de 32 joelhos de 50 mm), na qual
o liquido vindo do compartimento de digestdo chega diretamente ao decantador, e

pela qual o lodo arrastado pelo fluxo pode retornar ao fundo do reator; e ii) pela
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abertura de passagem P3, na qual o efluente chegara ao decantador, passando

primeiramente pelo interior do separador trifasico, por meio da abertura P2.

5.2 DELINEAMENTO EXPERIMENTAL

5.2.1 Fases operacionais e configuracdes testadas

A pesquisa foi estruturada em duas fases operacionais distintas (1 e 2), de
modo a permitir & investigacdo das hipoteses de investigacdo, que foram: o efeito da
area interface de separacao gas-liquido, e da agitagdo no interior do separador, na
recuperacdo dos gases dissolvidos. Para tanto, o RFIS foi confeccionado com
diametro/area da interface de desprendimento dos gases de maiores dimensdes (700
mm), se comparado ao reator convencional (250 mm), para propiciar uma maior area
da interface de desprendimento dos gases; e, a abertura de passagem para o interior
do separador P2, teve o seu diametro reduzido de 250 mm para 150 mm, da fase
operacional 1 para a fase 2, de modo a aumentar a velocidade de passagem no
efluente no interior do separador, e conferir maior agitacdo nessa regiao. A tabela 5.2
apresenta detalhadamente os valores das dimensdes dos componentes para 0s
reatores RC e RFIS.

Tabela 5.2 — Dimensdes das aberturas de passagem do efluente para as fases 1 e 2.

Area da abertura de passagem do efluente (m?)
Interface de Do
separacdo gas- compartimento Do c_ompartimento Do interior do
liguido . ~ de digestado para o separador parao
q ded
Fases e digestao para | . :
interior do separador decantador
o decantador
Area (m?) P1 P2 P3
RFIS RC RFIS® RC® RFIS© RC RFIS@ RC
1 0,384 0,049 | 0061 0,218 0,049 - 0,367 -
2 0,384 0,049 | 0061 0,218 0,018 - 0,335 -

(a) Area correspondente a 32 joelhos de 50 mm de diametro.

(b) Area obtida da diferenca entre a area da secéo transversal do reator (D= 1000 mm) e da area do
separador na parte mais baixa (D= 850 mm).

(c) Area correspondente ao diametro de 250 mm, na fase 1, e 150 mm, na fase 2.

(d) Area obtida da diferenca entre a area da secéo transversal da campanula de gas (D= 700 mm) e
da area de passagem para o interior do separador (D= 150, na fase 1 e D= 250 mm, na fase 2).
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5.2.2 Condic¢bes operacionais

5.2.2.1 Vazéo

Os reatores foram operados diariamente, de acordo com o hidrograma de
vazao do afluente ilustrado na figura 5.3, que visava simular as condicdes reais de
operacdo da estacao de tratamento de esgoto. O aparato experimental incluiu dois
temporizadores, um inversor de frequéncias para variar as vazdes de entrada do
afluente, e um horimetro para quantificar o tempo real de operacao dos reatores. O
aumento da vazao foi configurado para 15%, 30% e 50%, em relacdo a vazao média
de 0,46 m3h, resultando em valores de variacdes de vazdes de 0,53 m3/h, 0,60 m3/h
e 0,69 m?h.

Figura 5.3 - Hidrograma do afluente aos reatores durante a operacao.
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5.2.2.2 Velocidades nas aberturas de passagem

As velocidades das aberturas de passagem, P1, P2 e P3, foram calculadas com
base na vazao afluente e nas respectivas areas (mostradas na tabela 5.2). Para tanto,
considerou-se o principio do equilibrio de perdas de carga em sistemas em paralelo,
em que a perda de carga do escoamento na parte interna € igual a perda na parte

externa. Os célculos estdo apresentados no Anexo I, e foram reunidos na Tabela 5.3.

De acordo com estas estimativas, € importante mencionar que a parcela da
vazao que escoa pela abertura de passagem P1, foi de 47% e 76%, e nas areas P2 e
P3 de 53% e 24%, respectivamente nas fases 1 e 2. Isso indica que, embora a
velocidade na abertura de passagem P2 tenha aumentado, com a reducédo do
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diametro de passagem na fase 2, que seria benéfica a agitacdo, houve uma reducao

na vazao que passou pela abertura.

Tabela 5.3 — Velocidade das aberturas de passagem do digestor para o decantador dos reatores

RFIS e RC.
Velocidade nas aberturas de passagem (m/h)
Média Maxima
Fase
RC RFIS RC RFIS
P1 P1 P2 P3 P1 P1 P2 P3
1 2,11 3,46 4,95 0,32 3,17 5,19 7,43 1.08
(250mm)
2 2,11 5,58 6,19 0,29 3,17 8,37 9,29 0,44
(150mm)

5.3 PARAMETROS DE MONITORAMENTO

As amostras analisadas neste trabalho foram o esgoto bruto, o efluente tratado
dos reatores e o0 biogas. A tabela 5.4 resume 0s pontos amostrais, o tipo de coleta, a
amostragem e os métodos analiticos empregados no monitoramento das amostras
nas fases 1 e 2. As analises foram realizadas de acordo com Standard Methods for
the Examination of Water and Wastewater (APHA, 2023). O periodo de monitoramento
da fase 1 ocorreu de agosto de 2023 a maio de 2024, enquanto o da fase 2 ocorreu
julho de 2024 a agosto de 2024.

Tabela 5.4 — Pontos de amostragem, parametros de andlise e tipo de amostragem.

R o i Método Tipo de
Amostra Parametros Principio do método
Standard amostragem
DQOuotal Colorimétrico 5220D Composta
Esgoto o
brut DQOyitrada Colorimétrico 5220D Composta
ruto e
Sulfato Turbidimétrico 4500E Composta
efluente dos ) _
SST Gravimétrico 2540D Composta
reatores ) _
SSvV Gravimétrico 2540E Composta
Metano CHa dissolvido € CHa gas Cromatografico - Pontual
H2S dissolvido © Colorimétrico 4500D Pontual
Sulfeto

H2S gas Potenciométrico - Pontual
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5.3.1 Fase gasosa

A producdo do biogas foi medida em campo, trés vezes por semana na
realizacdo da fase 1 e cinco vezes por semana durante a fase 2, no intervalo de 24
horas utilizando gasdémetros (modelo DAEFLEX/G1-0,6) instalados no laboratorio da
estacdo de tratamento de esgoto. Esses gasdmetros possuiam sistemas de

dessulfurizacéo com limalha de ferro para prevenir a corrosao.

A porcentagem de metano presente na composi¢ado do biogas foi analisada por
cromatografia gasosa (Cromatégrafo Agile 7820A). As amostras foram coletadas
antes do selo hidrico, utilizando seringas de 20 mL. A concentracdo de sulfeto de
hidrogénio no biogas foi medida utilizando-se o aparelho Odalog (marca Gas Logger),
que detecta concentracbes entre 1 e 2000 partes por milhdo (ppm). Apés a

estabilizacdo do aparelho no ponto antes do selo hidrico, o valor era registrado.

5.3.2 Metano dissolvido

A metodologia utilizada para quantificacdo do metano dissolvido foi uma
adaptacao da metodologia proposta por Souza (2010). As etapas empregadas foram:
pesagem dos frascos de antibidtico, de 60 mL antes e apds a coleta das amostras no
topo do reator (figura 5.4), em seguida as amostram foram agitadas em agitadores
magneéticos por 15 minutos para garantir o equilibrio das fases liquida e gasosa, sendo
analisada por cromatografia gasosa (marca Agile 7820 A). A figura 5.5 apresenta o
fluxograma da metodologia para a anélise do CHa4 dissolvido.

Figura 5.4 — Ponto de amostragem do H2S e CHa dissolvido.

Ponto de coleta do
sulfeto e metano
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Figura 5.5 — Fluxograma da andlise para determinacdo do metano dissolvido empregado
neste estudo.
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1,5 mL em
seringas, € em seguida as
amostras eram analisadas
no cromatografo.

Coletava-se Pesagem das tampas de

borracha e lacres de

aluminio.

Assim, a partir da tara de cada frasco, determinava-se a massa de agua e o
volume de liquido em cada frasco (considerando a massa especifica da agua de 1
g/mL), para em seguida, determinar o volume da fase gasosa por diferenca da
capacidade total do frasco de 60 mL. A equacdo (5.1) apresenta a férmula para o

calculo da determinacdo da concentracdo do metano dissolvido.

% CH, -
(W)x[(dXVgés)‘l'(PT_Pv)XKHXVL]

51
CH, gissotvido = v, (5-1)

Em que: CHugissowiao © @ concentragéo do metano dissolvido (mg/L), %CH,gss

€ a porcentagem de metano da fase gasosa presente no frasco (%), d é a densidade
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do metano (calculada como 579,96 mg/L a 25°C e 0,8863 atm), V45 € 0 volume da
fase gasosa (mL), P € a pressdo atmosférica (0,8863 atm para a cidade de Ouro
Branco), P, € a pressao de vapor de 4gua (0,032 atm a 25°C), Ky é a constante da
Lei de Henry para o metano (21,5 mg/L.atm a 25°C) e V, € o volume da fase liquida
(mL).

5.3.3 Sulfeto de Hidrogénio dissolvido

As analises do sulfeto de hidrogénio dissolvido seguiram a metodologia
proposta por Plas et al. (1992) e o Standard Methods for the examination of water and
watewater (2023), método 4500D. O método é colorimétrico, reagindo as solucdes de
sulfato férrico amoniacal e dimetil-p-fenilodiamina, formando o azul de metileno. Antes
da coleta, foram adicionados 10 mL da solucdo de acetato de zinco 0,01M em tubos
ambar de 15 mL para estabilizacdo e preservacdo das amostras. Em campo, as
amostram eram coletadas no topo do reator (figura 5.4), e apds, eram adicionados 0,2
mL da solugéo de hidroxido de sodio 6N e cloreto de aluminio na mesma proporcao
para coagulacdo e sedimentacdo dos solidos presentes nas amostras. Em seguida,
as amostram eram agitadas durante 1 minuto, e 200 pL eram retirados do
sobrenadante e adicionados na solugdo de acetato de zindo 0,01 M, para
posteriormente 1 mL da solugdo de DMPD (dimetil-p-fenilenodiamina) e 70 pL da
solucdo de sulfato férrico amoniacal serem adicionados. Apdés 20 minutos, as
amostras eram analisadas utilizando-se o espectdémetro, com comprimento de onda
de 663 nm, A figura 5.5 apresenta o fluxograma com o detalhamento das etapas

envolvidas para a analise do sulfeto de hidrogénio dissolvido.



Figura 5.6 — Fluxograma da analise do método azul de metileno empregado neste estudo.
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A quantificacéo do H2S dissolvido foi feita utilizando-se a equacéao (5.2), que foi

encontrada por meio da regressao da curva construida utilizando a Solucédo Padréo

de Sulfeto, com concentracdo de 1000 mg/L, com faixa de concentracdes testadas de

1 mg/L a 30 mg/L.

Absorbancia — 0,0165

[HZ S] dissolvido =

5.3.4 Fase liquida

(5.2)

As amostras compostas do esgoto bruto e os efluentes dos reatores foram

coletadas ao longo de 24 horas utilizando uma bomba peristaltica. Essas amostras

foram preservadas a 4°C até o momento da andlise. Conforme apresentado na tabela

5.4, os seguintes parametros foram analisados: Solidos Suspensos Totais (SST),
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Solidos Suspensos Volateis (SSV), Demanda Quimica de Oxigénio Total e Filtrada
(DQOrotal € DQOrirada), € Sulfato. Nas fases 1 e 2 as amostragens foram feitas 2
semanas por semana, com excec¢ao do sulfato que era realizado uma vez por semana

na fase 1 e duas vezes por semana na fase 2.

5.4 ANALISE ESTATISTICA

O presente estudo empregou a analise estatistica, que sera apresentada por
meio do grafico Box-plot, e os calculos do desvio padréo e do coeficiente de variacao,
que valores com desvio padrao de 30% ou superior a distribuicéo foi considerada nao
normal. Para os dados com distribuicdo normal, aplicou-se o teste T; para dados nao
normais, utilizou-se o teste de Wilcoxon, ambos com um nivel de significancia de 5%
para verificar diferencas estatisticas. Todos os testes estatisticos foram realizados no

software GraphPad Prism 10.
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6 RESULTADOS E DISCUSSOES

6.1 AVALIAC;AO DA FASE GASOSA
6.1.1 Metano

6.1.1.1 Metano dissolvido

Os resultados das concentragbes de CHas dissolvido no efluente estao
representados nas séries temporais das figuras 6.1 (a e b) e nos graficos Box-plot das
figuras 6.1(c e d), para as fases 1 e 2, para o reator com fluxo interno no separador
trifasico (RFIS) e o reator convencional (RC). Na fase 1, ambos os reatores
apresentaram valores mais elevados, variando na faixa de 7 mgCHa-dissoivido/L @ 24
MgCHoa-dissonvido/L, € uma tendéncia de queda no final da fase. Na fase 2, os resultados
estiveram na de faixa de 7 mgCHa.dissoivido/L @ 16 mMgCHa-dissoivido/L. OS menores valores
observados na fase 2, provavelmente estdo associados a reducdo da DQO afluente,
cujo valor mediano passou de 724 mg/L, na fase 1, para 501 mg/L, na fase 2.

Figura 6.1 — (a) Série temporal para a fase (1), (b) Série temporal para a fase (2), (c) Gréfico Box-plot para a
fase 1 e (d) Gréafico Box-plot para a fase 2 da concentracao de CHadissolvido.
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Estes resultados estdo em concordancia com as concentragcbes de CHa
dissolvido no efluente reportadas pela literatura. Lee et al. (2021) relataram que as
concentragdes variam de 6 mg/L a 25 mg/L em reatores UASB, enquanto Souza et al.
(2011) reportaram valores de 17 mg/L a 24 mg/L, com DQO afluente de 520 mg/L e
reator operando com TDH de 7 horas. Por sua vez, Patulski et al. (2021) reportaram
concentracdes entre 5 e 20 mg/L para um reator modificado com TDH de 8 horas e
DQO afluente mediana de 646 mg/L.

A analise comparativa dos dois reatores revela um comportamento similar das
concentracfes de metano dissolvido no efluente, porém com alguma tendéncia de
menores valores no reator RFIS, na fase 1. O RFIS apresentou uma concentracao
mediana de 10 mg/L e o reator RC de 13 mg/L, significando que a concentracao de
metano dissolvido foi 23% menor no RFIS. Na fase 2, o RFIS apresentou uma

concentracdo mediana de 10 mg/L e o reator RC de 11 mg/L.

Esperava-se que a diferenca aumentasse na fase 2, e que o reator RFIS
apresentasse menores concentracoes de metano dissolvido, devido ao aumento da
velocidade na passagem P2, com a reducdo do diametro de 250 mm para 150 mm.
Isso porque, de acordo com Souza (2010), o aumento na agitacado na interface de
separacédo gas-liquido melhora o coeficiente de transferéncia de massa, o que pode
facilitar o desprendimento dos gases dissolvidos. No entanto, a reducao do diametro
de passagem na abertura P2, provocou, simultaneamente, um aumento na velocidade
de passagem (de 7,43 m/h para 9,29 m/h), e uma redugéo na vazao que passava por
essa abertura. Na fase 1 o percentual calculado da vazéao que passou pela passagem
P2 foi de 53% e na fase 2 de 24%.

Assim, a nova hipétese criada foi a de que o desprendimento esta mais
associado ao percentual da vazao que transita pelo interior do separador do que a
velocidade nessa regido. A explicacao reside no fato de que quanto maior o volume
de efluente que passa pelo separador trifasico, maior serd a massa de metano
dissolvido que estaria disponivel a se desprender para fase gasosa, com valor de 4600
mg/h de carga de CH4 para a fase 1, e de 2600 mg/h para a fase 2. O estudo de Souza
(2010) no reator DECB corrobora essa hipétese. Nesta pesquisa, 0 autor operou o
reator sob duas condi¢cbes de vazéo, de 49 L/h, com TDH de 7h, e 69 L/h com TDH
de 5h, correspondendo a um acréscimo de 40% na vazao total. Os resultados

demonstraram uma reducdo de 10% nas concentracdes de metano dissolvido (de 20
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m/L para 18 mg/L). Apesar desse acréscimo na vazao, Pereira (2012), em estudo
simultaneo constatou que apenas 30% do fluxo de toda vazao do esgoto passava pelo

interior do separador trifasico.

Diante das observacfes realizadas, concluiu-se que o aumento do
desprendimento do metano, associado a vazado que transita pelo separador, pode
ocorrer de duas formas distintas: i) com o aumento da vazéao afluente total ao reator,
como observado no estudo do reator DECB,; ii) ou mantendo-se a vazéo, e garantindo
gue um maior percentual do efluente transite pelo interior do separador trifasico como

no caso do RFIS (como foi na fase 1).

No entanto, tais efeitos necessitam ser investigados a longo prazo, uma vez
gue nao foram detectadas diferencas estatisticas entre os reatores no teste Wilcoxon,
em nenhuma das duas fases operacionais (p = 0,2478 para a fase 1 e p = 0,8139 para

a fase 2).

6.1.1.2 Metano gasoso

No que diz respeito a0 metano gasoso, ambos 0s reatores apresentaram
percentuais elevados, da ordem de 80%, nas duas fases operacionais, estando em
consonancia com a literatura, que relata que o biogas gerado em processos
anaeroébios de tratamento de esgotos domésticos contém aproximadamente 60 a 85%
de CHa (Lobato, 2012; Barbosa, 2017). Os resultados da %CH4 gasoso sao ilustrados

nos graficos Box-plot das figuras 6.2 (a) e (b) para as fases 1 e 2, respectivamente.

Figura 6.2 — Gréficos Box-plot da %CHa gasoso (a) para a fase 1 e (b) para a fase 2.
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n=21

n=17

Os resultados da producao diaria de CHa para o reator com fluxo interno no

separador trifdsico (RFIS) e o reator convencional (RC) estdo representados pelas

séries temporais das figuras 6.3 (a e b), e os graficos Box-plot, das figuras 6.3 (c e d),

para as fases 1 e 2, respectivamente. Os gréaficos revelaram que a producéao diaria de

CHa4 na fase 1, variou significativamente ao longo do tempo operacional, em ambos

os reatores, com variacdes de 0,47 m®a 1,15 m® no RFIS e de 0,48 m® a 0,99 m® no
RC. Na fase 2, as variacdes foram de 0,38 m3a 0,82 m? no RFIS e de 0,33 m® a 0,94

m3 no RC, mostrando novamente uma queda de producédo com a reducdo na DQO

afluente, nesta fase.

Figura 6.3 — (a) Série temporal para a fase 1, (b) Série temporal para a fase 2, (c) Grafico Box-plot
para a fase 1 e (d) Grafico Box-plot para a fase 2 para a producéo diaria de CHa.
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A producédo mediana foi de 0,71 m3CHa4/d no RFIS e 0,63 m3CHa/d no RC na
fase 1, e de 0,65m3CHa4/d para o RFIS e 0,77 m3CHa/d para o RC na fase 2. Os
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resultados indicaram que o RFIS apresentou uma producéo diaria de CHa superior a
do RC na maior parte dos dias operacionais na fase 1, com diferenca de producéo de

13% superior no RFIS em relagédo a do RC.

A superior producdo de CH4do RFIS, na fase 1, esta associada a mudanga na
configuracdo do separador trifasico, e provavelmente foram devidas ao maior
desprendimento do metano dissolvido, resultando em uma maior captura e retencao
de biogéas da fase gasosa. Na fase 2, a reducao da sec¢do de passagem na abertura
P2 (de 250 mm para 150 mm), provocou uma reducdo na vazao que transitou pelo

interior do separador trifasico, explicando a menor producdo de metano no RFIS.

Assim, os resultados indicaram que a reducado da passagem P2 ndo foi benéfica
a recuperacao dos CHa dissolvido. Na verdade, acredita-se que aumentar o tamanho
dessa passagem seja a solucéo eficaz. Isso porque no estudo realizado por Pereira
et al. (2019), no RFIS, quando a abertura de passagem P2 possuia diametro de 500
mm, que corresponde ao dobro do diametro utilizado nesta fase 1, foi observada uma
producdo de biogas 52% superior no reator RFIS. Nessa configuracdo, o percentual

calculado da vazéao que transitava pela passagem P2 era de 86%.

Vale ressaltar ainda que, no estudo de Pereira et al. (2019), a velocidade
calculada na passagem P2 foi de 2,0 m/h. Assim, com uma passagem P2 avantajada,
consegue-se um maior percentual de vazao passando pelo interior do separador com
uma baixa velocidade (ou baixa agitacdo). Assim, os efeitos de difusdo molecular no
desprendimento dos gases dissolvidos sdo mais importantes, e provavelmente a
elevada area da campéanula de biogas no RFIS teve papel fundamental na
recuperacdo do metano. Apesar das observacdes realizadas, a producédo diaria de
CHa na fase 1 ndo apresentou diferencas estatisticas significativas, conforme teste de
Wilcoxon (p = 0,1847), enquanto na fase 2 as amostras apresentaram diferencas

significativas (p = 0,0052).

As figuras 6.4(a) e 6.4(b) apresentam os graficos Box-plot das porcentagens de
CHa dissolvido no efluente. As porcentagens medianas de CHas perdidas no efluente
foram de 12% para o RFIS e 17% para o RC, na fase 1, e de 11% em ambos os
reatores na fase 2. Estes valores estdo abaixo dos valores comumente relatados na
literatura, da ordem de 20-50% (Van Haandel & Lettinga, 1994). Isso provavelmente

foi devido as condi¢cdes operacionais do reator, que esta submetido as eventuais
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paradas das estacOes elevatdrias durante a madrugada e durante as operacdes de
limpeza e manutencdo. Em geral, nessas paradas quando os reatores estdo sem
alimentacao, observa-se uma queda na concentracéo de gases dissolvidos, logo que
nao existe a agitacdo do efluente, impactando no comportamento dos gases

dissolvidos.

Figura 6.4 — Gréficos Box-plot da %CHa dissolvido no efluente (a) para a fase 1 e (b) para a fase 2.
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6.1.2 Sulfeto de Hidrogénio
6.1.2.1 Sulfeto de Hidrogénio dissolvido

As concentracdes de H2S dissolvido para o reator com fluxo interno no
separador trifasico (RFIS) e o reator convencional (RC) estédo apresentadas nas séries
temporais das figuras 6.5 (a e b), e nos gréaficos Box-plot das figuras 6.5(c) e 6.5(d)
para as fases 1 e 2, respectivamente. As concentragdes variaram significativamente
ao longo do tempo operacional em ambas as fases, na faixa de 2 mgH2S.dissovido/L a
18 mgH2S.dissovido/L para ambos os reatores na fase 1 e de 2 mgH2S.dissonvido/L & 14
mgH:2S.dissovido/L Na fase 2. A elevada variabilidade das concentracbes pode ser
atribuida as variagdes das caracteristicas do afluente, especialmente em relacdo a

concentracéo de sulfato.
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Figura 6.5 — (a) Série temporal para a fase 1, (b) Série temporal para a fase 2, (c) Grafico Box-plot

para a fase 1 e (d) Grafico Box-plot para a fase 2 da concentragdo de H2S dissolvido.
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As concentracgdes de H2S dissolvido no efluente estdo em consonancia com os
valores comumente reportados na literatura. Souza et al. (2012) relataram
concentracdes variando entre 4,0 mg/L e 17,0 mg/L para reatores em escala piloto
tratando esgotos domésticos com uma DQO afluente de 500 mg/L, operando com
tempo de detencao hidraulica de 7 h. Marinho (2019) em sua pesquisa, analisou
reatores com tempo de detencado hidraulica de 7 horas e uma DQO afluente de 418

mg/L, apresentando concentracdes de H2S dissolvido variando de 6 mg/L a 27 mg/L.

Os resultados indicaram que, na maioria dos dias operacionais, ambos os
reatores apresentaram comportamentos similares, nas duas fases operacionais. As
concentracfes medianas de H2S dissolvido na fase 1 foram de 9,7 mg/L para ambos
os reatores e, na fase 2, foram de 7,7 mg/L para o RFIS, e de 8,0 mg/L para o RC,

representando uma reducgao de apenas 4% da concentracao na fase 2.
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Assim, esperava-se que, com o0 aumento da velocidade na fase 2, haveria uma
maior recuperacdo de H2S dissolvido em relagéo a fase 1. Entretanto, isso n&o foi
observado, em raz&o da elevada solubilidade do sulfeto de hidrogénio em compostos
aquosos, que forma ligacbes covalentes coordenadas com a agua, resultando na
ionizacdo do sulfeto de hidrogénio na estrutura HS". O teste estatistico confirma as
observacdes, em que ndo foram apresentadas diferencas estatisticas significativas
paras as concentracdoes de H2S dissolvido entre os reatores para ambas as fases
operacionais (p = 0,8519 na fase 1 e p = 0,6364 na fase 2).

6.1.2.2 Sulfeto de Hidrogénio gasoso

Os resultados das concentracdes de H2S presentes da composigédo do biogas
para o reator com fluxo interno no separador trifasico (RFIS) e o reator convencional
(RC) para as fases 1 e 2 sao ilustrados nas figuras 6.6(a) e 6.6(b), respectivamente.
Na fase 1, as concentragdes variaram de 1182 ppm a 2002 ppm para o RFIS e de 902
ppm a 1898 ppm para o RC. Na fase 2, essas variacdes foram de 1635 ppm a 2084
para o RFIS e de 1555 a 2026 ppm para o RC.

Figura 6.6 — Gréficos Box-plot da concentracao de H2S gasoso (a) para a fase 1 e (b) para a fase 2.
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Os resultados reportados neste estudo estdo em conformidade com os valores

na literatura, que relata que a concentracédo de H2S gasoso presente na composi¢cao
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do biogas gerados em reatores UASB varia entre 1000 ppm e 2000 ppm (Barbosa,
2017).

A anadlise comparativa entre os reatores indica que o biogas gerado pelo RFIS
apresenta uma concentracdo de H2S superior a do RC nas duas fases operacionais,
gue possivelmente esta associada a modificacéo realizada no separador trifasico do
RFIS, no qual pode remover uma maior quantidade de sulfato do efluente em
comparacao ao RC. A concentragcdo mediana no RFIS foi 1712 ppm e no RC de 1471
ppm para a fase 1, resultando em aumento de 14% da concentracdo do RFIS. Na fase
2 esse aumento foi de 16% com uma concentracdo mediana de 1985 ppm no RFIS e
de 1701 ppm no RC. Tais fatos foram corroborados pelo teste de Wilcoxon, em que
as concentracfes de H2S gasoso apresentou diferengas estatisticas significativas nas
duas fases (p = 0,0001 na fase 1 e p = 0,003 na fase 2).

Os resultados da producédo diaria do RFIS e do RC estéo representados nas
séries temporais das figuras 6.7(a e b), e nos gréaficos Box-plot das figuras 6.7(c e d)
para as fases 1 e 2, respectivamente. Os resultados apresentaram grandes variacdes
ao longo do tempo, na faixa de 1,01 LH2S/d a 2,32 LH2S/d no RFIS e de 0,57 LH2S/d
a 1,77 LH2S/d no RC para a fase 1. Na fase 2, os valores variaram de 1,03 LH2S/d a
2,12 LH2S/d para o RFIS e de 0,70 LH2S/d a 2,08 LH2S/d para o RC.
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Figura 6.7 — Graficos Box-plot da producéo diaria de H2S (a) para a fase 1 e (b) para a fase 2.
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Na fase 1, o RFIS apresentou uma producdo de gas mais estavel ao longo do
tempo operacional, e isto é indicado pela menor amplitude do intervalo interquartil
conforme apresentado no grafico Box-plot. De maneira geral, nesta fase, o RFIS teve
uma producao diaria de Hz2S superior em relacdo ao RC, com um valor mediano de
1,22 L/d, que foi 36% superior ao valor mediano do RC, de 0,90 L/d, no qual foi
comprovado pela diferenca estatistica no teste t (p = 0,0068). Isso ocorreu porque a
concentracdo do H2S na composicao do biogas foi elevada, e possivelmente ao fato
do RFIS remover uma quantidade maior de sulfato do efluente tratado em relagéo ao
RC.

Por sua vez, na fase 2, os valores medianos da produgédo diaria de H2S foram
de 1,61 L/d no RFIS e 1,65 L/d no RC. Nessa fase, o diametro da abertura P2, foi
reduzido de 250 mm para 150 mm, o que provocou uma reducéo da vazao de efluente
que atravessava o0 separador trifasico, assim, uma elevada quantidade de efluente

passava na abertura P1, o que provocou um grande percentual de perda de sélidos e
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uma baixa eficiéncia, o que afetou a producéo de biogas. Entretanto, mesmo nessas
circunstancias, o RFIS obteve uma producéo similar a do RC. Isso esta associado a
concentracdo de H2S superior no biogas em relacdo ao RC, o que foi comprovado
pelo teste estatistico t, que indicou diferencas estatisticas significativas entre as

amostras dos reatores (p = 0,003).

Os graficos Box-plot das figuras 6.8 (a e b), para as fases 1 e 2, ilustram as
porcentagens de H2S dissolvido no efluente para o reator com fluxo interno no
separador trifasico (RFIS) e o reator convencional (RC). Em ambas as fases
operacionais, 0s reatores apresentaram elevadas perdas de sulfeto de hidrogénio
dissolvido no efluente, com valores em torno de 95% na fase 1 e 90% na fase 2 para

ambos os reatores.

Figura 6.8 — Gréficos Box-plot da %H2S dissolvido no efluente (a) para a fase 1 e (b) para a fase 2.
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As elevadas perdas de sulfeto de hidrogénio no efluente estdo associadas a
solubilidade deste composto, que é polar e soluvel em agua, o que dificulta o seu
desprendimento da fase gasosa. Os resultados indicaram que as modificacbes
propostas no RFIS ndo foram eficazes para recuperar o sulfeto de hidrogénio
dissolvido, demostrando que futuros estudos com outros valores de abertura para
avaliar a recuperacéo do sulfeto de hidrogénio dissolvido dentro do volume do préprio

reator SA0 necessarios.
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6.2 AVALIAGAO DA FASE LIQUIDA
6.2.1 Sulfato

As concentracdes de sulfato (SO4?%) estdo representados pelos graficos das
figuras 6.9 (a, b, c e d), em formato de série temporais e graficos Box-plot, para o
esgoto bruto (EB), o efluente do reator com fluxo interno no separador trifasico (RFIS)
e o efluente do reator convencional (RC), nas duas fases operacionais. Na fase 1,
observou-se uma elevada variabilidade das concentragbes do esgoto, com valores
gue variaram na faixa de 4 mg/L a 69 mg/L. Isso ocorreu devido as variacdes das
caracteristicas do afluente, no qual os reatores operam em um sistema real. No que
se refere as concentragdes de sulfato nos reatores, os valores para o RFIS foram de
5 mg/L a 40 mg/L, indicando uma tendéncia de menores concentracdes em relacdo a
do RC, enquanto os valores para o RC foram de 7 mg/L a 47 mg/L. Na fase 2, o
comportamento para as concentracfes de sulfato no EB foi similar a fase 1, com
valores variando de 26 mg/L a 75 mg/L, e os reatores apresentaram comportamentos
similares, com valores que variaram na faixa de 8 mg/L a 44 mg/ para o RFIS e de 3

mg/L a 62 mg/L para o RC, com tendéncia de aumento no final.

Figura 6.9 — (a) Série temporal para a fase 1, (b) Grafico Box-plot para fase 1, (c) Série temporal para
a fase 1 e (d) Gréfico Box-plot para a fase 2 das concentragfes de sulfato.
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As concentracdes de sulfato apresentaram neste estudo estdo em consonancia
com as reportadas na literatura. Segundo Barbosa et al. (2017), as concentragdes de
sulfato no esgoto sanitario variam entre 20 mg/L e 50 mg/L. Patulski et al. (2021)
reportaram variacdes entre 9 mg/L e 55 mg/L para um reator UASB modificado com
TDH de 8 horas e DQO afluente de 646 mg/L. Outro estudo desenvolvido por Gléria
(2009), as concentracdes médias de sulfato foram de 41,6 mg/L a 43,2 mglL,
associadas a concentragbes de H2S dissolvido entre 8,0 mg/L e 10,8 mg/L para

efluentes de reatores UASB.

A analise comparativa dos dois reatores revelou menores concentracdes de
sulfato no RFIS em relacdo ao RC na fase 1. Para esta, as concentracdes medianas
foram de 38 mg/L no EB, 11 mg/L no RFIS e 21 mg/L no RC, significando que a
concentragcdo de sulfato no RFIS foi reduzida em 48% a do RC. A razdo para esta
reducdo pode ser atribuida a elevada producéo diaria de sulfeto de hidrogénio gasoso
no RFIS e a elevada porcentagem de sulfeto de hidrogénio presente na composicao
do biogas, entretanto outra hipotese que pode explicar a baixa concentracdo de sulfato
no RFIS é a oxidacao bioldgica do sulfeto de hidrogénio a enxofre pela presenca das
cianobactérias presentes na escuma (Gloria, 2009). Isso provavelmente ocorreu
devido ao periodo de monitoramento com que ocorreu boa parte no verdo, e ao
tamanho da campéanula de biogas. A hipétese da oxidacdo bioldgica do sulfeto de
hidrogénio a enxofre elementar no RFIS, partiu da observacdo de uma escuma com

coloracao branca.

Na fase 2, as concentragcdes medianas foram de 39 mg/L para o EB, 15 mg/L

para o RFIS e 16 mg/L para o RC. A reducao dos valores dos efluentes da fase 2 em
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relacdo a fase 1 esta relacionada com a reducao do valor de DQO afluente, de 724
mg/L para 501 mg/L. Os resultados da fase 2 revelaram que possivelmente, ndo houve
a oxidacao bioldgica do sulfato a enxofre, possivelmente devido ao clima frio durante
a maioria dos dias operacionais e a pouca vazao de afluente que atravessou o
separador trifasico. A analise estatistica mostrou diferencas estatisticas significativas
apenas na fase 1 (p = 0,0256 para a fase 1 e p = 0,4453 para a fase 2), conforme o

teste de Wilcoxon.

A relacdo DQO/Sulfato € um parametro para determinar o potencial de
producdo de metano, visto que as bactérias metanogénicas e as bactérias redutoras
de sulfato competem pelo mesmo substrato. Assim utilizando-se as equacdes
apresentadas por Ribera-Pi et al. (2020), os percentuais da metanogénese foram
calculados para as duas fases operacionais, considerando as medianas da DQOtotal
do esgoto bruto e a producéo diaria de CH4 para conversao para DQO equivalente. O
percentual de metanogénese foi de 25% para o RFIS e de 22% para o RC na fase 1,
enquanto na fase 2 o percentual foi de 34% para o RFIS e 40% na fase 1. Os
resultados indicaram que conforme apresentado, a maior area abertura da passagem
em P2 é mais benéfica no reator RFIS, demonstrando que o RFIS teve uma producéo
de metano superior em relacdo ao RC. Na fase 2, o RC teve uma maior producéo de
metano, em razao que o RFIS, apresentou uma elevada perda de sélidos, o que afetou

a sua producao de biogas.

6.2.2 Remocao de matéria organica

Com relacédo a remocao da Demanda Quimica de Oxigénio Total (DQOtotal), 0S
resultados das concentracdes para o esgoto bruto (EB), e os efluentes do reator com
fluxo interno no separador trifasico (RFIS) e o reator convencional (RC) estédo
representadas nas figuras 6.10 (a e b), em formato de séries temporais, e nas figuras
6.10 (c e d), em formato de graficos Box-plot, para as duas fases operacionais. Na
fase 1, as concentracdes foram elevadas, na faixa entre 221 mg/L e 1266 mg/L para
o EB, entre 81 mg/L e 396 mg/L para o efluente do RFIS e entre 94 mg/L e 413 mg/L
para o efluente do RC. Na fase 2, com temperaturas mais baixas, os valores variaram
entre 221 mg/L e 871 mg/L para o EB, entre 163 mg/L e 619 mg/L para o efluente do
RFIS e entre 146 mg/L e 591 mg/L para o efluente do RC.
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Figura 6.10 — (a) Série temporal para a fase 1, (b) Série temporal para a fase 2, (c) Grafico Box-plot
para a fase 1 e (d) Gréafico Box-plot da concentracdo de DQOxotal.
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Os valores reportados estdo coerentes na literatura. De acordo com
Chernicharo (2007), a concentragédo de DQOuotal Situa-se na faixa de 500 mg/L a 1000
mg/L para o EB e de 200 mg/L a 450 mg/L para o efluente de reatores UASB.

A andlise comparativa das concentragbes de DQOtwta entre 0s reatores

apresentou que na fase 1, ambos os reatores obtiverem concentracdes similares na

maior parte dos dias operacionais, com valores mediados de 214 mg/L para o efluente

do RFIS e 213 mg/L para o efluente do RC, indicando que as modifica¢des realizadas

no RFIS nédo afetaram o desempenho do reator, o que foi comprovado que néo existe

diferencas estatisticas significativas conforme confirmado pelo teste de Wilcoxon (p =

0,2086). O EB apresentou grandes variagbes em sua concentracdo, devido as

flutuacbes na carga organica recebida pelo sistema, com concentracdo mediana de

724 mg/L.
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Na fase 2, 0 RFIS obteve uma concentracdo de DQO superior a do RC, com
valor mediano de 344 mg/L no efluente do RFIS em comparacdo com o valor de 226
mg/L no efluente do RC. A concentracdo mediana de DQOwota N0 EB foi de 501 mg/L.
Esses resultados indicam que o estreitamento da area P2 néo foi benéfica no RFIS,
pois a area total de passagem do efluente para o decantador (P1+P2) foi reduzida,
resultando em aproximadamente 76% do efluente passando na abertura P1. Isso fez
com que o RFIS apresentasse uma perda significativa de sdlidos, impactando
negativamente a remoc¢do de matéria organica, conforme diferencas estatisticas

significativas quando aplicado o teste de Wilcoxon (p = 0,0012)

Os gréficos Box-plot das figuras 6.11 (a e b) apresentam as concentracdes de
DQO:rirada, Nas duas fases operacionais, para o esgoto bruto (EB), o efluente do reator
com fluxo interno no separador trifasico (RFIS) e o efluente do reator convencional
(RC). Em concordancia com as observacoes realizadas nas concentracfes de
DQOrotal, @as concentracdes para o EB apresentaram elevadas variacdes, devido as
variagfes da qualidade do afluente e as condi¢gbes climéaticas durante o periodo de
monitoramento. Na fase 1, as concentracdes variaram entre 26 mg/L e 318 mg/L para
0 EB, entre 8 mg/L e 259 mg/L para o efluente do RFIS e entre 33 mg/L e 257 mg/L
para o efluente do RC. Na fase 2, os valores variaram na faixa de 83 mg/L a 473 mg/L
para o EB, de 21 mg/L a 476 mg/L para o efluente do RFIS e de 79 mg/L a 464 mg/L

para o efluente do RC.

Figura 6.11 — Gréficos Box-plot da concentracdo de DQOritrada (&) para a fase 1 e (b) para a fase 2.
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Os valores da DQOiriirada reportados neste estudo estdo em concordancia com
0s encontrados na literatura, que variam de 250 mg/L a 700 mg/L para o EB e 100

mg/L a 300 mg/L para o efluente de reatores UASB (Chernicharo, 2007).

A andlise comparativa demostra que ambos 0s reatores apresentaram
comportamentos similares para as concentracdes de DQO:ritada Na fase 1, no qual o
valor mediado foi de 98 mg/L no efluente do RFIS e 103 mg/L no efluente do RC,
indicando que as modificacdes do separador trifasico no RFIS ndo apresentaram
perda frente ao desempenho, o que foi comprovado pelo teste estatistico de Wilcoxon,
em que as amostras ndo apresentaram diferencas estatisticas significativas (p =
0,2705) A concentragao mediana para o EB foi de 183 mg/L. Na fase 2, o efluente do
RFIS apresentou uma concentracdo superior a do RC, com valor mediano de 171
mg/L em comparacao com o valor de 126 mg/L para o efluente do RC, em raz&o da
elevada perda de solidos do RFIS. O teste estatistico de Wilcoxon demostrou
diferencas estatistica significativas entre as amostras (p = 0,0199). A concentracdo
mediana para o EB foi de 219 mg/L. Esse valor foi superior ao resultado da fase 1,

indicando uma maior proporcao de matéria organica dissolvido no liquido na fase 2.

As eficiéncias totais sdo apresentadas nos gréaficos Box-plot das figuras 6.12 (a
e b), para as fases 1 e 2, respectivamente, para 0 reator com fluxo interno no
separador trifasico (RFIS) e o reator convencional (RC). Na fase 1, as eficiéncias totais
de ambos os retores foram similares, com valor mediano de 69% para o RFIS e de
68% para o RC, com tendéncia de reducao de eficiéncia nos dois reatores em alguns
dias operacionais, o que pode ser atribuido a diluicdo do esgoto bruto devido as
condi¢cbes climaticas, ou a necessidade de descarte de lodo. Na fase 2, O RFIS
apresentou uma queda de desempenho, com valor mediano de 33% frente ao
desempenho do RC, de 48% de eficiéncia. Conforme j& mencionado, a queda de
eficiéncia pode ser atribuida ao aumento de vazéo do efluente do P1, resultando em
uma elevada perda de solidos no efluente, o que afetou a eficiéncia do RFIS. O teste
estatistico t comprova tais observacdes, em que na fase 1 ndo houve diferencas
estatisticas significativas entre ambos os reatores (p = 0,0660), enquanto na fase 2, o
teste estatistico confirma que houve diferencas estatistica significativas entre as

amostras (p = 0,0012).
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Figura 6.12 — Gréficos Box-plot das eficiéncias totais (a) para a fase 1 e (b) para a fase 2.
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Os graficos das figuras 6.13 (a e b) apresentam os valores das eficiéncias
biolégicas, para as fases 1 e 2, respectivamente, para o reator com fluxo interno no
separador trifasico (RFIS) e o reator convencional (RC). Na fase 1, ambos os reatores
obtiveram eficiéncias biolégicas medianas similares, de 87% para o RFIS e 85% para
o RC, com reducédo da eficiéncia bioldgica em alguns dias operacionais, devido a
necessidade de descarte de lodo. Esses resultados indicaram que as modificagdes no
separador trifasico do RFIS ndo apresentaram perda quanto a atividade biolégica do
reator, embora o teste t apresenta que houve diferencas significativas entre as
eficiéncias biolégicas dos reatores (p = 0,0242). Na fase 2, as eficiéncias biologicas
dos dois reatores, também foram similares, com valor mediano de 65% para o RFIS e
68% para o RC, o RFIS obteve uma DQO:ritrada (de 171 mg/L) superior em comparacao
ao RC (de 126 mg/L), indicando uma menor eficiéncia do RFIS na degradacéo da
parte da matéria organica dissolvida, possivelmente devido a perda de sdlidos, que
podem ter reduzido a atividade microbiana disponivel. Para esta fase, o teste t
apresenta que nao existe diferencas significativas entre as eficiéncias biolégicas do
RFIS e RC (p = 0,3282).

Figura 6.13 — Graficos Box-plot das efici€ncias biolégicas (a) para a fase 1 e (b) para a fase 2.
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A luz da legislacéo vigente do estado de Minas Gerais, essa estabelece que os
efluentes tratados nas estacdes de tratamento de esgotos devem atender a um padrao
de 180 mgDQOI/L ou apresentar uma eficiéncia minima de 55% para que possam ser
despejados em corpos hidricos. Além do mais, a legislacao cita que a eficiéncia média
anual deve ser igual ou superior a 65% para que os efluentes possam ser descartados
nos corpos hidricos. As figuras 6.14 (a e b) ilustram a porcentagem de atendimento

do RFIS e RC em relagéo a essa legislacdo para ambas as fases operacionais.

Na fase 1, o reator com fluxo interno no separador trifasico (RFIS) atendeu ao
padrao de 180 mgDQO/L em 41% dos dias operacionais e 85% em conformidade com
a eficiéncia minima de 55%, e na fase 2 o RFIS atendeu apenas 7% dos dias
operacionais em ambos 0s requisitos. Por sua vez, na fase 1 o RC apresentou 30%
de atendimento ao padrdo de 180 mgDQOI/L e 78% ao padréo da eficiéncia minima
de 55%, enquanto na fase 2 o RC teve 20% de atendimento ao padrdo de 180
mgDQOI/L e 33% de atendimento a eficiéncia minima de 55%. Ademais, a legislacao
do estado de Minas Gerais exige que o padrdo da eficiéncia anual seja igual ou
superior a 65%, 0 que atendido por ambos os reatores na fase 1, e para nenhum dos
reatores na fase 2.
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Figura 6.14 — Gréficos das porcentagens de atendimento ao padrdo de lancamento de efluentes no

corpo hidrico no estado de Minas Gerais.
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6.2.3 Temperatura e pH

Com o propésito de complementar as informagfes referentes as condigbes
experimentais deste trabalho, a tabela 6.1 apresenta os dados da temperatura e a
tabela 6.2 apresenta os valores do pH, nas fases 1 e 2, para o reator com fluxo interno
no separador trifasico (RFIS) e o reator convencional (RC). Na fase 1, as temperaturas
médias foram de 26,2°C para o EB, 26,3°C para o efluente do RFIS e 26,0°C para o
efluente do RC e os valores de pH médios foram de 7,35 para o EB, 7,22 para o
efluente do RFIS e 7,28 para o efluente do RC. Na fase 2, as temperaturas médias
registradas foram de 22,6°C para o EB e 22,3°C para os efluentes dos reatores RFIS
e RC, e os valores médios de pH foram de 7,41 para o EB, 7,43 para o efluente do
RFIS e 7,38 para o efluente do RC.

Tabela 6.1 — Valores da temperatura para as fases 1 e 2.

Temperatura (°C)

Parametros FASE 1 FASE 2
EB RFIS RC EB RFIS RC
Numero de dados 24 24 24 21 21 21
Média 26,2 26,3 26,0 22,6 22,3 22,3
Mediana 26,1 26,0 26,2 22,5 22,5 22,5
Desvio padréo 14 1,7 2,1 1,2 15 1,6
Minimo 22,9 23 21,2 20,0 19,0 18,5
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Maximo 28,2 29,5 29,5 25,8 24,2 25,0

Tabela 6.2 — Valores do pH para as fases 1 e 2.

PH
Parametros FASE 1 FASE 2
EB RFIS RC EB RFIS RC
Numero de dados 24 24 24 16 16 16
Média 7,35 7,22 7,28 7,41 7,43 7,38
Mediana 7,41 7,13 7,2 7,41 7,39 7,39
Desvio padréao 0,3 0,3 0,3 0,19 0,18 0,19
Minimo 6,8 6,5 6,5 7,04 7,19 7,04
Méximo 7,9 8,3 7,9 7,73 7,89 7,67

6.2.4 Sélidos Suspensos Totais (SST)

As concentracdes de Solidos Suspensos Totais (SST) estdo representadas nos
graficos Box-plot das figuras 6.15 (a e b), nas fases 1 e 2, respectivamente, para o
esgoto bruto (EB), o efluente do reator com fluxo interno no separador trifasico (RFIS)
e o efluente do reator convencional (RC). Na fase 1, o EB apresentou uma elevada
variabilidade de dados, que € atribuida as variacbes da qualidade do afluente e as
condi¢cdes ambientais ao longo do periodo de monitoramento, com valores na faixa de
83 mg/L a 2340 mg/L. Em relacdo aos reatores, ambos apresentaram
comportamentos similares, com valores na faixa de 41 mg/L a 269 mg/L. Na fase 2,
as concentracdes variaram entre 65 mg/L e 643 mg/L para o EB, com tendéncia de
reducdo de soélidos em comparacdo a fase 1 na maior parte dos dias operacionais,
enquanto os RFIS apresentou concentragdes superiores aos do RC, com valores
variando entre 81 mg/L a 146 mg/L, em comparacédo com os valores entre 59 mg/L a
167 mg/L para o RC.

Figura 6.15 — (a) Série temporal para a fase 1, (b) Série temporal para a fase 2, (c) Grafico Box-plot

para a fase 1 e (d) Grafico Box-plot da concentracdo de SST.
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Os valores reportados neste estudo estdo coerentes com os valores tipicos
para concentracdes de SST em reatores UASB, de 200 a 600 mg/L para o esgoto

bruto e de 50 mg/L a 150 mg/L para os efluentes (Chernicharo, 2007).

Na fase 1, as concentracdes medianas foram de 397 mg/L no EB, 87 mg/L no
efluente do RFIS e 86 mg/L no efluente do RC, com alguns valores extremos para o
EB, possivelmente, devido as condi¢cbes climaticas e a efluentes de elevada carga
organica que foram misturados com o esgoto bruto no tratamento preliminar. Na fase
2, a concentracdo mediana para o EB foi de 268 mg/L, demonstrando que houve uma
reducdo de solidos em comparacdo com a fase 1, resultando em queda do valor de
DQOuwta. Na fase 2, o efluente do RFIS apresentou uma concentragcao superior ao
efluente do RC, nos quais os valores foram de 116 mg/L para o efluente do RFIS e 76
mg/L para o efluente do RC. A elevada perda de solidos do RFIS, na fase 2, se deve
a reducao do diametro de P2, pois com o estreitamento da area total (P1+P2) houve
um aumento na vazao de efluente na abertura de retorno do lodo (P1), resultando em
uma significativa perda de sélidos. Essas observac¢des foram comprovadas, pelo teste

estatistico de Wilcoxon, onde na fase 1 as concentracbes de SST de ambos os
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reatores ndo apresentaram diferencas significativas (p = 0,9315), enquanto na fase 2
houve diferencas estatisticas significativas entre as amostras dos reatores (p =
0,0086).

Os graficos Box-plot das figuras 6.16 (a e b) apresentam as concentracdes de
Solidos Suspensos Volateis (SSV), nas fases 1 e 2, para o esgoto bruto (EB) e os
efluentes do reator com fluxo interno no separador trifdsico (RFIS) e o reator
convencional (RC). Na fase 1, o EB obteve elevada variabilidade dos dados, com
valores de 76 mg/L a 1710 mg/L, pela mesma razdo apresentada anteriormente. Em
relacdo aos efluentes dos reatores, estes mostraram comportamentos similares, com
valores de 26 mg/L a 184 mg/L para o efluente do RFIS e de 32 mg/L a 155 mg/L para
o efluente do RC. Na fase 2, os valores variaram de 50 mg/L a 420 mg/L para o EB,
de 66 mg/L a 116 mg/L para o efluente do RFIS e de 44 mg/L a 124 mg/L para o

efluente do RC, indicando valores superiores no RFIS em comparagdo com o RC.

Figura 6.16 — Gréficos Box-plot da concentracdo de SSV (a) para a fase 1 e (b) para a fase 2.

FASE 1 FASE 2
=25% XMaximo €50% XMinimo =75% =25% XMaximo €50% XMinimo =75%
2000 500
1500 } _ 400 r
| |
E; 300
£ 1000 | £
5 %200 3
500 f 100 + Ei:l I
0 1 :é: 1 =¥= O 1 1
EB RFIS RC EB RFIS RC
€Y (b)
n=26 n=16

A analise comparativa demostrou que a maior area em P2 é mais benéfico em
relacéo ao retorno de solidos, visto que, a vazédo de efluente que atravessa a abertura
de retorno dos sélidos (P1) é inferior em comparagdo com a fase 2. Dessa maneira,
na fase 1, o RFIS teve concentracao similar com a do RC, de 66 mg/L no efluente do
RFIS e 63 mg/L no efluente do RC, o que foi confirmado pelo teste de Wilcoxon no
qual as concentragcdes de SSV nos dois reatores nao apresentaram diferencas

estatisticas significativas (p = 0,8068). Enquanto o EB apresentou uma concentracéo
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mediana de 281 mg/L. Na fase 2, o RFIS apresentou concentracdes superiores as do
RC, com valores medianos de 91 mg/L para o efluente do RFIS e 64 mg/L para o
efluente do RC, o que foi confirmado pelo teste estatistico de Wilcoxon em que houve
diferencas significativas entre as amostras de ambos os reatores (p = 0,0108). O EB
apresentou uma reducdo de solidos da fase 2 para a fase 1, devido as condicdes

ambientais, com concentracdo mediana de 218 mg/L.

Os valores das porcentagens da relagdo SSV/SST estdo representados pelos
gréaficos Box-plot das figuras 6.17(a e b), para as fases 1 e 2, para o esgoto bruto (EB),
e os efluentes do reator com fluxo interno no separador trifasico (RFIS) e o reator
convencional (RC). Na fase 1, os valores medianos foram de 76% para o EB, 69%
para o efluente do RFIS e 72% para o efluente do RC, e na fase 2 os valores mediados
foram de 80% para o EB, 81% para o efluente do RFIS e 82% para o efluente do RC.
Esses valores estdo em consonancia com os reportados na literatura, de 60% a 80%
para reatores UASB. Os reatores apresentaram resultados similares para ambas as
fases operacionais, o que foi confirmado pelo teste estatistico t, no qual demostrou
gue nao houve diferencas estatisticas significativas entre as amostras (p = 0,9828

para a fase 1 e p = 0,1728 para a fase 2).

Figura 6.17 — Gréficos Box-plot da concentragdo de SSV (a) para a fase 1 e (b) para a fase 2.
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A legislacdo vigente no estado de Minas Gerais estabelece que o padréo de
lancamento de efluentes tratados nas estacdes de tratamento de esgotos nos corpos

hidricos deve ter uma concentragdo maxima de 100 mgSST/L. Na fase 1, durante o
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periodo de analise, o RFIS atendeu a esse critério em 62% dos dias operacionais,
enquanto o reator convencional (RC) atendeu em 65% dos dias operacionais,
indicando comportamentos similares entre os dois reatores. Na fase 2, o RFIS atendeu
a esse padrao 38% dos dias operacionais em comparagao com os 81% referentes ao
RC, indicando que o RFIS apresentou um desempenho inferior ao RC quanto ao
atendimento a legislacéo estadual. Esses resultados séo ilustrados na figura 6.18, que
mostra a porcentagem de dias em que cada reator se manteve abaixo do limite

estabelecido pela legislagao.

Figura 6.18 — Gréfico da porcentagem do atendimento ao padrao de lancamento do estado de Minas

Gerais.
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CONCLUSAO

Com relacdo ao metano, os resultados indicaram que a maior area de
passagem do efluente em P2, aplicada na fase 1, de 250 mm, foi mais eficaz na
recuperacdo do metano dissolvido dentro do volume do préprio reator e na maior
producdo de metano gasoso, sem comprometer a retencao de solidos ou a eficiéncia
do sistema. Com a reducdo da area de passagem do efluente (para 150 mm), os
resultados apontaram que o aumento da velocidade causou uma elevada perda na
retencdo de solidos, impactando negativamente na eficiéncia do reator e,
consequentemente, na producéo do biogés.

A andlise comparativa entre as fases evidéncia que apenas a agitacdo nao &
suficiente para promover o desprendimento do metano dissolvido, esta necessita de
ser combinada com uma maior vazao que atravessa o separador trifasico em reatores
UASB modificados, como o RFIS. Ademais, possivelmente a maior campanula de
biogas do RFIS pode ter contribuido para uma maior captura e retencédo de biogas,

resultando em um aumento da produgao.

No que se refere ao sulfeto de hidrogénio, aproximadamente 95% ainda é
perdido no efluente, apesar das modificacdes realizadas no RFIS, e mesmo quando a
velocidade foi aumentada. Isso indicou que as velocidades empregadas neste estudo
nao foram suficientes para promover o desprendimento significativo do sulfeto de
hidrogénio da fase liquida. Devido a sua elevada solubilidade em agua, conclui-se que
com os valores dos diametros estudos nesse presente trabalho ndo foram eficazes

para recuperar o sulfeto do hidrogénio dentro do volume do préprio reator.

No que diz respeito a remocdo de matéria organica, na fase 1, com a maior
area de passagem da abertura P2, os resultados indicaram que o RFIS néo
apresentou perda de desempenho frente ao RC. No entanto, na fase 2, quando o
diametro da area P2 é reduzido, maior vazao de efluente transita pela abertura P1
(abertura de retorno dos sélidos), o que provocou uma elevada perda de sélidos no
RFIS, afetando eficiéncia do RFIS.

Portanto, a maior abertura de passagem do efluente mostrou-se a opgéo mais
adequada para recuperar o metano dissolvido para o RFIS. No entanto, futuras
modificagcdes no design do reator podem levar a resultados ainda mais promissores,

especialmente no que diz respeito a recuperagcao do metano dissolvido e producao do
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biogas, e comprovar se a maior campanula pode de fato contribuir para uma maior
producao de biogas. Em relacéo do sulfeto de hidrogénio dissolvido, a partir das licbes
aprendidas neste presente estudo pode-se propor adequagOes ao projeto, como
outros valores de aberturas e/ou novas configuragbes podem ser capazes de

recuperar o sulfeto de hidrogénio dissolvido.
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ANEXO |

Calculo das vazdes e velocidades nas aberturas de passagem

Dados:

1)

2)

3)

Vazoes afluentes aos reatores
Q média afluente = 0,46 m3h
Qmaxima afluente = 0,69 m3/h

Area da abertura de passagem para o decantador P1

RC - Diametro (1000 mm — 850 mm) e AP1 = 0,218 m? (Ap1000 mm - AD850 mm)
RFIS = Diametro (50 mm); A50mm = 0,0020 m? e AP1total = 0,061 m? (32* Apso

mm)

Area da abertura de passagem para o interior do separador P2, no reator
RFIS

Fase 1- Diametro = 250 mm e AP2 = 0,049 m?2
Fase 2- Diametro = 150 mm e AP2 = 0,018 m?2

Area da abertura de passagem do interior do separador para o decantador
(P3), no reator RFIS:

Fase 1- Diametro = (700 mm — 250 mm) e AP3 = 0,061 m?
Fase 2- Diametro = (700 mm — 150 mm) e AP3 = 0,061 m?

Comprimento do escoamento até o ponto de encontro das vazées que
passam pelas aberturas de passagem Pl e P2:

L1 =417 mm
L2 =300 mm

Figura I.1 - Descricao das hipoteses de calculo empregadas na estimativa das velocidades
nas aberturas de passagem para o decantador.

HIPOTESES DE CALCULO:

1) Principio da conservagéo da massa: a vazao
total é igual a soma das vazfes que escoam
pela parte interna (P2) externa (P1) do
separador.

2) A perda de carga do escoamento liquido pelo
interior do separador (P2) é igual a perda de
carga do escoamento liquido em um joelho de
passagem (P1).

QAP1=3q32

OemoeS

t
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3) O fator de atrito f1 do escoamento liquido pelo
interior do separador é igual ao fator de atrito
f do escoamento pela parte externa do
separador.

4) A vazao que passa pela area AP1, composta
por 32 joelhos de 50 mm, provoca a mesma
perda de carga na passagem de um diametro
de 200 mm (os 32 joelhos de 50 mm séo
hidraulicamente equivalentes ao didametro de
200 mm).

Calculos:

1) Equivaléncia dos 32 joelhos de 50 mm com o diametro de 200 mm.

De acordo com a hidraulica de condutos em paralelo, a perda de carga total do
escoamento em dutos em paralelo é exatamente igual a perda de carga em cada um
dos dutos isoladamente (Equacao 1), e a vazao total € igual a soma da vazao de cada
duto (Equacao 2). Assim, o conjunto de 32 joelhos pode ser substituido com um duto
equivalente que provoque o mesmo valor de perda de carga do conjunto, assim:

hftota] = hf1 = hfz = hf3 ere aen e — hf32

Qtotal =Q; + Q2 + Q3 + - + Q32

Equacéao

Equacéo

1

2

Assim, o conjunto de 32 dutos em paralelos pode ser substituido por um duto
equivalente que escoe a mesma vazao com a mesma perda de carga total, logo:

ht quto equivalente = htoral = her = hgp = hgz oo =hgsy Equagao
Qduto equivalente = Qtotal = Q; + Q; + Q3 + -+ Q3; Equagao
A partir da Equacéo Universal de perda de carga, isolando a vazao (Q), vem:

_ 8*f*L*Q2 .
hf = G Equacéo

hf= SELQ g o [hemedt g o= [MUEDRy e iindo na
T2xgxD5 8xfxL, equiy 8xf*Lequiv ,

Equacéo 4

3

4

5
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he 2 *g* D3y hf1*ﬂ2*g*Df+ hg, * M2 * g+ D3 4 hgsp * 2 + g+ D3,
8 f*Loquiy 8xfxL, 8xfxL, T 8xfxLs,

Como hfequiv= hfl= hf2=....hf32, L1=L2....=L.32; D1= D2=...D32, tem-se:

/nguiv = /Di + /Dg RO = /Dgz
’nguiv = 32x /DS , substituindo D1 por 50 mm (0.05 m), vem:

Dequiv. = 0.2m, ou Dequiv,ZOO mm

2) Calculo das vazdes que passam pela passagem Pl e P2.

Usando a mesma logica anterior, 0 escoamento que passa pela area AP1 e na area
AP2 ocorrem em paralelo, assim, a perda de carga na passagem AP1 ¢ igual a perda
de carga na passagem AP2, e a vazao total é igual a soma das vazdes que passam
por AP1 e AP2. Considerando que area AP1 é equivalente ao duto com diametro de
200 mm, e que a passagem AP2 tem diametro de 250 mm (Fase 1), tem-se:

hetotar = hap1r = haps Equacéao 3

Qtotal = Qap1 + Qap2 Equacéo 4

hf = 8xfxLxQ2 E 40 4
= gD’ quagao

Sabendo-se que L1 =417 mm, que L2 = 300 mm, f1=f2

8*f*L1*QiP1: 8 fx (L; +Ly) * Qapy ) L1*QE\P1: (L + Ly) * Qipy

2 5 2 5 ' 5 5
% * g * Dapy T“ * g * Dap, Diap1 Dip2

0,417 * Qip; _ (0,417 +0,300) * Q%p,
0,2002131 - OJZSOZPZ

~ Qap1 = 2,6917 * Qpp,

Substituindo na equacéo 4, sendo a vazao igual 0,46 m3h ou 0,0001277 m?/s, vem:
2,6917 * Qppa + Qapz = 0,0001277

Qap1 = 9,32x107> m3/s , no duto equivalente com didametro de 200 mm, como:
Qaduto equivalente = Qtotal = Q; + Qz + Q3 + - + Q33 Equacéo 4

9,32x107°%, . -
Qjoelho—SOmm = QarP1 = X /32 . Qjoelho—SOmm =1,88x10 6m3/s
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Velocidades nas aberturas de passagem em m/h:
Vioelho-50 mm = 3,46 m/h

VAPZ = 13,75 m/h

Para Fase 2, e para as condi¢cdes de vazao maxima, os calculos se repetem e 0s

resultados foram apresentados na Tabela 5.3

As velocidades na passagem AP3 foram obtidas a partir das vazbes de passagem

pela abertura AP2, e com as areas de passagem apresentas no item deste anexo.



