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SUMARIO

Os sistemas de tratamento de aguas residuais domésticas tém sido tradicionalmente
projectados para a remogao de carbono organico. Apesar do processo também permitir alguma
remocdo de azoto sob a forma de amonio, através do crescimento heterotréfico e da
nitrificacéo, a verdade é que os niveis de nitrato descarregados nas aguas superficiais tém-se
mantido elevados. Estas descargas originam a introdugao excessiva de nutrientes nos meios
de rejeicao, contribuindo em grande escala para o processo de eutrofizacdo e de deplecgao de
oxigénio. A necessidade de desenvolver sistemas compactos ou ampliar instalagcbes existentes
para permitir a remogao de azoto afigura-se como uma potencial area de investigacao na

aplicagao de biofilmes em reactores sequenciais descontinuos (SBBR).

No presente trabalho analisou-se o efeito do tipo de alimentagdo ao SBBR (continua
versus descontinua) na sua capacidade de remogdo de azoto. Estudou-se a cinética de
producao e degradagéo de polimeros de reserva, nomeadamente o poli-B-hidroxibutirato (PHB)
e o poli-B-hidroxivalerato (PHV), pelaa biomassa presente no reactor, relacionando o tipo de
alimentagcdo com o armazenamento de carbono intracelular. Os efeitos da presenca de
oxigénio também foram avaliados para o estudo da optimizagdo do desempenho do reactor na

remocao de azoto.

Um reactor SBBR com um volume total de 28 | foi operado com um meio sintético que
pretendia simular um efluente doméstico, constituido por acetato e aménio com uma razdo C/N
massica de 3.78. O suporte para a formagédo de biofilme ocupava cerca de 34 % do volume
total do reactor. O sistema operou em ciclos de 300 min, constituidos por uma fase de

enchimento com mistura, uma fase de arejamento e uma fase de descarga.

No modo de operagdo com alimentagdo descontinua, verificou-se uma acumulagao
significativa de PHB, tendo-se obtido frac¢cdes de PHB expressas em moles de carbono, de
0.12 mol/mol na biomassa suspensa e de 0.019 mol/mol no biofilme. Nao se observou a
acumulacao de quantidades apreciaveis de PHV. Durante a fase de “abundancia” de carbono,
a taxa especifica de consumo de acetato foi de 0.30 mol/(mol-h) e a taxa especifica de sintese
de PHB foi de 0.22 mol/(mol-h). Consequentemente, a frac¢do de substrato armazenado sob a
forma de PHB foi de 0.7. Verificou-se que o carbono armazenado foi usado para crescimento
aerdbio e nao para a desnitrificacdo, devido a concentracdo elevada de oxigénio no meio. A
remogao de carbono organico foi total e a remogdo de azoto foi de 75.7 %. A taxa de

nitrificacdo, nestas condi¢des, foi de 0.43 mmol/(I-h) e a percentagem aménio nitrificado foi de
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67.8 % do azoto fornecido. A taxa de desnitrificagdo foi de 0.46 mmol/(I-h) e a percentagem

azoto desnitrificado foi de 43.6 % do azoto fornecido.

No modo de operagdo com alimentagéo continua, com periodos sucessivos de mistura
e de arejamento, ndo se verificou acumulacdo de polimeros de reserva. Este facto era
previsivel uma vez que este regime de alimentacédo nao favoreceu as condigdes transientes de

carbono.

O aumento gradual dos periodos de arejamento favoreceu a nitrificagdo. Até 60 min de
arejamento, quer a nitrificacdo quer a desnitrificagcdo sdo favorecidas. Acima desse valor,
devido ao excesso de oxigénio na fase liquida e consequente penetragdo nos flocos de
biomassa e no biofilme, deixam de se verificar as condigdes andxicas que permitem a
desnitrificacdo. A remocido de azoto constitui um compromisso entre os processos de
nitrificacéo e de desnitrificacio, verificando-se, com este trabalho, que existe um fornecimento
6ptimo de oxigénio que maximiza este compromisso. Com este sistema, o tempo total de
arejamento que maximizou a desnitrificacdo foi de cerca de 27 % do tempo total. Nestas
condigbes, a percentagem de amonio nitrificado e a percentagem azoto desnitrificado foram de
58.8 % e 39.0 %, respectivamente, do amoénio fornecido. A remocgao total de azoto foi de 69.2
%.

Face aos resultados obtidos, verificou-se que a alimentagao continua constitui um modo
de operacgéo interessante no SBBR: as percentagens de remog¢ao de azoto foram proximas das
obtidas com alimentagdo descontinua, com a vantagem de eliminar a necessidade de um
tanque de mistura ou de um segundo reactor. O fornecimento de oxigénio com periodos
sucessivos de mistura e de arejamento também demonstrou vantagens na medida em que
permitiu uma redugéo de 65 % do consumo de oxigénio (60 min de arejamento em alimentacao

continua versus 165 min em alimentagao descontinua).
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ABSTRACT

Biological treatment of domestic wastewater has been traditionally designed for organic
carbon removal purposes only. Although the process allows for some removal of nitrogen in the
form of ammonium by heterotrophic growth and nitrification, the fact is that nitrate levels
discharges in superficial waters are still high. Those effluents create an excessive nutrient load
on water bodies and contribute in a large scale to eutrophization and oxigen deplection. The
resulting need to develop compact wastewater treatment facilities or to up-grade existing plants
for nitrogen removal provides a new opportunity in Sequencial Biofilm Batch Reactors (SBBR)

research.

In the present study, the effect of feeding regime (continuous versus discontinuous) on
reactor capacity for nitrogen removal was evaluated. The kinetics and degradation of two
storage polymers, namely poly-p-hydroxybutyrate (PHB) and poly-  -hydroxyvalerate (PHV), by
SBBR biomass was studied and the feeding regime was related to intracelular carbon storage.
Futhermore, a reactor optimization study correlated the effetcs of oxygen accessibility with

nitrogen removal.

A SBBR with a volume of 28 | was fed with synthetic medium simulating a domestic
effluent, containing acetate and ammonium with a C/N ratio of 3.78. Biofilm was allowed to grow
on a carrier support occupying 34% of the total volume. The reactor operated in a cyclic

sequence of 300 min consisting of mixed fill, aeration and discharge phases.

In discontinuous feeding mode, the presence of a significative PHB accumulation was
observed. The fractions of PHB were 0.12 mol/mol in the active suspended biomass and 0.019
mol/mol in the biofilm, respectively. Accumulation of PHV was neglectable. For the “feast”
period, the specific acetate uptake rate was quantified with 0.30 mol/(mol-h) and the specific
PHB production rate with 0.22 mol/(mol-h). Therefore the stored fraction of substrate on PHB
form was 0.7. Because of the high oxygen concentration in the bulk phase, stored carbon was
used for aerobic heterotrophic growth and not for denitrification purpose. The organic removal
was total and the nitrogen removal was 75.7 % of the total nitrogen fed. The nitrification rate
was 0.43 mmol/(l-h), so that 67.8 % of the amonium-nitrogen fed were nitrified. The

denitrification rate was 0.46 mmol/(l-h), so that 43.6 % of the total nitrogen fed were denitrified.
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No polymer accumulation was found to occur in experiments with continuous feedind
and sequencing periods of mixing and aeration within a cycle. This fact was predictable once

continuous feeding do not provide transient carbon conditions for carbon storage occurence.

The prolongation of aeration periods seems to favour nitrification. Until 60 min of total
aeration time, both nitrification and denitrification are favoured. Longer aeration periods favour
the penetration of oxygen into the inner layer of biomass flocs, which eliminates the anoxic
conditions required for denitrification. The nitrogen removal is a compromise between
nitrification and denitrification processes. There is a certain supply of oxygen that optimize this
compromise. With the utilized system, the optimum denitrification process was obtained with a
total aeration time of about 27% of the total cycle. In those conditions, the ammonium nitrified
and the nitrogen denitrified was 58.8 % and 39.0 %, respectively of the total ammonium fed.

The total nitrogen removal was 69.2 %.

Continuous feeding proved to be an interesting operating mode for SBBR: nitrogen
removal was similar to that obtained with discontinuous feeding, with the benefit of eliminating
the need of a mixing tank or a second reactor. The supply of oxygen in oscillating periods also
showed benefits since it allowed a 65 % reduction on the oxygen consumption (60 min with

continuous feeding versus 165 min with discontinuous feeding).
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Ca — concentracao da espécie i na alimentagdo, mmol/l;

Cp— concentracao da espécie i na descarga, mmol/l;

Ce — concentracao da espécie i em estado estacionario, mmoll/l;

Ciexp, t — concentracao da espécie i no instante t, obtida experimentalmente, mmol/l;
C\— concentracao da espécie i no instante t, mmol/l;

DN - capacidade de desnitrificagdo, mmol/l;

F™"8 _ fraccdo de PHB na biomassa, g/g;

"8 _ razdo massica de PHB na biomassa activa, g/g;

8. ar — fraccdo molar de PHB na biomassa activa, mol/mol;

K.a — Coeficiente de transferéncia de massa, h™";

L°9° — carga organica diaria, kg /m>.d;

LN"* _ carga de amonio diaria, kg /m®.d;

MPP™ass2 _ massa molecular da biomassa activa de formular geral CH;g005No2 € referida a
moles de C (24.5 g/Cmol);

Mosoner - Massa da espécie i consumida no processo de crescimento aerdbio, mmol;

miDN - massa da espécie i consumida no processo de desnitrificagdo, mmol;

mpy - massa da espécie i descarregada no final do ciclo, mmol;

Menergia -~ Massa da espécie i consumida em processos energéticos, mmol;
miexp‘t - massa da espécie i presente no reator no instante t, obtida experimentalmente, mmol;
m},,ocesso- massa da espécie i consumida/produzida em determinado processo (removido,

formado, assimilado, oxidado), mmol;

m. . - massa da espécie i residual, mmol;
m}— massa da espécie i no instante t, mmol,;

Am;;t2 — massa da espécie i consumida no intervalo de tempo t; e t; (valor experimental), mmol,
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MPH® _ massa molecular de poli-3-hidroxibutirato (PHB) de férmula geral CH, 5005 € referida a
moles de C (21.5 g/mol);

SST-suspensao
reactor

m - massa de solidos em suspenséao dentro do reactor cheio, g;

mSTPeime _ massa de sélidos totais aderidos no reactor, g;

N — capacidade de nitrificagao, mmol/I;

n® — nimero de pecas de suporte do reactor;

% Assimilagdo — percentagem do aménio fornecido que foi assimilado;

% Desnitrificagdo — percentagem do aménio fornecido que foi desnitrificado;
% Nitrificagdo — percentagem do amoénio fornecido que foi nitrificado;

% Remocgéo de N — percentagem do aménio fornecido que foi removido;

max

gon - taxa de desnitrificacdo maxima, mmol/(l-h);

min

gon - taxa de desnitrificagdo minima, mmol/(l-h);

qpn - taxa de desnitrificagdo, mmol/(l-h);

max

gn - taxa de nitrificagdo maxima, mmol/(l-h);

gu'" - taxa de nitrificagdo minima, mmol/(l-h);
qy, - taxa de nitrificagdo, mmol/(l-h);

CH,C00™

- Q. - taxa especifica de consumo de acetato em regime de abundancia, mol/(mol-h);

q./"® - taxa especifica de sintese de PHB em regime de abundancia, mol/(mol-h);

SST - sélidos suspensos totais, g/l;

SSV - Sdlidos suspenso volateis, g/l;

ST — Sdlidos totais, g/l;

SV — Sdlidos volateis, g/l;

tn — tempo de alimentagao, min;

.o — intervalo de tempo em que o reactor se encontra em regime de abundéancia, min;
taer — intervalo de tempo em que o reactor apresenta em condigcdes aerdbias, min;

tan — intervalo de tempo em que o reactor apresenta em condigdes andxicas, min;
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tar — tempo de arejamento, min;

fc — tempo total do ciclo, min;

o — tempo de descarga, min;

t, — tempo de espera, min;

v - tempo de mistura, min;

fr — tempo de reacgéo, min;

TRC — tempo de retencao celular, d;

TRH — tempo de retengao hidraulico, h;

ts — tempo de sedimentacdo, min;

V — volume fornecido em cada ciclo, I;

Vb — volume descarregado em cada ciclo, |;
Ve — volume estacionario ou volume do reactor, [;

V+ — volume total do reactor, I;

X STPefime _ massa de sélidos totais aderidos em cada pega de suporte, g;

X SSTsuspensio _ concentragéo de solidos em suspensdo no volume descarregado, g/l;

X S5T-suspensdo _ concentragdo de solidos em suspenséo dentro do reactor cheio, g/;

Yp';‘a" - rendimento maximo de biomassa em PHB, mol/mol;
YS';aX - rendimento maximo de PHB em substrato, mol/mol;

Y2 - rendimento maximo de biomassa em substrato, mol/mol;
Yox — rendimento observado de biomassa em PHB, mol/mol;

Ysp — rendimento observado de PHB em substrato, mol/mol;

Ysx — rendimento observado de biomassa em substrato, mol/mol;

max

sxanox — Fendimento maximo de biomassa em substrato em condigdes anoxicas, mol/mol;
Y pxaer — rendimento maximo de biomassa em PHB em condigdes aerébias, mol/mol;

Simbolo gregos:

vy; - coeficiente estequiométrico da espécie i relativamente a espécie j .
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MESTRADO EM TECNOLOGIA DO AMBIENTE

1 INTRODUGAO

1.1 ENQUADRAMENTO GERAL

Historicamente, os sistemas de tratamento biolégico de aguas residuais domésticas
tém sido desenvolvidos com o objectivo principal de remover carbono organico. Existe ja um
largo espectro de bioreatores para a conversdo de matéria organica presente em efluentes
de diversas origens visando a obtencdo de produtos inofensivos ou com algum valor
acrescentado. Os efluentes resultantes de tratamentos biolégicos convencionais que
apresentam na maioria dos casos quantidades apreciaveis de nutrientes, em particular de
azoto, tém sido langados nos aquiferos, nomeadamente em zonas consideradas sensiveis.
Estas descargas tém contribuido em grande escala para o fendmeno de eutrofizacdo, o

crescimento indesejado de algas e a deplecéo de oxigénio nos meios aquaticos.

O Decreto-Lei 152/97 de 19 de Junho consagra normas restritivas para a descarga
dos compostos azotados presentes em aguas residuais nas zonas denominadas “sensiveis”,
areas potencialmente sujeitas a processos de eutrofizagdo. Tendo em conta este normativo,
a implementacdo de processos de remocdo de azoto, nomeadamente a nitrificacdo e a
desnitrificacdo sera, em muitos casos, obrigatéria e por consequéncia, as unidades de
tratamento executadas nas décadas de 80 e 90 com o principal objectivo de remogao de

matéria organica deverao sofrer uma ampliagao face as novas exigéncias legais.

Hoje em dia, o maior esforco no desenvolvimento de processos bioldgicos esta
direccionado para a remocgao de nutrientes (N e P) e de compostos sulfurosos uma vez que
estdo a tornar-se uma preocupacéao devido ao seu impacto na qualidade dos cursos de agua
(Villaverde, 2004). Os limites impostos pela legislagdo para azoto em &guas residuais
tratadas estimularam estudos no sentido de compreender e prever o comportamento dos
processos de tratamentos de aguas residuais por lamas activadas para a remogado de

nutrientes.

Os processos convencionais de nitrificagdo e desnitrificagcdo exigem grandes
consumos de oxigénio e em algumas situagdes é necessaria a adicdo de uma fonte externa
de carbono. Estas exigéncias traduzem-se em custos de operagido elevados, razdo pela
qual este assunto tem sido alvo de investigacdo nos ultimos anos com o objectivo de
implementar tecnologias que permitam a redugdo dos custos associados a remocao de

azoto.

O reactor sequencial descontinuo (SBR, Sequencing Batch Reactor) é um sistema
de remocgao biolégica de carbono organico com potencialidades econdémicas para ser

ampliado de forma a permitir a remocdo de azoto. Esta tecnologia foi desenvolvida na
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Alemanha, durante os anos 70. Actualmente, existem neste pais mais de 150 SBRs
instalados em estacgdes de tratamento de aguas residuais (Teichgraber et al. 2001). Por ser
sequencial, este reactor é extremamente versatil, e permite faciimente a implementacao de
alteragdes processuais. Quando utilizado em regime hibrido com biomassa em suspenséo e
biomassa aderida, este tipo de sistema revelou potencialidades na redugdo dos consumos
de oxigénio e de adicdo de fonte externa de carbono. Impdem-se no entanto estudos
aprofundados no sentido de melhor compreender e prever o comportamento deste processo

para a sua implementagao a escala real (Christensson e Welander, 2004).

1.2 CARACTERISTICAS DE AGUAS RESIDUAIS DOMESTICAS E LEGISLAGAO VIGENTE

A composigao das aguas residuais domésticas varia significativamente com o local e
com o tempo. Para efeitos de projecto, distinguem-se as aguas residuais em termos de
carga organica como concentrada, moderada, diluida e muito diluida (Henze et al., 1995). A

tabela 1.1 apresenta a composicao tipica das aguas residuais urbanas.

O decreto lei n° 152/97 de 19 de Junho, alterado pelo decreto-lei n® 149/2004 de 22
de Junho estabelece as diferentes normas de tratamento de aguas residuais urbanas. Estas
normas constituem a transposicéo da directiva europeia 91/271/CEE sobre o tratamento de
aguas residuais urbanas, onde se estabelecem as medidas que o0s membros de
Comunidade Europeia devem adoptar para garantir que as aguas residuais sejam tratadas
correctamente antes da sua descarga nos meios naturais. Neste normativo, define-se o
conceito de “habitante equivalente” (h-eq) ou “equivalente de populagao” (e.p.) (D.L. 152/97)
que corresponde “a carga organica biodegradavel com uma caréncia quimica de oxigénio ao
fim de 5 dias (CBOs) de 60 g de oxigénio por dia”. A carga, expressa em e.p, sera calculada
com base na carga média semanal maxima recebida na estagao de tratamento durante um
ano, excluindo situagdes excepcionais, tais como as causadas por chuvas intensas. O
diploma estabelece um prazo até 31 de Dezembro de 2005 para a adopcédo das medidas
necessarias ao cumprimento dos novos limites impostos. Na tabela 1.2 apresentam-se os
requesitos exigidos no D.L 152/97 para as descargas das estacdes de tratamento de aguas
residuais urbanas. Os valores de concentragdo de fosforo e azoto referem-se a descargas

em zonas sensiveis sujeitas a eutrofizacao.

1.3 O METABOLISMO DO TRATAMENTO BIOLOGICO

A remocao de carbono e de azoto em aguas residuais por via biolégica consiste num

processo combinado de crescimento heterotrofico (com remocao de matéria organica),




MESTRADO EM TECNOLOGIA DO AMBIENTE

nitrificagdo (conversdo de amonio em nitrato) e desnitrificacdo (conversdo de nitrato em

azoto gasoso).

Tabela 1.1 — Composig¢éo organica tipica das dguas residuais domésticas urbanas (Henze et al., 1995).

Parametro Tipo de agua residual
mg/| Concentrada  Moderada Diluida Muito diluida
CQO
- total 740 530 320 210
- dissolvida 300 210 130 80
- suspensa 440 320 190 130
CQO inerte
- total 180 130 80 50
- dissolvida 30 20 15 10
- suspensa 150 110 65 40
CQO degradavel
- total 560 400 240 160
- muito facilmente degradavel 90 60 40 25
- facilmente degradavel 180 130 75 50
- lentamente degradavel 290 210 125 85
Biomassa heterotrofica* 120 90 55 35
Biomassa desnitrificante* 80 60 40 25
Biomassa nitrificante* 1 1 0.5 0.5
Azoto
- total 80 50 30 20
- amonio 50 30 18 12
- nitrito 0.1 0.1 0.1 0.1
- nitrato 0.5 0.5 0.5 0.5
- azoto organico 30 20 12 8
- Kjeldahl 80 50 30 20
Fosforo
- total 23 16 10 6
- ortofosfatos 14 10 6 4
- polifosfatos 5 3 2 1
- fosfatos orgéanicos 4 3 2 1

* Biomassa quantificada em termos de CQO

Cada um destes processos pode ser descrito por equagdes estequiométricas

especificas, que incluem balangos de massa e de energia. Cada espécie interveniente no
processo interfere no equilibrio da reac¢ao quimica, em particular o substrato, o pH do meio
(traduzido pela concentragdo de H" ou OH’) e o oxigénio, sendo por isso factores que

influenciam o processo.
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Tabela 1.2 — Requesitos exigidos para as descargas das estagdes de tratamento de aguas residuais
urbanas em zonas sensiveis sujeitas a eutrofizagao (Quadros 1 e 2 do Anexo | do D.L. 152/97).

Percentagem minima de

Parametro Concentragéo =
redugao
CBOs5 (mg/l) 25 70-90
CQO (mg/l) 125 75
SST (mg/l) 35 (e.p. > 10000) 90 (e.p. > 10000)
60 (2000 > e.p. > 10000) 70 (2000 > e.p. > 10000)
Faésforo (mg/l P) 1 (e.p. >10000) 80
2 (2000 < e.p. < 10000)
Azoto (mg/I N) 10 (e.p. > 10000) 70 - 80

15 (2000 < e.p. < 10000)

1.3.1 O crescimento de biomassa

O crescimento de biomassa, consiste num processo em que as bactérias
heterotréficas utilizam compostos organicos como fonte de carbono e de energia para se
reproduzirem. Em condi¢gbes aerdbias, removem matéria organica oxidavel (quantificada
pela CQO - caréncia quimica do oxigénio) a uma velocidade relativamente elevada e
produzem tipicamente massa celular, diéxido de carbono e agua como produtos finais,

muitas vezes sem grandes produtos organicos secundarios (Wilderer et al. 2001).

Microscopicamente, o processo pode-se definir como um complexo conjunto de
reac¢des quimicas onde as enzimas usam espécies bioquimicas intermédias para produzir
uma grande quantidade de produtos. A descricdo detalhada de todas as reacgbes
intracelulares envolvidas no processo é praticamente impossivel. No entanto, em estado
estacionario verifica-se que todas as reacg¢des quimicas estdo interligadas sendo apenas
necessario descrever as velocidades de conversdo dos compostos que entram e dos que
saiem da biomassa. Esta abordagem é conhecida por modelo da "caixa negra" (Heijnen,
2001), e considera que a composicdo da biomassa é aproximadamente constante e
representada pela formula geral CH;5005No,. Esta féomula representa a composigéo de 1
mole de biomassa que corresponde a quantidade de biomassa que contém 12 g de carbono
e refere-se apenas a parte organica da biomassa. A parte inorganica da biomassa, a cinza,

constitui cerca de 15% da matéria seca nao € contabilizada na férmula geral.

O processo de crescimento de biomassa requer grandes quantidades de energia,
que é fornecida pelas reaccbes quimicas de oxidagio-reducdo entre os dadores e os
aceitadores de electrbes (Heijnen, 2001). A tabela 1.3 apresenta as diversas espécies

possiveis de aceitadores e dadores de electroes. A diferenca entre os sistemas de
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crescimento microbiano reside nas diferentes fontes de azoto (N,, NH,", etc.), diferentes

fontes de carbono (organicas ou CO,) e diferentes dadores e aceitadores de electrdes.

Tabela 1.3 — Espécies intervenientes nos sistemas de crescimento microbiano (Heijnen, 2001).

Dadores de electroes
Organico

Acido oxalico / CO»
Acido férmico / CO,
Acido glioxalico / CO»
Acido malico / CO»
Acido citrico / CO>
Acido piravico / CO»

Acido succinico / COz

Aceitadores de electrbes

Organico

Fonte de carbono
Organico
Acido oxalico
Acido férmico
Acido glioxalico
Acido malico
Acido citrico
Acido pirGvico

Acido succinico

Acido glucénico / CO, Acido glucénico
Formaldeido / CO» Fumarato / Succinato Formaldeido
Glucose / CO» Piruvato / Lactato Glucose
Acido lactico / CO2 Acetaldeido / Etanol Acido lactico
Acido acético / CO, Acetoina / Butanediol Acido acético
Manitol / CO» Manitol
Glicerol / CO2 Glicerol
2-3 butanodiol / Acetoina 2-3 butanodiol
Acetoina

Etanol / CO» Etanol
Metanol / CO2 Metanol
n-alcanos / CO2 n-alcanos
Metano / CO» Metano
Inorgénico Inorganico Inorganico
HS /S04 NoO / Ny Cco,
NH4" / NOy” 0,/ Hy0 co
Hz2 / H20 NO3 ™/ Np
NO2 /NOs NO3 / NH,"
8205 1S0,” SO4% I HS-
$/80,” HCO3 / CHy
Fe’* /Fe* HCO3™ / Acetato
H20 /02 HCO3" / Etanol
CO/CO; S205 1 HS®

Fe>* 1 Fe?

H" / Hp
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Cada sistema de crescimento microbiano € caracterizado pelo rendimento de
biomassa relativamente a um substrato Y. Este rendimento representa uma eficiéncia de
utilizacdo de carbono, depende do sistema de crescimento e pode variar entre 0.01 mol/mol
e 0.80 mol/mol (moles de carbono na biomassa produzida por mole de carbono no substrato
consumido). O processo de crescimento microbiano é caracterizado por dois passos: no
primeiro passo todo o potencial do substrato € usado como fonte de energia e de carbono
para a formagao de biomassa. No segundo passo, a mesma biomassa entra num processo
de metabolismo enddgeno, isto é, € utilizada como dador de electrdes para as necessidade
energéticas da funcdo basica de manutencdo das células. Experimentalmente, nao é
possivel determinar os rendimentos do processo de crescimento e de metabolismo
endoégeno: apenas se consegue observar um resultado final, que pode ser quantificado pelo
rendimento observado Ysy°®s. Consequentemente, o rendimento observado é uma funcao
das condigbes operatoérias: depende essencialmente do substrato disponivel. Quando o
substrato se esgota, o sistema continua o processo enddégeno, verificando-se uma
diminuicdo da biomassa. Se os calculos do rendimento forem extrapolados para o inicio do
ensaio, excluindo teoricamente as interferéncias do metabolismo enddgeno, obter-se-4 um

valor constante, definido como rendimento maximo, Ysx™® (Orhon e Artan, 1994).

O crescimento microbiano com acetato pode ser descrito pela equacao 1.3, expressa
por mole de carbono do substrato. Esta equagao estequiométrica descreve a reaccéo de
oxidagdo de acetato (CH,O), em condi¢gdes aerébias com formacdo de biomassa
heterotroéfica (CH4 §00.5Ng.2):

b CH,O + ¢ NH4+ +dOH +e O, a CH;g0gsNg. + fCO, + g H,O (eq 13)

Os coeficientes estequiométricos a, b, ¢, d, e, f e g sdo calculados a partir do
rendimento de biomassa em acetato (Ysx) € com base nos balangos a cada elemento e as
cargas. Considerando a = Y4 e b=1, os restantes coeficientes podem ser traduzidos em

funcao do rendimento observado Ys,:

CH,0 + 0.20Y., NH," + 0.20Y., OH + (1.00-1.05) Ysx O, — > Yex CH15005No2 + (1.00-Ysy) CO, +
+(1.00-0.40Y,,) H,O (eq. 1.4)

Beun e os seus colaboradores (2000b) estimaram os valores dos rendimentos maximos de

crescimento microbiano em acetato, em condi¢gdes dindmicas de concentragao de substrato




MESTRADO EM TECNOLOGIA DO AMBIENTE

(“abundancia" e "escassez"). Estas estimativas foram baseadas num modelo metabdlico que
considera que em condicoes de "abundancia" de acetato ocorrem os processos de
crescimento heterotréfico com acetato, a acumulagdo de polimeros de reserva e a
manutencao de células. Em condicbes de "escassez” de acetato, este modelo metabdlico
considera os processos de crescimento heterotréfico com PHB e a manutengao de células.
Para as condigdes de "abundancia", o rendimento maximo de biomassa em acetato Y™,
obtido por estes autores foi de 0.40 mol/mol (moles de carbono contidos na biomassa por

moles de carbono no acetato).

Assim, a equacao de oxidagcado de acetato por bactérias heterotroficas em condigbes

aerobias e de excesso de carbono pode escrever-se:

CH,O + 0.08 NH," + 0.08 OH + 0.58 O, > 0.40 CH;§005No> + 0.60 CO, + 0.84 H,0O (eq. 1.5)

Henze et al. (1995) referem para o rendimento maximo de conversdes aerébias
heterotréficas valores entre 0.5 e 0.7 g/g (CQO de biomassa produzida por CQO de matéria
organica consumida). O valor de Y ™ referido por Beun et al. (2000b) de 0.4 mol/mol

corresponde a 0.42 g/g (CQO de biomassa produzida por CQO de acetato).

1.3.2 A acumulagao intracelular de carbono

Nos processos de lamas activadas, a biomassa cresce em condigdes dinamicas,
apesar de se considerar o processo global em estado estacionario. Quando um gradiente
(no tempo ou no espacgo) de concentragdo de carbono é introduzido (tal como em sistemas
com selectores ou em SBR) produz-se uma condi¢do dindmica para a biomassa, que cria o
seu proprio mecanismo de resposta. Estudos com respirometria em substratos puros
levaram alguns autores (Pagni et al., 1992, van Niel et al., 1995 ) a considerar a existéncia
de um processo de consumo de carbono alternativo ao crescimento de biomassa que se
caracteriza por uma relagdo entre o consumo de oxigénio e o consumo de substrato muito
mais baixa do que aquela que seria de esperar se ocorresse apenas crescimento (van
Loosdrecht et al., 1997). Esta diferenca sugere que apenas uma pequena parte do carbono
consumido é usado para crescimento e manutencdo celular: o restante € armazenado
intracelularmente sob a forma de polimeros de reserva. Estes polimeros sdo geralmente
polimeros de hidroxialcanoatos (PHA), que se acumulam no interior dos microrganismos
formando granulos constituidos pelos microrganismos (Salehizadeh and van Loosdrecht,
2004).

o 9
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O mecanismo de acumulacao destes polimeros foi proposto por Majone et al. (1999):
ap6s um periodo prolongado de limitagbes de carbono ("regime de escassez"), o0s
microrganismos, quando expostos a elevadas concentragbes de carbono ("regime de
abundéancia"), transformam a maior parte do substrato em reservas poliméricas internas e o
restante em crescimento celular. Apds a exaustao do substrato externo, as reservas internas
sao usadas para crescimento e manutencgao celular. Neste periodo de limitagdo de carbono,
a velocidade especifica de crescimento atinge valores muito baixos, o que obriga os
microrganismos a uma adaptacéo fisiolégica na fase seguinte, quando confrontado com um
excesso de carbono disponivel. Esta adaptacao resulta preferencialmente num mecanismo

de acumulacao de reservas em detrimento do crescimento celular (Reis et al., 2003).

O fendmeno de armazenamento costuma ser dominante relativamente ao
crescimento de biomassa em condi¢des transientes. Em condi¢cdes de alimentagao continua
e prolongada de substrato, os microrganismos sofrem adaptacbes fisioldgicas, e o

crescimento torna-se mais importante (van Loosdrecht et al., 1997).

1.3.2.1 O metabolismo de acumulacao de polimeros de reserva

Van Aalst-van Leeuwen et al. (1997) e Beun et al. (2002) propuseram um mecanismo
para a producao de PHB a partir de acetato em células heterotréficas e em condigdes
dinAmicas de concentragdo de substrato (fig. 1.1). Parte do mecanismo consiste no
metabolismo geral de crescimento de biomassa pela via do ciclo dos acidos carboxilicos
(TCA). Um composto intermédio chave na produgdo de PHB é o acetil-coA. O acetil-coA
pode ser usado nao so6 no ciclo dos acidos carboxilicos para produzir ATP e NADH, e formar
biomassa mas também na produgcdo de PHB. A reaccdo de sintese de PHB tem uma
constante de equilibrio muito baixa, isto €, baixas concentracbes de acetil-coA né&o
favorecem a reacg¢do. Quando o acetato disponivel é superior ao estrictamente necessario
para crescimento, a concentragao de acetil-coA aumenta, favorecendo a reacgao de sintese
de PHB. Consequentemente, o PHB é acumulado, de forma a manter a concentracédo de
equilibrio de compostos intermédios nas células. Entretanto, as células também respondem
com a produgdo de mais enzimas anabdlicas, i.e., aumentam a sua velocidade de
crescimento. Se o periodo de excesso de carbono for longo, a taxa especifica de
crescimento da biomassa aumentara até o seu valor maximo, e a velocidade de sintese de
PHB diminuira. Se o periodo de excesso de carbono fér curto, produzir-se-a PHB, que se ira
gastar durante a fase de "escassez". Este efeito ja tinha sido também observado por Van
Aalst-van Leeuwen et al. (1997). Como a sintese de polimeros de reserva é um processo

mais simples do que a sintese de células completas, o armazenamento requer menor

10 < O

M
FAY



MESTRADO EM TECNOLOGIA DO AMBIENTE

adaptacao fisioldgica, sendo por isso um processo mais
et al., 1999).
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Figura 1.1 — Representagéo esquematica do ciclo metabdlico de produgdo de PHB a partir de acetato,

em células heterotroficas. A parte a negrito representa o metabolismo geral do acetil-coA via ciclo dos

acido carboxiliocs (TCA) e a cadeia de transporte de electrées (ETC) para gerar energia (ATP) e

percursores de biomassa usados para o crescimento (reprodugéo de Reis et al., 2003).

No periodo de "escassez" a taxa de crescimento dos microrganismos depende da

velocidade de degradagao de PHB, o que implica que um dos passos da via bioquimica de

degradacao de PHB é limitante. No entanto o conhecimento cientifico sobre o mecanismo
de degradacao de PHB ainda é limitado. (Beun et al., 2002).

Da mesma forma que para o crescimento com acetato, pode-se deduzir a equacao

estequiométrica de crescimento heterotréfico com PHB (CH;50q5) em condigdes aerdbias

da seguinte forma:

b CH; 5005+ ¢ NH,"+d OH + e O,

—> aCH;0gsNg, + fCO, + g HO

(eq. 1
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Os coeficientes estquiométricos a, b, ¢, d, e, f e g sdo calculados a partir do
rendimento observado de biomassa em PHB (Y,) e com base nos balangos a cada

elemento e as cargas.

Considerando a = Y, e b=1, os restantes coeficientes podem ser traduzidos em

fungéo do rendimento observado Y:

CH; 5005 + 0.20Yp, NH," + 0.80Y,, OH + (1.12-1.20)Y,, O, —  Y,x CH13005Ng2 + (1.00-Ys,)
CO, +(0.75-0.10) Y, H,O (eq. 1

Considerando para o rendimento maximo de biomassa em PHB (Y,,"®) um valor de
0,61 mol/mol (moles de carbono contidos na biomassa por moles de carbono no PHB)
referido por Beun et al., (2000b), a equagao de oxidagdo de PHB por bactérias heterotréficas

pode escrever-se:

CH1y500y5 +0,12 NH4+ + 0,49 OH + 0,27 O, HO,M CH1 005Ny + 0,39 CO, + 0,94 H,0O (eq 1

1.3.2.2 Factores que afectam a acumulagdo de PHA

A acumulacdo e o consumo de polimeros de reserva sao processos complexos,

afectados por uma série de factores, nomeadamente:
i) Fonte de carbono:

Os polimeros de reserva podem ser formados por monémeros todos iguais, ou por
monoémeros diferentes, tudo depende do substrato usado e das condigdes de operacido. O
acetato tem sido o substrato mais utilizado para estudar o fendbmeno de armazenamento
(Satoh et al., 1992; Smolders et al., 1994; Van Loosdrecht ef al., 1997; Beun et al., 2000a e
b, Dionisi et al., 2001; Hollender et al., 2002). No entanto, alguns estudos com propionato e
butirato (Lemos et al., 1998) lactato, succinato, piruvato e malato (Satoh et al., 1992),
glucose e etanol (Beccari et al.. 2002, Dionisi et al., 2004) foram ja desenvolvidos. Também
ja foram testados alguns agucares: glucose, frutose e manose (Hollender et al., 2002; Kato
et al., 1996). Lemos et al. (1998) estudaram trés substratos (acetato, propionato e butirato)
separadamente e misturas destes. A tabela 1.4 apresenta os resultados obtidos em termos
de percentagem molar de monémeros de hidroxibutirato (HB) e hidroxivalerato (HV) obtidos
nos polimeros de reserva armazenados. O acetato produz maioritariamente HB. O
propionato produz a menor quantidade de HB, e a maior quantidade de HV. O butirato

produz aproximadamente a mesma quantidade de um e outro.
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Tabela 1.4 - Percentagens molares de mondémeros HB e HV nos polimeros armazenados obtidos em
experiéncias com substratos constituidos por acetato, propionato e butirato (reprodugéo de Lemos et al., 1998).

Substrato Percentagem molar
HB HV
Acetato 75.25 24.75
Propionato 28.06 71.94
Butirato 59.68 40.32

ii) Condicbes de operagao do processo:

Tendo em conta o metabolismo de armazenamento de polimeros de reserva descrito
na figura 1.1, a alternancia entre condigbes de "escassez" e de "abudancia" é um factor
fundamental no processo de produgao destes compostos. Salehizadeh e van Loosdrecht
(2004) observaram que nessas condigdes cerca de 66% a 100% do substrato consumido &
usado para armazenamento de PHB durante a fase de "abundancia" e o restante é usado

para os processos de crescimento e manutengao.

O fornecimento de oxigénio também constitui uma varidvel importante na
acumulacédo de polimeros de reserva: num processo de lamas activadas, a producéo de
polimeros de reserva parece ser viavel em condigbes aerobias (Dircks et al., 2001, Beun et
al., 2000a) e em condigbdes andxicas (Dionisi et al., 2001, Majone et al., 1998). No entanto o
efeito do oxigénio sobre o armazenamento de PHB nio é consensual: alguns autores
referem que as lamas acumulam mais PHB em condi¢cbes aerdbias que andxicas (Saito et
al., 1995, Majone et al., 1998), enquanto que estudos conduzidos por Third et al. (2003a)
revelaram que as limitacbes de oxigénio favorecem o armazenamento e ao mesmo tempo

minimizam a producgéo de biomassa.
iii) Temperatura

A influéncia da temperatura na acumulagdo de PHB em culturas alimentadas com
acetato num SBR foi estudada por Krishna et al. (1999) a temperaturas entre os 15 °C e os
35 °C. A velocidade de formacéo de PHB diminuiu com o aumento da temperatura devido ao

aumento das taxas anabdlicas a temperaturas superiores.
iv) Tipo de microrganismos

Nao ha evidéncias de que o armazenamento de polimeros de reserva esteja restrito
a alguns microrganismos em particular. Tradicionalmente as bactérias filamentosas tém
menor capacidade de armazenar substrato que as bactérias formadoras de flocos. Esta
capacidade demonstra uma vantagem competitiva destas relativamente as primeiras: em

sistemas dinamicos como o SBR ou sistemas de lamas activadas com selectores, as
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bactérias filamentosas nao sobrevivem aos periodos de "escassez", enquanto que as
bactérias formadoras de flocos crescem durante os periodos de "escassez" a custa do
carbono armazenado durante os periodos de "abundancia". Este fendmeno pode ser usado
para evitar os episodios de "bulking" em lamas activadas (Majone et al., 1996; van
Loosdrecht et al., 1997).

No entanto, recentes estudos revelaram que tanto bactérias filamentosas como
formadoras de flocos tém capacidade para armazenar carbono sob a forma de polimeros de
reserva (Martins et al., 2004). Estudos efectuados por Andreasen e seus colaboradores
(2000) com culturas puras demonstraram que algumas bactérias filamentosas como a M.
Parvicella podem ter elevada capacidade de armazenar carbono em varias condigdes

(aerdbias, andxicas e anaerobias).

Muitos autores estudaram o fendmeno de armazenamento de PHB, e calcularam
rendimentos de producdo de PHB em substrato, na tentativa de desenvolver um modelo
capaz de prever este fendmeno (Beun et al., 2000a; van Aalst-van Leeuwen et al., 1997; van
Loosdrecht et al., 1997; Dionisi et al., 2001; Majone et al., 1998; Carta et al., 2001; Krishna
et al., 1999; Carucci et al., 2001). Uma das dificuldades encontradas na comparagdo dos
valores publicados sobre o armazenamento de PHB €& o facto de se referirem a condi¢des
diferentes de operagdo. Beun et al. (2000a e 2000b) calcularam valores de rendimentos
maximos de crescimento de biomassa em acetato e em PHB por simulacdo com o modelo
ASM3 modificado (com o software de simulagdo Aquasim). Os valores foram calculados a
partir dos dados experimentais obtidos num SBR com a alimentagao constituida por acetato

e fornecida por impulso, em condigbes andxicas e em condigdes aerdbias.

Van Aalst-van Leeuwen et al. (1997) tinham ja adoptado um modelo semelhante para
o calculo dos rendimentos observados em condi¢cdes aerdbias. A tabela 1.5 apresenta os

valores obtidos. Verifica-se que os valores sdo bastante concordantes.

Third et al. (2003a) determinaram rendimentos para o crescimento de culturas mistas
com acetato e com PHB a partir dos valores experimentais de taxas de consumo de
oxigénio (OUR), concentracbes de PHB e concentragcbes de acetato, em condi¢cdes aerdbias

com diferentes concentragbes de oxigénio (tabela 1.6).

Estes valores sugerem que em condigdes aerdbias com oxigénio limitante, o
armazenamento de PHB é favorecido e o crescimento de biomassa com acetato é baixo.
Em condi¢des de oxigénio superior a 0.9 mg/l, o crescimento de biomassa aumenta, o que
resulta em menor quantidade de carbono disponivel para o fendbmeno de armazenamento de
PHB.
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Tabela 1.5 — Rendimentos maximos observados (mol/mol) para o crescimento heterotréfico com acetato Y™sx,
com PHB Y™%y e para armazenamento de PHB com acetato Y"sp, em condicbes aerdbias e andxicas,
segundo Beun et al. (2002) e van Aalst-van Leeuwen et al. (1997).

Beun et al. (2002) van Aalst-van Leeuwen et al. (1997)
Condicdes Aerdbias Anoxicas Aerdbias
Y™ sx 0.40 0.30 0.423
Y™y 0.61 0.53 0.653
Y™ sp 0.61 0.52 0.648

Tabela 1.6 —Rendimentos observados (mol/mol) para crescimento com acetato Ysx e para armazenamento de
PHB com acetato Ysp, em condigbes aerobias, segundo Third et al. (2003).

Limitacdes de Oz ( 0 mg/l) €% >0.9mgll
Ka=6h"' Ka=12h" Ka=16h" Ka=30h" Ka=51h"
Yex 0.14 0.17 0.13 0.34 0.35
Yo 0.63 0.65 0.68 0.49 0.48

Nos calculos dos balancos materiais ao carbono efectuados neste estudo usaram-se
os rendimentos referidos na tabela 1.5 porque as condi¢cdes de operagdao em que foram

obtidos eram semelhantes as do presente estudo.

1.3.3 A remocao de azoto

A remocao de azoto é efectuada por dois processos distintos. A nitrificacao e a
desnitrificagao. O primeiro converte o aménio em nitrato, e o segundo converte o nitrato em
azoto molecular, que se liberta no ar. Cada um destes processos ocorre em condigbes

especificas.

il 15



INTRODUGAO

1.3.3.1 A nitrificagao

As bactérias nitrificantes sdo quimiolito-autotroficas que utilizam diéxido de carbono
como fonte de carbono e azoto sob a forma de aménio ou nitrito como fonte de energia ou

dador de electrbes.

Na nitrificacao intervém dois géneros de bactérias: as bactérias oxidantes do aménio
que convertem o amonio em nitrito, e as bactérias oxidantes do nitrito que convertem o
nitrito em nitrato. Nos periodos aerdbios da-se o processo de nitrificagdo, constituido por

dois passos, de acordo com as seguintes reacgdes catabdlicas (Schmidt et al., 2003):
NH4+ +1.5 02 NOZ- + Hzo + 2H * (eq19)

NO, +0.50; > NOj3 (eq.1.10)

Em estado estacionario, todo o nitrito produzido é consumido no segundo passo.
Acumulacgdes de nitrito s6 ocorrem em situagdes de estado nido estacionario (sobrecargas
ou problemas operacionais). Os microrganismos nitrificantes tém taxas especificas de
crescimento muito baixas, o que os torna vulneraveis em situacées de competicdo pelo
substrato com bactérias heterotroficas, de crescimento mais rapido. Também ficam mais
sensiveis a presenca de toxicos e inibidores e as condigdes ambientais tais como o pH e a

temperatura (Tomei et al. 1996).

As reaccdes de sintese celular sao para as bactérias oxidantes do amoénio:

CO, + 0.9NH,” —— > 0.7NO; + CH;g005Ng2+ 0.1H,O + 1.6 H" (eq.1.11)
€ para as bactérias oxidantes do nitrito:

CO, + 0.2NH, + 2.1 NO2- + 0.6 H20 > 2.1 NOs + CH;g00sNo2+ 0.2H" (eq.1.12)

Tendo em conta o equilibrio dos carbonatos, e sabendo que o rendimento
biomassa/substrato para Nitrosomonas é de 0.1 g SSV/g N-NH,", e que para nitrobacter &
de 0.06 SSVIg N-NO;. (Henze et al., 1995) obtém-se a equacgdo geral da reaccao de
nitrificagdo combinando as equacgdes (1.9), (1.10), (1.11) e (1.12):

NH;" +1.87 O, + 1.98 HCO3’ ——> 0.09 CH;5005No2 + 0.98 NO3™ + 1.02 H,0 + 1.89 H,CO3 (eq.1.13)

Em geral o pH 6ptimo para a nitrificagdo esta compreendido entre 8 e 9 (Henze et al.

1995). A acidez produzida pela reac¢do de nitrificagcdo pode conduzir a uma reducdo
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significativa do pH, podendo atingir valores de pH de 4, principalmente no caso de efluentes
com baixa alcalinidade ou elevadas concentragdes de amoénio. Os problemas originados por
baixos valores de pH s&o geralmente a redugdo da taxa de nitrificagao, efluente corrosivo e

crescimento filamentoso (Dold et al., 1987).

A concentragao de oxigénio € um parametro fundamental no controlo do processo de
nitrificacdo. A nitrificagcdo € um processo estrictamente aerdbio, isto €, sé ocorre na
presencga de oxigénio. Estequiometricamente, é necessaria a presenca de 1.87 mmol de O,
para a oxidagdo de 1 mmol de N-NH," (eq. 1.13). A concentragdo de O, para a nitrificagdo
deve ser superior a 2 mg/l, caso contrario, o oxigénio pode ser um factor limitante. Por outro
lado, uma concentragcdo de oxigénio de 0.2 mg/l € um valor critico a qual nao ocorre
nitrificagdo (Pochana and Keller, 1999). Quando a concentragdo de oxigénio € limitante, as
bactérias heterotroficas competem com as autotréficas. Devido as suas baixas taxas de
crescimento a nitrificacdo é preterida a favor do crescimento heterotrofico. Para garantir o

processo de nitrificacéo, € por isso conveniente o fornecimento de oxigénio em excesso.

A presenca de alguns metais pesados e compostos de enxofre pode afectar

significativamente a cinética de nitrificacdo (Tomei et al., 1996).

A carga de amodnio é também um factor importante na cinética de nitrificagcdo. Varios
estudos referem o amoniaco (ou o ido aménio livre) como a principal causa de acumulagao
de nitrito, por inibicdo das bactérias oxidantes do nitrito (Fdz-Polanco et al., 1994, Villaverde
et al., 1997). Este efeito foi frequentemente identificado em sistemas de tratamento de
aguas residuais e habitualmente associado a ineficiéncia do processo e até a toxicidade das
lamas (Villaverde, 2004). Sabe-se que as bactérias oxidantes do nitrito sdo mais sensiveis
ao efeito inibidor do amoniaco do que as bactérias oxidantes do aménio (Anthonisen et al.,
1976), sendo esta a causa principal da acumulagao de nitrito nos processos de nitrificagao-

desnitrificagao.

1.3.3.2 A desnitrificagao

Os processos de eliminagao de nitrato tém interesse pratico ndo sé no tratamento de
aguas residuais com um elevado conteudo de nitrato, mas também, em combinagdo com os
processos de nitrificacdo para a eliminacdo de azoto amoniacal. O processo mais comum
para a remocéao de nitrato de um efluente é a desnitrificacao bioldgica, isto é a redugao das
formas oxidadas de azoto, nitrato e nitrito a 6xido nitroso e azoto molecular (Schmidt et al.,
2003).

Em condigdes andxicas as bactérias heterotréficas utilizam as formas oxidadas do

azoto (nitrato ou nitrito) como aceitadores de electrbes e produzem azoto molecular, dioxido
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de carbono e agua, e alguns produtos organicos secundarios (Wilderer et al., 2001). Sendo
bactérias heterotroficas, necessitam de uma fonte orgénica de carbono para se reproduzir.

Quando a fonte de carbono é o acetato, a reacgao catabdlica de desnitrificagdo é a seguinte:

bCH20+CNO3_+d NH4++e H* aCH1'800'5No'2+fN2+gC02+ h H20 (eq 114)

Os coeficientes estequiométricos a,b,c,d,e,f,g, e h sado calculados a partir do
rendimento observado para a desnitrificacdo (Ysxanox) € COM base nos balangos a cada

elemento e as cargas.

Considerando a = Ysanox ©€ b=1, 0s restantes coeficientes podem ser traduzidos em

funcéo do rendimento observado Y anox:

CH,0 + (0.80-0.84 Y.y anox) NO3 + 0.20 Yoy anox NHs™ + (0.80-1.04 Yoy anox) H' N

YSXaanox CH1.800.5N0.2 ++ (0-40'0-42st,anox) N2 + (1-00'st,anox) COZ + (1-40'1;02)st,anox) HZO (eq 11 5)

Considerando para o rendimento de biomassa em acetato em condi¢gdes andxicas
Ysxanox UM valor de 0.30, referido por Beun et al. (2000b), constante na tabela 1.5 a equagao

de desnitrificagcdo com acetato pode escrever-se:

CH,0 + 0.55 NO3- + 0.06 NH," + 0.49 H™ > 0.30 CH4 300 5No2 + 0.27 N, + 0.70 CO, +

+1.10 H,O (eq. 1.16)

Na auséncia de espécies oxidadas de azoto como aceitadores de electrdes (isto &
em condi¢des anaerdbias), algumas bactérias heterotréficas (acidogénicas ou acetogénicas)
produzem compostos de baixo peso molecular, homeadamente acidos gordos volateis
(Beun et al., 2000b).

Os factores que afectam o processo de desnitrificacado incluem a temperatura, o pH,
a concentracdo de nitrato e de carbono orgéanico, a presenga de oxigénio e de substancias

toxicas, entre outros.

O pH optimo para o processo de desnitrificagdo situa-se entre 7 e 9 (Henze et al.,

1995). A desnitrificacdo produz alcalinidade. Por outro lado, o processo de nitrificacdo
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consome alcalinidade, causando uma reducéo no pH nos casos em que o consumo é maior
que a alcalinidade da agua. Este fendmeno pode ser parcialmente compensado pela
combinacdo com o processo de desnitrificacdo uma vez que o consumo de alcalinidade pelo

processo global de nitrificacdo-desnitrificagdo é atenuado (Henze et al., 1995).

Como o processo de desnitrificagdo involve consumo de carbono, a presenca de
carbono orgénico facilmente biodegradavel € um factor determinante para garantir uma boa
cinética de desnitrificacdo. A razao da concentragao entre o carbono e o azoto no influente
(razdo C/N) constitui um indicador da capacidade de desnitrificagdo do sistema em causa e
permite indagar da necessidade de adicao de uma fonte de carbono externa para completar
o processo de desnitrificacdo. Se a razao C/N na alimentacdo for demasiado baixa, o
processo de desnitrificagdo sera apenas parcial ou demasiado lento, o que se traduz num
tratamento ineficiente do nitrato e na acumulagdo de produtos intermédios como por
exemplo o 6xido nitroso. Com acetato como fonte de carbono, a razdo C/N 6ptima, em

termos de caréncia quimica de oxigénio situa-se entre 3.1 e 3.7 kg/kg (Henze et al., 1995).

As bactérias desnitrificantes sdo na sua maioria bactérias aerdbias facultativas, que
tém a capacidade de reduzir 6xidos de azoto quando o oxigénio é o factor limitante. O
oxigénio € o regulador mais importante da actividade desnitrificante. A relacdo entre o
fornecimento de oxigénio e o seu consumo provoca a existéncia de gradientes de
concentracao de O, no interior do reactor. Sdo estes gradientes de O, que determinam a
presenca de condigdes andxicas ou aerodbias definindo zonas com comunidades diferentes.
Assim, por razbes de limitagbes difusionais do oxigénio, o interior dos flocos sao as zonas

onde preferencialmente se da a desnitrificagao (Third et al., 2003a).

Nos sistemas de tratamento de aguas residuais em SBR o0s microrganismos estao
sujeitos alternamente a periodos sucessivos de condicbes aerdbias e andxicas. Em
condi¢cbes aerdbias o oxigénio esta presente como aceitador de electrdes permitindo o
desenvolvimento dos processos de oxidagdo heterotrofica (desde que haja carbono
disponivel) e de nitrificacdo (desde que haja amoénio disponivel). Em condi¢bes andxicas, o
nitrato é o aceitador de electroes e o substrato € consumido no processo de desnitrificagao.
A optimizacédo das condi¢gdes dindmicas do reactor e da relagao entre tempos de processo
aerdbio e andxico permite projectar um sistema de tratamento de aguas residuais eficiente,

com remocao de carbono e de azoto.

il 19



INTRODUGAO

1.4 O PROCESSO DE TRATAMENTO BIOLOGICO CONVENCIONAL

Os primeiros sistemas de tratamento biolégico de aguas residuais domésticas por
lamas activadas datam de 1914 e consistiam em simples tanques de arejamento que
permitiam a remogdo de alguma matéria organica (Wilderer et al. 2001). Devido a pouca
tecnologia automatizada existente na época, o processo de lamas activadas evoluiu
rapidamente para um processo continuamente arejado e de alimentagao continua (Demoulin
et al. 2001).

Hoje em dia, os sistemas convencionais de tratamento biolégico para a remocgao de
carbono e de azoto sdo constituidos por um tanque anoxico, um tanque de arejamento e um

sedimentador como se ilustra na figura 1.2.

No tanque andxico, o aceitador final de electrées é o nitrato onde o processo de
desnitrificacdo é predominante. O nitrato presente é transformado em azoto molecular com
algum consumo de matéria organica. No tanque arejado o oxigénio é o aceitador final de
electrbes no processo de crescimento de biomassa heterotrofica, que constitui a principal
contribuicdo no consumo de matéria organica. Neste tanque também ocorre o processo de
nitrificagcdo, com a consequente oxidagdo de amédnio. O nitrato resultante é parcialmente
recirculado para o tanque anéxico de modo a garantir a sua redugdo a azoto molecular por

desnitrificagao.

NO,
ALIMENTAGAO, TANQUE ANOXICO TANQUE AEROBIO EFLUENTE
1 > . » SEDIMENTADOR >
C+NO; » N, NH, #Q;: —»NG; TRATADO
Reciclo de lamas Purga de lamas
>

Figura 1.2 — Sistema convencional de tratamento biolégico com remoc¢éo de carbono e de azoto.

O principal problema com os sistemas de remocao de azoto &, de uma forma geral, o
facto das bactérias heterotroficas aerébias serem muito mais eficientes no consumo de
oxigénio que as bactérias autotroficas. Por outro lado, consomem em condigdes aerdbias a
maioria do carbono organico disponivel, prejudicando a desnitrificacdo (Villaverde, 2004).
Este problema tem sido resolvido nas instalacdes a escala real recirculando o efluente

contendo nitrato para a zona de entrada do reactor onde existe carbono organico ou
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adicionando uma fonte de carbono para promover a desnitrificacdo no final do processo
(Villaverde, 2004). Ambas estas solugdes envolvem grandes gastos energéticos de
bombagem, de fornecimento de oxigénio em excesso para garantir a nitrificacdo completa e
uma fonte externa de carbono. Nesse sentido, varias estratégias tém sido desenvolvidas
para reduzir os custos energéticos e de operacdo dos sistemas bioldgicos de remogao de

carbono organico e de azoto.

Em alguns casos, sdo necessarios dois tanques anoxicos e dois tanques de
arejamento intercalados para garantir a eficacia do tratamento de remocéo de azoto: no
primeiro tanque andxico a taxa de desnitrificacdo € relativamente elevada porque as
bactérias usam o carbono facilmente biodegradavel como dador de electrdes. No primeiro
tanque de arejamento, a matéria organica é oxidada e o amoénio é nitrificado. No segundo
tanque andxico consegue-se desnitrificar mais algum nitrato, mas a taxa de desnitrificacao é
mais baixa porque o carbono disponivel ja € muito baixo. Pode ser necessario a adicdo de
uma fonte externa de carbono como por exemplo o metanol. O segundo tanque de
arejamento tem por funcéo o stripping do azoto produzido no segundo tanque anéxico e a
adicdo de oxigénio antes da passagem para o sedimentador, para evitar a deple¢cao do

oxigénio no meio receptor (Grady et al., 1999).

Os sistemas com uma zona anodxica permitem obter efluentes com 4 a 11 mg/l de
azoto total. Sistemas com duas zonas andxicas sdo usados para reduzir a concentragao de

azoto total no efluente de 1 a 3 mg/l (Reddy et al., 1998).

Inicialmente deve ser estabelecida uma populagdo de microrganismos nitrificantes
para a oxidagcao do amodnio a nitrato. O pH deve ser mantido entre 6.5 e 8.0 no tanque de

arejamento de forma a evitar a inibicdo da nitrificacao (Reddy et al.,1998).

1.5 O REACTOR SEQUENCIAL DESCONTiINUO - SBR

O Reactor Sequencial Descontinuo opera numa sequéncia de etapas ciclicas
levadas a cabo num Uunico reactor ou em varios reactores a operar em paralelo. Os
processos de reacg¢ao biolégica e de sedimentagdo ddo-se no mesmo reactor. O volume
total do reactor V1 consiste num volume estacionario Vg e num volume V, que é fornecido e
descarregado em cada ciclo. A razao Ve/Va é comparavel em termos processuais a razao de
reciclo num sistema continuo de lamas activadas. O processo é ciclico e constituido por
diversas fases, ilustradas na figura 1.3: o enchimento, a reaccdo, a sedimentacdo, a
descarga e o repouso. Cada uma das fases tem duracao propria, e uma fungéo especifica

no tratamento biologico.
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Na fase de enchimento, o reactor que contém as lamas sedimentadas e
remanescentes do ciclo anterior é alimentado com efluente a tratar. Esta fase pode ser
estatica, agitada, ou arejada. A primeira permite a acumulacdo de substrato na zona
préxima da entrada do reactor. A segunda faculta a homogeneizagao do conteudo do
reactor. Estes dois tipos de alimentagdo promovem o desenvolvimento de reacgdes
anoxicas e anaerdbias uma vez que nao é fornecido oxigénio. A fase de enchimento arejada
promove as reacgdes aerobias e permite a homogeneizagdo do conteudo do reactor devido

a circulagao das bolhas de ar no seio da fase liquida.

A duracado da fase de enchimento () pode variar entre uma pequena fracgao do
tempo total do ciclo (fc), e todo o tempo de reacgcado ou até ter a duragdo da totalidade do
ciclo. Dependendo da razao fa/tc a operacao do SBR pode ser comparada do ponto de vista
hidrodindmico a um reactor de regime pistao ou de regime completamente agitado (Wilderer
etal., 1997).

Durante o enchimento, enquanto existe excesso de carbono no reactor considera-se
que este opera em regime de “abundancia” de carbono. Quando se suspende a
alimentacdo, o carbono é todo consumido e os microrganismos entrem em regime de
“‘escassez’. A alternancia entre o regime de “escassez" e de "abundancia” &€ conseguido na
pratica com elevadas cargas organicas no reactor durante curtos tempos de enchimento.
Quanto menor for o tempo de enchimento, mais pronunciada se torna a alternancia das
condigbes de “abundancia” e de “escassez” durante um ciclo. Tais condi¢des transientes
demonstraram favorecer o crescimento de bactérias formadoras de flocos em detrimento
das filamentosas (Irvine et al., 1997, McSwain et al., 2004). No entanto, tempos curtos de

enchimento implicam elevado numero de reactores ou grandes volumes de equalizagao.

A fase de reacc¢ao ¢é a fase onde se da o processo biolégico propriamente dito, que
pode ocorrer em condigdes aerdbias, anaerdbias ou anoxicas. Durante a fase de reacgao
aerobia, o oxigénio é o aceitador de electrées nos processos de crescimento de biomassa
heterotréfica e de oxidagdo de amoénio por nitrificacdo. Na auséncia de oxigénio, o nitrato
passa a ser o aceitador final de electrbes da reaccdo de desnitrificagdo, que ocorre

preferencialmente no interior dos flocos de biomassa.

O controlo dos parametros da fase de reaccdo é fundamental para o processo de
tratamento biolégico, nomeadamente o pH, a temperatura, a concentragdo de oxigénio, a
agitacdo, entre outros. Os periodos arejados e andxicos devem ter uma duragdo tal que
garantam elevados rendimentos de remog¢ao de nutrientes durante o menor tempo possivel,

e com o maior volume tratado.
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Enchimento Reacgéo Sedimentagéo Descarga (isppc?g?.,an
V, _1
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Ve ~L_ | E
t, t ts t f
e OI Descarga
Biomassa residual

\ A
% A"
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Figura 1.3 — As diferentes fases de um ciclo de um reactor sequencial descontinuo.

A fase de sedimentagao permite a separagao das lamas por gravidade com vista a

obtencao de um efluente final clarificado.

Durante a fase de descarga descarrega-se um volume Vp de efluente tratado.
Juntamente com o efluente também é rejeitado uma determinada quantidade constante de
lamas em cada ciclo. Esta quantidade determina o tempo de residéncia das lamas ou tempo
de residéncia celular (TRC). Este parametro relaciona a biomassa no interior do reactor com
a biomassa que € rejeitada em cada ciclo. Em reactores sequenciais descontinuos que
contenham biomassa aderida, o tempo de residéncia das lamas ¢ elevado porque o biofiime
nao é descarregado ao fim de cada ciclo, e s6 é rejeitado com a biomassa em suspensao

quando se desprende do seu suporte.

O reactor entra em fase de repouso até que se reinicie um novo ciclo. A fase de
repouso ndo constitui parte funcional do ciclo. E usada como uma margem de segurancga
para corrigir algumas incertezas no projecto. Esta concebida como um tempo de reserva

que pode ser adicionada a outra fase em caso de necessidade.
O tempo total do ciclo f; corresponde a soma da duragado de cada uma das fases.
Pt e N (=N o i 1 e 20 T (eq117)

Normalmente, os reactores sequenciais descontinuos compreendem multiplas fases
de enchimento e de reac¢ao durante um ciclo, com periodos sucessivos de arejamento e de
agitacao anaerdbia ou andxica. Durante as fases de sedimentagao, descarga e de repouso,
nao se considera a ocorréncia de conversdes bioldgicas, pelo que o processo de remogao

de carbono e nutrientes da-se durante um intervalo de tempo tp que corresponde a soma
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dos tempos de arejamento (Ztar) € dos tempos de agitacdo anaerdbia (Zfanaer) € andxica

(Ztan). Assim:

R0 N D P TN = a0 7 PP (eq 118)

O crescimento de biomassa compacta e com boa sedimentabilidade assim como a
prevencao do crescimento dos microrganismos filamentosos sao factores de eficacia criticos
nos sistemas de lamas activadas. Varios autores demonstraram que o “bulking” provocado
por bactérias filamentosas pode ser evitado quando os microrganismos presentes nas lamas
activadas sao sujeitos periodicamente a elevadas e baixas concentragdes de substrato, isto
é periodos de “abundancia” e de “escassez’. Este facto é explicado pelas diferengcas nos
parametros cinéticos das bactérias filamentosas e formadoras de flocos (Chudoda et al.,
1985; Van Loosdrecht et al., 1997). Majone et al., (1999) também verificaram que sistemas
de lamas activadas alimentados intermitentemente costumam exibir rapido consumo de
substrato e elevado rendimento observados comparativamente com os sistemas de

alimentac&o continua.

Varias configuragdes de SBR sao possiveis, dependendo do objectivo pretendido, do
caudal disponivel na entrada do reactor, da composigao da alimentagdo, da necessidade de
remocgao de nutrientes, entre outros. Descrevem-se aqui alguns exemplos praticos, referidos
por Wilderer et al., (2001).

Originalmente, o SBR é definido como se ilustra na figura 1.4. Usam-se
habitualmente dois ou mais tanques. O influente é alimentado ao primeiro reactor, enquanto
que no segundo se processam as fases de reacgdo, sedimentacido e descarga. Quando o
primeiro reactor atinge o volume maximo, a alimentacéo passa a ser fornecida ao segundo
reactor, e o primeiro entra em fase de reaccdo. Neste tipo de sistema, a condicdo de
“abundancia” & conseguida com uma fase de enchimento estatico. A condigdo de “escassez”
€ conseguida por longos periodos de reac¢do com ou sem arejamento e sem alimentagao.
Em sistemas de remogao bioldgica de azoto usam-se periodos iniciais de enchimento com
agitacao, para promover as reacgdes andxicas na presenca de carbono. Esta configuracao
também inclui um periodo com alimentagao arejada, para permitir a ocorréncias de reacg¢des
aerdbias na presenga de influente fresco. A fase de reacgdo (sem alimentagdo) devera
decorrer até que todo o carbono presente no reactor se esgote. A fase de repouso equivale
a um tanque de espera. Permite gerir situagdes de variacdes de fluxo sem comprometer a

eficacia do sistema.
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ALIMENTAGAO

DESCARGA INTERMITENTE

Enchimento com mistura

Enchimento arejado

Reaccao arejada

Sedimentagao

Descarga
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Figura 1.4 — Representacdo esquematica de um sistema de SBR com alimentag&o descontinua constituida por 3
tipos de enchimento (com agitagdo, estatico e arejado). O cilco inclui também as fases de reacgéo,

sedimentagao, descarga e repouso.

A figura 1.5 ilustra um sistema com um tanque de equalizagdo a montante da
alimentagido a dois SBR. Esta configuragdo permite operar o sistema com estratégias de
enchimento variavel, incluindo o enchimento por impulso ou enchimento prolongado. O
enchimento por impulso é equivalente a ter uma fase de enchimento estatico ou um selector.
Em ambos os casos o resultado € uma elevada concentragao de substrato que por sua vez
permite obter condigbes de “abundéancia”’. Neste sistema dispensa-se a fase de repouso,
uma vez que o tanque de equalizacdo garante o controlo das flutuacdes de caudal. A
semelhanga do sistema anterior, 0 enchimento agitado é usado em sistema de remocéao
biolégica de azoto. Durante as fases de reacgdo arejada, sedimentacdo e repouso niao ha

alimentacao de influente.

Outra configuragdo de SBR possivel é aquela que inclui selectores, como se ilustra
na figura 1.6. Neste tipo de sistema, a alimentagao é interrompida apenas durante as fases
de sedimentagao e de descarga, ndo existindo nenhuma fase de reacgao propriamente dita.
A semelhanca dos sistemas de lamas activadas, existe um reciclo das lamas do reactor para
o selector. A capacidade do selector é determinada pela estratégia de enchimento de forma
a proteger o sistema do crescimento de microrganismos filamentosos. Durante o

enchimento, o sistema de arejamento pode estar ligado ou desligado. Habitualmente esta
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desligado no inicio do processo e durante cerca de 50% do tempo de enchimento. A razao
dos tempos de arejamento ligado e desligado € determinada pela carga organica e pela
necessidade de remogao de azoto. Esta configuracao é a ideal para baixos quantitativos de
influente, uma vez que é constituida por apenas um reactor, em que o selector tem também

algum efeito de equalizagao.

ALIMENTACAO

TANQUE DE EQUALIZACAO

DESCARGA INTERMITENTE 3
Enchimento com mistura
Reacgéao arejado
Sedimentacgéo
Descarga
ciclo

Figura 1.5 — Representacdo esquematica de um sistema de SBR com tanque de equalizagio, alimentagdo com
mistura, fase de reacgdo arejada, sedimentacdo e descarga. O tanque de equalizagdo substitui a fase de

repouso.

Existem ainda sistemas caracterizados por uma alimentacido continua como se
descreve na figura 1.7. Estes SBRs podem operar com um unico tanque ou com varios
tanques em paralelo. Logo que o nivel da fase liquida atinja um pré-determinado valor
maximo, os arejadores e agitadores sdo desligados e a biomassa em suspensdo inicia a
sedimentacgao, e seguidamente o sobrenadante é descarregado do reactor. Para minimizar a
mistura do efluente tratado com o influente a tratar durante a fase de descarga, o reactor é
dividido em duas zonas por um separador. A primeira parte previne a mistura e funciona
como um selector. Contrariamente aos outros sistemas antes descritos, a fase de

enchimento estatico ocorre no final do ciclo.
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ALIMENTACAO SEMI-CONTINUA

v

N —

DESCARGA

SELECT(K
i *
!

RECICLO

Enchimento \

Enchimento estatico

Enchimento arejado

Sedimentacéo

Descarga

Reciclo ‘

ciclo
Figura 1.6 — Representagdo esquematica de um sistema de SBR com alimentagcdo estatica e arejada,

interrompida apenas durantes as fases de sedimentgéo e descarga. O ciclo inclui reciclo, selector, sedimentagéo,

descarga e ndo tem fase de reac¢éo e nem fase de repouso.

ALIMENTAGAO CONTINUA

v
SEPARADOR D ﬂ

DESCARGA

Enchimento

Enchimento arejado

Sedimentagao (+ enchimento estatico)

Descarga (+ enchimento estatico)

&
<«

ciclo
Figura 1.7 — Representacdo esquematica de um sistema de SBR com enchimento continuo, arejado e agitado,
sedimentagédo e descarga. O separador na zona de alimentagdo previne a mistura do efluente tratado com o

influente a tratar.

Varias outras configuracbes sdo possiveis, resultantes de combinacgdes das diversas
fases. Os equipamentos e influente existentes, os objectivos pretendidos e as
condicionantes financeiras sao factores determinantes na definigdo da configuragao do SBR

a implementar.
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1.6 O REACTOR SEQUENCIAL DESCONTINUO DE BIOFILMES (SBBR)

Os processos biolégicos onde co-existem biomassa em suspensdo e biomassa
aderida a suportes sélidos sao denomidados sistemas hibridos (Christensson and Welander,
2004). O reactor sequencial descontinuo de biofimes (SBBR) é um sistema hibrido,
constituido por um SBR com enchimento sdlido (os suportes). Nas interfaces sélido-liquido
dos suportes crescem microrganismos aderidos formando-se peliculas de biomassa

designadas por biofilmes.

1.6.1 O biofilme

Os biofilmes sdo normalmente constituidos por uma grande diversidade de
microrganismos, apresentando por isso consideravel heterogeneidade relativamente aos
seus microambientes fisico-quimicos. A distribuicdo espacial das espécies no biofilme é
condicionada pelas caracteristicas da fase liquida do reactor. A competicdo entre
microrganismos nitrificantes e heterotréficos origina uma estratificacdo das espécies no
biofiilme. Okabe e os seus colaboradores (1996) estudaram a distribuicdo espacial
microbiana em biofilmes formados em reactores de biodiscos, tendo verificado que os
biofilmes estdo estratificados verticalmente e que a razdo C/N é um factor importante na
distribuicdo de bactérias nitrificantes e heterotroficas: na auséncia de carbono (C/N=0)
heterotréficas e nitrificantes coexistem nas camadas externas do biofiime. A medida que a
concentracao de carbono aumenta (C/N=1.5) as bactérias heterotroficas competem pelo
espaco e pelo oxigénio com as nitrificantes e por isso, as camadas externas do biofilme sao
constituidas essencialmente por heterotroficas, sendo as camadas mais profundas
dominadas por bactérias nitrificantes. Um aumento do valor da razao C/N no influente
resulta numa maior espessura da camada externa do biofilme constituida por bactérias
heterotroficas. As limitagdes difusionais dai decorrentes que impedem a penetracdo de
oxigénio nas camadas internas do biofilme, originam uma maior estratificagdo das espécies

microbianas, e em alguns casos a inibigao da nitrificacao (Okabe et al., 1996).

Os problemas resultantes da formacdo da camada heterotréfica de biofilme podem
ser evitados com o crescimento em suspensdo destas bactérias. Este processo tem
algumas vantagens tanto para bactérias nitrificantes como para heterotroficas (van Benthum
et al., 1997):

- As bactérias nitrificantes nao ficam limitadas pela transferéncia de massa do

oxigénio no biofilme;
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- Os microrganismos heterotréficos nao ficam sujeitos as limitagées de transporte de

massa tendo por isso 0 acesso ao substrato facilitado;

- As bactérias nitrificantes ndo estdo diluidas no biofilme: o crescimento de
heterotréficas misturadas com nitrificantes leva a diluicao das nitrificantes, especialmente

devido a grande diferenca de rendimento celular.

Baseados em trabalhos anteriores de Thijuis et al.,, (1994), van Benthum et al.,
(1997), estudaram a influéncia do tempo de retencao hidraulico (TRH) na dinamica de
populagdes do biofilme formado num reactor do tipo “airlift’. Verificaram que este parametro
é fundamental na formacdo de biofilme nitrificante e de biomassa heterotréfica em
suspensao: quando o TRH é inferior ao reciproco da taxa maxima especifica de crescimento
das bactérias heterotréficas, forma-se biofilme heterotréfico; enquanto que para valores de
TRH superiores ao reciproco da taxa maxima especifica de crescimento, o crescimento
heterotroéfico efectua-se preferencialmente em suspensio sob a forma de flocos, ficando o

biofilme essencialmente constituido por bactérias nitrificantes.

Os SBBRs apresentam elevados tempos de retencdo celulares uma vez que a
biomassa aderida ao suporte ndo é rejeitada em cada ciclo. Assim, é possivel manter
elevadas concentragbes de biomassa nitrificante, independentemente das caracteristicas de
sedimentacdo da biomassa em suspensdo e das cargas hidraulicas do reactor. Em
contrapartida, os tempos retengao da biomassa em suspensao podem ser mantidos mais
pequenos, permitindo a remocido de azoto em volumes menores que para sistemas de
lamas activadas. Curtos tempos de retengdo originam também elevada actividade
carbonacea especifica com a vantagem de evitar o crescimento de bactérias filamentosas

que crescem em tempos de retencéo de lamas maiores (Christensson and Welander, 2004).

1.6.2 Os suportes

Apesar do processo hibrido ser conhecido ha ja alguns anos, poucas sao as
instalagbes implementadas em grande escala. A maioria das instalagdes que funcionam
com esta metodologia usam suportes fixos tais como blocos com tubos verticais de
diferentes formas, cordas com anéis de plastico, discos rotativos ou placas de PVC
(Christensson et al., 2004). Os suportes moéveis tais como particulas de gesso ou antracite,
pequenos cilindros ocos de plastico ou cubos de esponja apresentam uma elevada area
superficial especifica, e por isso constituem uma vantagem para o crescimento de biofilmes.

Um suporte deve apresentar as seguintes caracteristicas:
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- ter elevada area superficial: a capacidade de nitrificacdo de um sistema hibrido é
extremamente dependente da area superficial do suporte. Quanto maior for a area
superficial, maior € a actividade de nitrificagdo (Christensson and Welander, 2004). Suportes
constituidos por pequenas particulas suspensas permitem areas superficiais de 2000 m*m?

a 4000 m?/m?® de volume de reactor (van Loosdrecht et al., 2000);

- ser resistente a abrasdo devido a movimentagcao constante e ao contacto entre as

pecgas dentro do reactor;

- ser leve para facilitar a mistura estimulada pela circulagdo das pecas por forca dos

difusores de oxigénio;

- permitir a formagado de camadas finas de biofilme, minimizando assim as limitagcoes

difusionais para o oxigénio e 0 amoénio que reduzem a actividade nitrificante.

Tipicamente, usam-se pecgas de cerca de 2 mm a 8 mm de didmetro equivalente.
Usam-se pegas de menor dimensao quando o reactor é projectado apenas para o processo
de nitrificagdo, uma vez que o rendimento das bactérias nitrificantes é muito baixo. Quando
se pretende a remocgdo de carbono, juntamente com os processos de nitrificacdo e
desnitrificacdo, recomendam-se pecas de maior dimensao e maior tamanho de poros, para
prevenir a colmatacédo dos suportes pelos flocos de biomassa heterotrécia (Wilderer et al.,
2001).

Commett et al., (2004) estudaram varios tipos de suportes de biofilme para o
tratamento de aguas residuais contendo elevada concentracéo de contaminantes, como é o
caso dos lexiviados provenientes da digestdo anaerdbia de residuos sélidos. Os suportes
estudados foram anéis de plastico de 10 mm de didmetro por 7 mm de altura em polietileno
de alta densidade (HPDE) designado por Kaldness@, e pequenos cubos de esponja em
poliuretano com 1.5 cm de aresta (Linpor®). Neste estudo verificou-se que os suportes de
esponja Linpor® sao constituidos por uma matriz que, apesar de ter menor area superficial
especifica, permitem maior concentracao de microrganismos que os suportes de HPDE
Kaldness@. Por este motivo, os ensaios desenvolvidos com os suportes Linpor®

apresentaram maior percentagem de remogao de azoto (72 %) que com o Kaldness®.

A seleccado de um suporte depende dos objectivos do processo e da composigao do
influente a tratar, sendo necessario um estudo prévio do suporte e do seu comportamento

relativamente ao crescimento de biofilme nas condigbes reais.

O SBBR é um sistema que permite elevadas taxas de remogao de carbono orgénico
e de remocgao de azoto dentro do mesmo reactor. Esta caracteristica torna este processo

numa solu¢do economicamente atractiva em projectos de ampliagcdo de sistemas de lamas
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activadas convencionais para sistemas de remocido de nutrientes (Christensson and
Welander, 2004).

1.7 RECENTES DESENVOLVIMENTOS EM PROCESSOS DE REMOGAO DE AZOTO

1.7.1 A nitrificagao e desnitrificagdo simultanea — SND

A remocdo total de azoto em tratamento de aguas residuais € habitualmente
efectuada em sistemas de dois estagios sendo por isso necessarios dois tanques (ou
sequéncias intermitentes de arejamento) para permitir a ocorréncia das condi¢cdes de
operacao aerobias e andxicas. Estudos recentes (Yoo et al., 1999; Zhao et al., 1999; van
Loosdrecht et al., 2000; Pochana and Keller, 1999; Third et al., 2003b, Zeng et al., 2003)
revelaram que estes dois processos podem ocorrer concorrentemente no mesmo reactor

com biomassa suspensa, desde que controladas as condi¢cdes de operagao.

Em sistemas continuos, a nitrificacdo e desnitrificagdo simultdnea (SND) é um
processo interessante do ponto de vista de custos de equipamento uma vez que elimina a
necessidade de um tanque andxico. Se as taxas de nitrificacao e de desnitrificagcdo forem
semelhantes em sistemas separados, € possivel reduzir o sistema a um unico tanque de
arejamento, desde que alguns factores determinantes sejam controlados, nomeadamente o

fornecimento de carbono, a concentragao de oxigénio dissolvido e o tamanho dos flocos.

A concentracao de oxigénio dissolvido presente no sistema € um factor fundamental
no processo de SND. A desnitrificacdo tem eficacia maxima com valores nulos de oxigénio,
e vai diminuindo quando a concentragdo de oxigénio & superior a 0.2 mg/l. Por outro lado,
estas concentracdes de oxigénio sdo impeditivas para a ocorréncia de nitrificacdo. Apesar
disso, verificou-se que concentragdes de oxigénio dissolvido de 0.5 mg/l permitiram taxas de

nitrificacdo iguais as taxas de desnitrificagcao (Minch et al., 1996).

O tamanho dos flocos é um factor fisico determinante na eficacia da SND, uma vez
que contribui para o0 aumento da taxa de desnitrificagdo. Devido as limitagdes difusionais do
oxigénio nos flocos de biomassa, desenvolvem-se zonas anoxicas nas camadas interiores
dos flocos criando-se condigbes para a ocorréncia de desnitrificacdo. A medida que o
tamanho dos flocos aumenta, estas zonas andxicas tornam-se mais pronunciadas
favorecendo a formagao de azoto gasoso, que se liberta dos flocos sob a forma de bolhas
de gas. Este fendmeno é bem visivel nos ensaios onde se formam grandes agregados de
flocos de biomassa. A figura 1.8 esquematiza a influéncia do tamanho do floco para a

ocorréncia de zonas andxicas internas.
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perfil de oxigénio dissolvido
dentro do floco

aerobio

difusdo de oxigénio
Floco grande Floco pequeno

Figura 1.8 — Influéncia do tamanho dos flocos em condi¢bes aerdbias: formagéo de zonas aerdbias e andxicas.

(reprodugéo de Pochana e Keller, 1999).

1.7.2 A nitrificagao via nitrito

Alguns autores referem que o processo de nitrificacdo-desnitrificacdo pode ser
optimizado se a nitrificagcao for truncada na sua primeira fase (oxidagdo de aménio a nitrito)
omitindo a fase de oxidacao de nitrito a nitrato (Yoo et al., 1999; van Loosdrecht et al., 2000;
Zeng, et al., 2003). A remocao de azoto é assim obtida por oxidagao parcial do aménio a
nitrito que é reduzido directamente a azoto gasoso, sem passar pela formagao de nitrato.
Este processo denominado nitrificagdo via nitrito permite reduzir em cerca de 40 % as
necessidades em carbono, e em cerca de 25 % as de oxigénio, comparado com a
nitrificagdo convencional via nitrato (Van Loosdrecht et al, 2000), e também reduzir em 30 %

a 40 % o volume do reactor (Villaverde, 2004).

Para conseguir truncar a nitrificacdo ao nivel do nitrito, as condigcbes de processo
devem ser tais que impegam o desenvolvimento das bactérias oxidantes do nitrito. Foram ja
propostas varias técnicas de inibicdo selectiva tais como o uso de pH desfavoravel
(Anthonisen et al., 1976) ou de concentracdes inibidoras de aménio ou de nitrito (Turk et al.,
1989), mas ambas revelaram ser ineficientes na obtencéo de conversdes estaveis de nitrito.
Ironicamente, os episédios de acumulacao de nitrito, até entdo indesejados nos processos
de lamas activadas convencionais e relacionados com deficéncias operatérias ou toxicidade
das lamas (Anthonisen et al., 1976; Balmelle et al., 1992; Thomsen et al., 1994; Weon et al.,
2002), passaram a ser objecto de estudo com o objectivo de os prolongar por grandes

periodos de tempo.

Recentemente um grupo de investigagdo da Universidade Técnica de Delft na
Holanda desenvolveu um novo processo capaz de nitrificar parcialmente aguas residuais e

produzir quantidades consideraveis de nitrito (Hellinga et al., 1998). Este processo consiste
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em manter a temperatura elevada, entre 30 °C e 35 °C, tirando partido do facto de que as
bactérias oxidantes do aménio sdo mais activas (crescem mais rapidamente) que a
populacdo oxidante do nitrito. Desta forma, num reactor com tempos de retencao baixos,
sem recirculagcado de biomassa, as bactérias oxidantes de nitrito ndo tém tempo suficiente
para converter o nitrito a nitrato. O processo requer menor quantidade de oxigénio que a
nitrificacdo via nitrato. O passo seguinte de desnitrificagdo do nitrito consome menos
carbono uma vez que apenas o nitrito é convertido a azoto sem passar pela forma de nitrato
(Schmidt et al., 2003). Este processo, denominado SHARON (Single reactor system for High
Ammonium Removal Over Nitrite), € economicamente vantajoso para tratar influentes com
baixas razées C/N e que necessitam da adicdo de uma fonte externa de carbono, como por

exemplo o metanol.

Como o processo SHARON depende de temperaturas elevadas, ndo é adequado
para o tratamento de todas as aguas residuais: deve ser utilizado com aguas com elevado
teor de amoénio e temperaturas altas, tais como os licores provenientes da digestdo de lamas
(Schmidt et al., 2003).

O processo SHARON foi implementado pela primeira vez a escala real em 2001 e
instalado na ETAR de Roterddo na Holanda, para tratamento de licores de lamas pela
empresa Paques B. V. num reactor com um volume de 1500 m® e uma capacidade de
tratamento de 1000 kg/dia, a montante de um sistema de desnitrificacao (Mulder et al.,
2001).

1.7.3 O processo Anammox

Estudos recentes revelaram que para além dos processos convencionais de
nitrificacdo autotrofica e de desnitrificacdo heterotréfica existe ainda uma outra conversao de
azoto chamada de processo ANAMMOX (ANaerobic AMMonium OXidation) e que consiste
na oxidagao anaerdbia do amoénio (Jetten et al., 1999). Neste processo o aménio é oxidado
a azoto gasoso com o nitrito a servir de aceitador de electrbes. A reacgao geral é exotérmica
sendo o processo bioquimico capaz de fornecer energia para crescimento bioldgico. A

equacéao 1.19 descreve a reacgao geral:

NH4+ + NOy —> N, + 2 H,O (eq 119)
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As bactérias capazes de desencadear o processo Anammox sdo planctomicetes
descobertos recentemente, do tipo Candidatus Brocadia Anammoxidans e Candidatus

Kuenenia Stuttgartiensis (Jetten et al., 2002).

O processo Anammox € um processo biolégico autotrofico e estrictamente anaerdbio
(Strous et al., 1997, Jetten et al., 1999) e consequentemente incapaz de converter amonio
em nitrito. Sendo assim, o processo Anammox requer um passo anterior de nitrificacao
parcial, que converte em nitrito parte do aménio presente no influente. Este nitrito pode ser
produzido por pelo processo SHARON a montante do tanque Anammox, convertendo cerca
de 50% do amonio influente em nitrito (Villaverde, 2004). O processo Sharon-Anammox foi
desenvolvido e patenteado por van Loosdrecht e Jetten (1997) e desde ai foi objecto de
varios estudos (Jetten et al., 2002, van Dongen et al., 2001, Villaverde et al., 2000). O
primeiro scale-up do processo Anammox foi implementado em 2003 na ETAR de Roterdao
em série com um reactor Sharon existente para tratar efluentes de elevada carga de azoto,
tal como os lexiviados de lamas. Prevé-se um retorno do investimento do reactor de menos
de 7 anos, uma vez que a adicdo de metanol (usada para garantir o processo de

desnitrificacado) deixa de ser necessaria (Schmidt et al., 2003).

1.7.4 O processo CANON

Em sistemas com biofilmes a forma mais realistica de parar a nitrificacdo ao nivel do
nitrito é tirar partido da diferenca de afinidade pelo oxigénio entre as bactérias oxidantes do
amonio e as bactérias oxidantes do nitrito. Estas tém menor afinidade pelo oxigénio que as
primeiras. O gradiente difusional que ocorre nos biofilmes acentua o efeito de menor
afinidade pelo oxigénio do processo de oxidagdo de nitrito, porque a concentracdo de
oxigénio nas camadas interiores onde reside a biomassa nitrificante torna-se menor. Varios
estudos permitiram verificar que é possivel obter conversdes estaveis de amoénio a nitrito
mantendo a concentragdo de oxigénio em niveis baixos, e promovendo simultaneamente
condigbes para a ocorréncia de desnitrificagdo do nitrito formado. (van Loosdrecht et al.,
2000). Jetten et al., (1997) propuseram um processo combinado de nitrificacdo parcial e do
processo Anammox num unico reactor compacto de biofilmes para tratamento de aguas
com baixas cargas de amoénio. O processo foi baptizado de CANON (Completely Autotrophic
Nitrogen removal Over Nitrite) e permite obter acumulagao de nitrito dentro do biofilme por
nitrificacéo parcial. A baixas concentragées de oxigénio dissolvido (1 a 2 mg/l) observou-se
uma acumulagao estavel de nitrito num reactor airlift de biofilme suspenso (Garrido et al.,
1997).

34 > O



MESTRADO EM TECNOLOGIA DO AMBIENTE

Biofilme

<

Anaerobio Aerobio Camada limite

Fase Liquide

f
Voo
0 H
H ]
: :
: i
1 i 1 1
[ '
i : e '
[ - |
: ' - -
o \ Tee T
.o V. P,
\ LI -
\

N . ——
B ‘NO2X + HO + He
H I P

. Foree

Figura 1.9 — Esquema das reacgdes que ocorrem no biofilme num processo CANON. As setas tracejadas

representam fluxos e as setas a cheio representam as reacgdes (reprodugéo de Hao et al., 2002).

A figura 1.9 representa esquematicamente os fluxos de compostos no interior do
biofilme. O amodnio é parcialmente convertido a nitrito na camada externa do biofilme, que
ainda contém algum oxigénio, mas que nao € suficiente para permitir as bactérias oxidantes
de nitrito de produzir nitrato. O nitrito formado é entdo continuamente consumido nas partes
internas do biofilme, constituido essencialmente por biomassa anammox, que convertem o
amonio a azoto, usando o nitrito com aceitador de electrdes (Hao et al., 2002). O processo
CANON constitui assim uma alternativa ao processo Sharon-Anammox economicamente
vantajosa, uma vez que permite a remogdo de amonio num unico reactor, apesar de
apresentar eficiéncia de remocao de azoto inferior (Schmidt et al., 2003). Este sistema exige
no entanto um rigoroso controlo da concentracdo de oxigénio, para garantir a nitrificacdo
parcial e evitar o envenenamento da biomassa anammox por nitrito, devido a excesso de
oxigénio (Nielsen et al., 2005).

1.7.5 Processos de arejamento de elevada frequéncia (HFO)

Varios estudos foram publicados no sentido de reduzir o fornecimento de oxigénio.

Hao e Huang (1996) desenvolveram um reactor em que o fornecimento de oxigénio era
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baseado na leitura em tempo real do potencial redox. Quando as leituras do potencial redox
indicavam que todo o nitrato era consumido (desnitrificagdo completa), iniciava-se o
fornecimento de oxigénio e era desligado quando as leituras de potencial redox indicassem
um valor elevado de nitrato (nitrificagdo completa). Este sistema revelou-se no entanto
pouco promissor na obtencéo de elevadas taxas de remogao de azoto porque exigia tempos
de retencdo elevados (Villaverde, 2004). Sasaki et al. (1993 e 1996) desenvolveram um
novo sistema arejado intermitentemente, com capacidade para controlar a duragdo das
fases aerdbia, anoxica e anaerdbia, usando a leitura do potencial redox para identificar o

ponto de término da desnitrificagdo (auséncia de nitrato).

O conceito de arejamento oscilante foi posteriormente desenvolvido pelo Prof. Rune
Bakke da Universidade de Telemark na Noruega (Villaverde, 2004) para o tratamento de
aguas residuais urbanas de baixa carga. O processo ficou conhecido por Oscilacdo de
Elevada Frequéncia (HFO) e consiste no fornecimento alternado de oxigénio num unico
reactor, com regulagdo do arejamento em fungdo da concentragdo de oxigénio presente no
reactor. Nestas condi¢gbes, os microrganismos tém periodos muito curtos de condigbes
Optimas, em vez de se encontrarem em compartimentos onde as condicbes sao

optimizadas.

Horntvedt ef al. (1998) estudaram a competicdo entre bactérias nitrificantes,
desnitrificantes e aerdbias heterotroficas num reactor CSTR com reciclo de lamas e
arejamento de elevada frequéncia. Estes autores verificaram neste estudo que o efeito
sinuisodal na concentragdo de oxigénio dissolvido com uma amplitude de 1.0 mg/l era de
reducdo da taxa especifica de crescimento de cerca de 16 % nas bactérias nitrificantes e
aerdbias heterotréficas, comparado com condigbes de concentragdo de oxigénio dissolvido
constante. A taxa especifica de crescimento das bactérias desnitrificantes aumentou de
cerca de 59 % quando comparada com condi¢cdes de concentragdo de oxigénio dissolvido
constante. Foi testada uma estratégia semelhante a escala piloto, e concluiu-se que os
efeitos sdo maiores quando a concentragdo de oxigénio dissolvido varia por volta da

concentragcao de meia saturacdo do componente limitante.

Esta estratégia foi testada por Villaverde et al. (2000) num sistema convencional de
lamas activadas para remocgao de azoto de um efluente de elevada carga proveniente de
um reactor anaerobio do tipo UASB projectado para tratar as aguas residuais resultantes de
uma fabrica de amido de batata. O arejamento em ciclos curtos permitiu um uso mais
eficiente do oxigénio para a nitrificagdo e do carbono orgénico (presente na agua residual a
tratar) para a desnitrificacdo, tendo obtido taxas de remoc¢édo de azoto de cerca de 66 %.
Este tipo de operacdo demonstrou grandes vantagens em termos de custos de operagao e

simplicidade de implementagao, quando o objectivo do tratamento € a remogao de azoto. A
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maioria dos sistemas de lamas activadas existentes (reactores simples continuos) poderia
ser ampliada para remocgao de azoto total praticamente sem custos, uma vez que o
investimento exigido para instalar um sistema de controlo de arejamento seria rapidamente
amortizado tendo em conta as consequentes redugdes nos gastos energéticos (Villaverde,
2004).

Esta técnica também foi implementada em sistemas descontinuos: Demuynck et al.,
(1994) estudou esta técnica num SBR para tratar um efluente com elevada carga de azoto.
Villaverde et al. (2000) adaptou a tecnologia de um SBR convencional implementando a
técnica de arejamento oscilante em aguas residuais de elevada carga (cerca de 700 mg/l de

azoto total e 2000 mg/I de CQO), tendo obtido taxas de remogao de azoto de 79 %.
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1.8 OBJECTIVOS E ESTRUTURA DO PRESENTE ESTUDO

Pretende-se com este estudo conhecer, compreender e prever o comportamento de
um reactor sequencial descontinuo de biofilmes para a remocao de carbono e azoto em
aguas residuais domésticas, com o objectivo de tornar viavel a sua implementacdo na

ampliagao de sistemas de lamas activadas existentes.

Para o efeito estudaram-se as condigcdes que optimizam a remog¢ao de azoto num
reactor sequencial descontinuo de biofilmes a escala laboratorial, variando alguns factores

importantes do processo: o tipo de alimentagéo e o tempo de arejamento.
Comparam-se dois modos de operagao:

- Um primeiro modo constituido por ciclos convencionais em reactores sequenciais
descontinuos: uma fase de enchimento com agitagdo, uma fase de arejamento e uma fase

de descarga;

- Um segundo modo com alimentagao continua e varios periodos de arejamento e de

agitacdo num mesmo ciclo.

Em cada modo, relacionou-se a cinética de producdo e consumo de polimeros de
reserva com a eficiéncia de remocgao de azoto, e avaliou-se o efeito do tipo de alimentagéo

na eficiéncia do reactor.

Variaram-se os tempos de arejamento desde o minimo fisicamente possivel até um
valor em excesso para estudar a minima concentragéo de oxigénio que maximiza a remogao

de azoto.
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2 MATERIAIS E METODOS

2.1 INSTALAGAO EXPERIMENTAL

No presente estudo foi utilizado um reactor sequencial descontinuo de biofilmes

(SBBR) a escala laboratorial cujas caracteristicas estdo descritas na tabela 2.1.

Tabela 2.1 — Caracteristicas do reactor SBBR estudado.

Material Acrilico
Dimens&o (c+1-a), m 0.60-0.30-0.22
Volume total, Vr, | 21.8*
Volume estacionario, Vg, | 11.8*
Volume de descarga, Vp, | 10

Pecgas de suporte, aprox. 4207
Volume ocupado pelo suporte, | 6.2
Fracgao de ocupagéo do suporte, % 34
Temperatura de operagao, ° C 21

* volume da fase liquida
** com reactor cheio

Na figura 2.1 apresenta-se a instalacdo experimental e respectivo esquema. Uma
bomba peristaltica (2) garante a alimentacdo com caudal constante proveniente de um
tanque de 100 | (1). A descarga do reactor efectua-se por uma segunda bomba peristaltica
(5) a um caudal de 0.5 I/min, que inicia quando a fase liquida no reactor atinge um nivel
maximo correspondente ao volume total e desliga quando o nivel da fase liquida
corresponde ao volume minimo (ou volume estacionario). Deste modo o volume
descarregado em cada ciclo é de 10 |. A descarga é efectuada pela parte superior do

tanque, de forma a minimizar a remogao de biomassa em suspenséao.

Trés sondas de nivel (10), de referéncia, minimo e maximo permitem as operagoes

automaticas de enchimento e descarga.

O pH foi monitorizado com uma sonda de pH (7) modelo WTW pH526; a
concentracdo de oxigénio foi monitorizado com um medidor de oxigénio dissolvido (8) da
marca YSI| modelo 5000.

O arejamento é efectuado a um caudal de 27 I/min por seis dispersores de ar
comprimido colocados no fundo do reactor (4). O fornecimento de oxigénio tem duas
fungdes no reactor: introduzir condi¢coes aerdbias e usar as bolhas de ar para a agitagéo do

sistema. Este caudal permite uma mistura efectiva das pecas de enchimento, como se pode
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verificar na figura 2.2. Foi colocado um agitador junto ao tubo de entrada de alimentagédo no
tanque para permitir a homogeneizacdao do influente no reactor. A mistura com ar
comprimido é preferivel & mistura mecanica porque evita o desprendimento de biofilme das
pecas de suporte. Estudos anteriores com tragadores confirmaram que nestas condigdes o
reactor exibia caracteristicas de mistura perfeita durante a fase de arejamento (Campos et

al. 2000). A concentracao de oxigénio no reactor é controlada pelo tempo de arejamento.
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Figura 2.1 — Instalacédo experimental: (a) Esquema; (b) Foto - (1) tanque de alimentagao; (2) bomba de
alimentacao; (3) agitador; (4) arejadores; (5) bomba de descarga; (6) controlo e aquisicdo de dados; (7) sonda e

medidor de pH; (8) sonda e medidor de oxigénio.
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Figura 2.2 — Os dispersores de ar comprimido permitem uma perfeita circulagdo das
pecas de enchimento.

A operagao do reactor foi controlada por computador através de um sistema de
controlo e aquisigao de dados constituido por uma placa multifungdo modelo PCI-6023E da
National Instruments e com um programa implementado em software Labview da National
Instruments (6). O programa permite a operagdao automatica e temporizada do arejamento,
da bomba de alimentagéo, do agitador e da bomba de descarga. Simultaneamente permite
efectuar a leitura e gravar dados de temperatura, oxigénio e pH a intervalos pré-definidos.
Os ciclos podem ser programados em quatro modos diferentes, conforme de descreve na
figura 2.3. Os modos estudados foram os de alimentacdo descontinua (M1) e de

alimentacé&o continua (M4).

No reactor foi colocado um enchimento constituido por pecas de suporte em
polietileno (PE), onde se pretende que cresga um biofilme formado por microrganismos

capazes de remover a matéria organica e 0 azoto contido na alimentagao do reactor.

2.2 SUPORTE

Utilizou-se um suporte designado por DupUm, desenvolvido pela empresa Dupermo,
em colaboragdo com a Universidade do Minho. As caracteristicas do suporte estdo descritas
na figura 2.4. Estudos anteriores desenvolvidos por Campos et al. (2000) com o objectivo de
caracterizar o suporte em termos de propriedades superficiais e de formacgao de biofilme
mostraram que este suporte tem caracteristicas que favorecem a adesdo inicial de
microrganismos, assim como uma elevada capacidade de acumulagdo de biofilme,

comparado com outros existentes.
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Mobpo 1: Alimentagado descontinua

Alimentacgéo t

Mistura tu

Arejamento

tar

Espera

Descarga

Mobo 2: Alimentagéo descontinua com periodos repetidos de mistura e de arejamento

tc

Alimentacao ta

Mistura

Arejamento

Espera

Descarga

Mobo 3: Alimentag&o continua com periodos repetidos de mistura e de arejamento

tc

Alimentacéao

Mistura

Arejamento

Espera

Descarga

Mobo 4: Alimentagéo continua incluindo espera e descarga, com periodos repetidos de mistura e de arejamento

tc

Alimentacéao

ta

Mistura

Arejamento

Espera

Descarga

tc

Figura 2.3 — Modos de operacéo permitidos pelos software de controlo e aquisi¢cdo de dados.

Material Polietileno

N -
Area especifica, m?/m?® 407 r 1
Altura, mm 10.0 I
Diametro, mm 30.0

Figura 2.4 — Caracteristicas do suporte DupUM (Campos et al., 2000).

2.3 ALIMENTAGAO E INOCULO

O reactor foi alimentado com um meio sintético cuja fonte de carbono era o acetato.

A composicdo da alimentagdo esta descrita na tabela 2.2. A composi¢cdo da alimentacao

manteve-se sempre constante, excepcao feita aos ensaios de fortificacdo da biomassa

autotréfica. Durante estes ensaios, retirou-se o carbono da alimentagao e aumentou-se a

concentragao de bicarbonato de sddio, para evitar a redugao de pH provocado pela reaccéo
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de nitrificacdo. A solugdo de micronutrientes foi preparada segundo Vishniac e Santer
(1957), conforme se descreve na tabela 2.3 e foi mantida constante em todos os ensaios. O
procedimento detalhado de preparacao da solugcédo de Vishniac esta descrito no apéndice A.
As concentragdes de carbono e de azoto na alimentagao foram mantidas constantes durante
todos os ensaios com carbono, com uma razdo C/N de 3.78 mol/mol. Estudos anteriores
confirmam que esta composicdo de alimentacdo simula razoavelmente um efluente

doméstico (Campos et al., 2000).

Tabela 2.2 — Composigéo da alimentagao ao reactor.

Composto Quantidade (g) para 50 | Concentracgao
CH3COONa.3H.0 32.15 9.45 mmol/l de C
NaHCO3 10.50 2.50 mmol/l
NH,4CI 6.70 2.50 mmol/l
K2HPO4 245 0.28 mmol/l
Solugéo de micronutrientes 50 ml 1 ml/l

Tabela 2.3 — Composicéo da solugdo de micronutrientes segundo Vishniac et Santer (1957).

Composto Concentragao (g/l)

CaCl, 4.76
MnCl,. 2.19
FeSO4 2.73
(NH4)sM07024 1.03
AEDTHNa, 50.04
CuSOq4 1.00
CoCl, 0.86
ZnCl, 1.04

NaOH Quantitativamente até

pH=6.0

O reactor foi posto em funcionamento com biomassa aderida resultante de trabalhos
anteriores com o mesmo reactor. O biofilme existente foi inicialmente obtido por inoculagao
de biomassa proveniente de uma industria de cerveja. Este inéculo foi retirado de um
sistema de tratamento de efluentes liquidos constituido por um pré-tratamento anaerdbio e

um sistema de nitrificagdo e desnitrificagdo. Durante os trabalhos laboratoriais de
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crescimento do inéculo, o reactor operou durante cerca de 400 d em regime de alimentagao
descontinua nas condicbes do presente estudo, tendo-se desenvolvido um consércio de
microrganismos heterotréficos, nitrificantes e desnitrificantes. As particulas foram
conservadas a 5 ° C durante cerca de 30 dias, tendo sido colocadas novamente no interior

do reactor para inicio do presente estudo.

2.4 PLANO DE TRABALHO

Durante o periodo experimental de 420 d, o reactor operou em ciclos de 300 min,

segundo dois modos de operagao distinctos:

- Modo de alimentagdo descontinua: ciclo de duragéo total de 300 min (fc), dos
quais 115 min de alimentagdo com agitacao (ty), a um caudal de 5.22 I/h até
perfazer o volume total V4, seguido de arejamento sem alimentagdo durante 165

min ({xr), € descarga de 10 | em 20 min (fp).

- Modo de alimentagao continua: ciclo de duracado total de 300 min (fc) e com
alimentagido continua a um caudal de 2 I/h. Os periodos de mistura (fy) e de
arejamento (fxr) sdo variaveis e de curta duragao. A descarga de 10 | de efluente

tratado efectua-se em simultdneo com a alimentagdo e tem duracdo de 20 min
(to).

Em ambos os modos, as cargas organica e de azoto no reactor foram mantidas

contantes, sendo a carga organica L°®° de 1.22 kg/(m®d) e a carga de azoto L""";* de 0.14
kg/(m3.d).

O modo de alimentagao descontinua foi previamente estudado em trabalhos
anteriores (Campos et al., 2000) e demonstrou vantagens a nivel de remocao de carbono e
azoto. Permitiu também obter alguma informacdo sobre a cinética de acumulagdo e
degradacao de polimeros de reserva, tendo-se verificado a producao destes polimeros na
fase de “abundancia”, e a sua degradacgdo na fase de “escassez”. Estes ensiaos serviram de
referéncia para o estudo da influéncia do tipo de alimentacéo e do fornecimento de oxigénio

na capacidade de remocéao de azoto no SBBR.

O modo de alimentagéo continua foi desenvolvido com o objectivo de implementar
um sistema de remocgao de carbono e azoto constituido por um Unico reactor. Desta forma
elimina-se a necessidade de um tanque de mistura ou de um segundo SBBR em paralelo.
As vantagens econémicas sdo consideraveis, especialmente em sistemas de tratamento de

aguas residuais domésticas para pequenas populagdes.
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Finalmente, estudou-se o efeito do fornecimento de oxigénio na remogao de carbono
e azoto, com o objectivo de minimizar o consumo de oxigénio. Como o sistema sé permite o
fornecimento de ar a um caudal fixo, a variagao na concentragao de oxigénio foi conseguida
com sucessivos periodos de abertura e fecho da valvula de ar comprimido. Desta forma,

conseguiu-se reduzir o fornecimento de oxigénio sem comprometer a mistura do reactor.

O estudo dividiu-se em 3 etapas em modo de alimentagdo descontinua e 8 etapas

em modo de alimentagéo continua.
Etapas em modo de alimentagdo descontinua:

Etapa 1 — Dia 1 a dia 50. Arranque do reactor. A finalidade desta etapa foi de
desenvolver a biomassa em suspensao no interior do reactor, e aumentar a massa de
biofilme existente nas pecas de suporte, de forma a obter um processo de remocao de
nutrientes eficiente, com elevadas taxas de remog¢ao de carbono e azoto. Esta etapa é
considerada finalizada quando o reactor atinge o estado estacionario, isto é, quando as

velocidades de remocéao de carbono e azoto se mantém constantes.

Etapa 2 — Dia 51 a dia 100. Estudo da cinética de nitrificacdo e desnitrificacdo nas

condigbes estabelecidas na etapa anterior, ao longo de um ciclo.

Etapa 3 — Dia 101 a dia 175. Estudo da cinética de formacédo e degradacao de
polimeros de reserva (poli-3-hidroxibutirato (PHB) e poli-3-hidroxivalerato (PHV)) e do seu
efeito no processo de remocado de azoto. Esta etapa permite obter informacado sobre o

metabolismo do consdrcio de microrganismos presentes no reactor.

Etapas em modo de alimentagao continua:

Etapa 1 — Dia 1 a dia 8. Arranque do reactor em modo de alimentagédo continua e
alternéncia de arejamento e mistura. O ciclo de tratamento tem a mesma duragdo que no
modo anterior: 300 min. Os periodos de mistura sdo alternados com os de arejamento: 10
min de mistura e 10 min de arejamento, obtendo-se na totalidade 100 min de mistura (tv),
160 min de arejamento (fa) € 20 min de descarga (fp). A composi¢cao da alimentagdo ao

reactor foi a descrita na tabela 2.2.

Etapa 2 — Dia 9 a dia 27. Redugdo do tempo de arejamento para 50 min, em

periodos de 5 min.

Etapa 3 — Dia 28 a dia 49. Redugdo do tempo de arejamento para 20 min, em

periodos de 2 min.
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Etapa 4 — Dia 50 a dia 69. Tendo-se verificado uma reducdo na velocidade de
nitrificagdo e consequente acumulacdo de amoénio, eliminou-se o carbono da alimentagao
para permitir o enriquecimento da biomassa nitrificante. Também se aumentou a quantidade
de bicarbonato da alimentacdo para minimizar o efeito da reducdo do pH causado pela
reacgcao de nitrificacdo. Nao existindo carbono, a reac¢ao de desnitrificagcdo ndo ocorre e
consequentemente n&do ha producédo de alcalinidade que compensa a diminuigcdo de pH
provocada pela nitrificagdo. Mantiveram-se os tempos de arejamento e de mistura da etapa

anterior: 20 min de arejamento e 260 min de mistura.

Etapa 5 — Dia 70 a dia 83. Aumento do tempo de arejamento para 40 min, em

periodos de 4 min, mantendo as restantes condi¢des do ciclo.

Etapa 6 — Dia 84 a dia 86: Aumento do tempo de arejamento para 50 min, em

periodos de 5 min, mantendo as restantes condi¢des do ciclo.

Etapa 7 — Dia 87 a dia 96. Aumento do tempo de arejamento para 60 min, em

periodos de 6 min, mantendo as restantes condi¢gdes do ciclo.

Etapa 8 — Dia 96 a dia 156. Restabelecimento da composi¢cao da alimentacao inicial
com carbono, mantendo as outras condicbes da etapa anterior. Estudo da influéncia da
concentracdo de oxigénio dissolvido na cinética de acumulacéo e degradacéo de PHB e de
PHV, e seu efeito no processo de remocdo de azoto e carbono, em condigbes de

alimentagao continua.

A tabela 2.4 descreve o faseamento temporal do trabalho.

2.5 METODOLOGIA OPERACIONAL

O sistema foi caracterizado por diversos parametros fisico-quimicos: o pH, a
temperatura e a concentragdo de oxigénio dissolvido (OD) foram monitorizados em
continuo. A concentragao de sdlidos em suspensao, de biofilme, de acetato, amodnio, nitrito e
nitrato foram medidos em amostras discretas retiradas do reactor imediatamente antes da
descarga. Os métodos de analise de cada um destes parametros estdo descritos no ponto
2.6. A avaliagido destes resultados permitiram verificar o estado do reactor. Considerou-se
que o reactor operava em estado estacionario quando as concentracdes dos ides amonio,
nitrito e nitrato no final do ciclo (imediatamente antes da descarga) se mantinham constantes
durante um periodo de pelo menos 5 dias. Também se teve em conta a reprodutibilidade do

perfil de concentragao de oxigénio dissolvido no reactor, ciclo apés ciclo (Beun et al., 2002).
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Tabela 2.4 — Plano de trabalho.

TRH TRC
Modo Etapa Descricao Alimentacao tar h) (d) Dias
o< 1 Arranque do reactor o 9.2 - 1-50
32 :
IE Estudo da cinética de 0 )
g % 2 nitrificagdo e desnitrificagdo 8 165 9.2 16.1 51-100
Yo
=X 3 Estudo da cinética de PHB e §
8 PHV o 9.2 16.1  101-175
1 Arranque do reactor o 160 9.2 - 1-8
c
2 § 8 50 92 139 9-27
Estudo do efeito de O, O%
< 3 © 20 9.2 128 28-49
z
E 4 o) 20 9.2 - 50-69
c
8 5 Enriquecimento da biomassa § 40 9.2 10.8 70-83
0 nitrificante e aumento gradual 8
S 6 deO; c 50 9.2 - 84-86
Q
= 7 n 60 9.2 93  87-96
=
2 Estudo da cinética de o
nitrificagdo e desnitrificagdo ES
8 o 60 9.2 11.0 96-156
Estudo da cinética de PHB e o %

PHV.

Uma vez atingido o estado estacionario, retiraram-se amostras liquidas do reactor a
intervalos regulares durante um ciclo completo (300 min). Em cada uma das amostras
analizou-se o acetato, os ides amoénio, nitrito e nitrato. Estes valores permitiram obter um

perfil de cada um dos parametros ao longo de um ciclo, em estado estacionario.

Para a analise dos polimeros de reserva PHB e PHV, efectuou-se outro ensaio, onde
se retiraram amostras de biomassa em suspensao e de biofilme, a intervalos regulares
durante um ciclo completo. Obtiveram-se deste modo perfis de concentracdo de PHB e PHV

ao longo de um ciclo, em estado estacionario, na biomassa suspensa e no biofilme.

Estes perfis de concentragao permitiram estudar a dindmica do processo do reactor.

2.6 CONTROLO ANALITICO DE ROTINA

2.6.1 Determinacao de acetato

A concentracdo de acetato foi determinada por cromatografia liquida, HPLC,
utilizando um cromatégrafo liquido da marca Knauer, constituido por uma bomba isocratica,

um detector de UV-Vis, um injector manual com loop de 10 ul e uma coluna PL Hi-Plex H 8
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um, 100 mm - 7.7 mm, com programa de aquisi¢ao e tratamento de dados Borwin, e com as

seguintes condigbes de analise:
Fase moével: H,SO4 2 mM
Caudal: 0.7 ml/min
Temperatura da coluna: 65 °C
Detector UV: 210 nm.

Procedeu-se a calibragdo do aparelho, injectando em duplicado solugbes padrao de

acido acético de concentragao compreendida entre 0 mg/l e 100 mg/I (figura 2.5)

8.0E+04 -
6.0E+04 -
m
W 4.0E+04 -
<
2.0E+04 -
AREA =726.31 - €399 _ 369.87
R? = 0.9987
0.0E+00 ; ; ; ‘
0 20 40 60 80 100
¢ CH,C00- (mg - |-1)

Figura 2.5 — Curva de calibragédo de acetato por HPLC.

Antes de cada série de analise, procedeu-se a verificacdo da validade da recta de

calibragao, injectando uma solugéo padrao de acetato de concentragao conhecida.

2.6.2 Determinagao da caréncia quimica de oxigénio (CQO)

A andlise de caréncia quimica soluvel de oxigénio foi realizada segundo o método
SM5220 C (APHA; 1989). O método baseia-se na oxidagao da matéria organica presente na
amostra com uma quantidade definida e em excesso de dicromato de potassio, em meio

acido. Apés digestao durante 2 h a 150 °C e arrefecimento, o excesso de dicromato é
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titulado com sulfato de ferro e amonio, utilizando um indicador de ferroina. O procedimento

detalhado esta descrito no apéndice A.

2.6.3 Determinacgido de soélidos suspensos totais e volateis (SST e SSV)

A quantificagdo de sodlidos suspensos totais (SST) e volateis (SSV) foi realizada
segundo o método SM2540 B e E respectivamente (APHA; 1989). O método baseia na
filtracdo de um volume conhecido de amostra e secagem na estufa a 105 °C para
determinacdo dos sdlidos suspensos totais. Posteriormente, o mesmo filtro contendo a
biomassa seca é calcinado na mufla a 500 °C para determinacdo dos sélidos suspensos
volateis. Estes correspondem a biomassa (matéria orgénica) em suspensdo contida na
amostra, enquanto que os sélidos suspensos totais representam a matéria organica e

inorgénica em suspens&o na amostra.

O procedimento detalhado esta descrito no apéndice A.

2.6.4 Determinacgao de biofilme aderido no suporte

Para quantificar o biofilme aderido no suporte, usou-se um método simples de
gravimetria. Sdo recolhidas duas pecgas de suporte e secas a 105 °C. As pecgas sao pesadas
com a biomassa seca e apo6s lhes ser removida toda a biomassa. A diferenca de peso
corresponde a biomassa total aderida no suporte. O procedimento esta descrito com mais

pormenor no apéndice A.

2.6.5 Determinagado de amoénio

A quantificagdo de amonio na amostra liquida contida no reactor foi efectuada
segundo o método SM4500 NH,* C (APHA, 1989). O método baseia na formagio de um
complexo corado amarelo com a adi¢gdo do reagente de Nessler e leitura da absorvancia a
425 nm. Procedeu-se a calibragdo do método, tratando solucbes padrao de ido amonio de
concentragdo compreendida entre 0 mg/l e 5 mg/l de azoto sob a forma de NH," (figura 2.6).

O procedimento detalhado esta descrito no apéndice A.
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1.0 ;
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Figura 2.6 - Curva de calibragédo de i&o amoénio pelo método SM4500.

2.6.6 Determinagao de nitrato

A quantificagcdo de nitrato nas amostras provenientes do reactor foi efectuada
segundo o método SM4500 NO3 B (APHA, 1989), modificado pela diluicdo da amostra e
adicdo de padrao. O ido nitrato absorve a luz UV a 220 nm, permitindo uma rapida
determinagdo da sua concentracdo. No entanto, a matéria organica e os ides carbonato
bicarbonato, nitrito e cromio hexavalente interferem no método. As interferéncias dos nitritos,
podem ser eliminadas com a adi¢gdo de acido sulfamico a amostra, que promove a redugao
do ido nitrito a azoto molecular. A acidificagdo da amostra com este reagente elimina

também as interferéncias de carbonato e bicarbonato.

A matéria organica absorve a 220 nm, interferindo na leitura do ido nitrato. Como o
ido nitrato ndo absorve a 275 nm, uma segunda medicdo é feita a este comprimento de
onda para corrigir a interferéncia da matéria organica a 220 nm. A quantificagcdo de nitrato
por este método s6 é valida se o dobro do valor da absorvancia lida a 275 nm for inferior a

10 % do valor da absorvancia lida a 220 nm.

S6 em raros casos é que as amostras do reactor cumpriam o critério de validade do
método relativamente a matéria organica. Por isso, optimizou-se o método para o caso de

aguas residuais contendo carbono organico com a adigao de padréo.

Em cada amostra diluida, adicionou-se uma quantidade conhecida de padrao de
nitrato, de forma a aumentar o sinal da absorvancia a 220 nm, continuando-se no entanto, a

verificar a lei de Beer. A concentragdo da matéria organica € assim diluida, obtendo-se um
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valor de absorvancia a 275 nm dentro do critério de n&o interferéncia de matéria orgéanica.
Procedeu-se a calibracdo do método, tratando solucbes padrdao de ido nitrato de
concentracao compreendida entre 0 mg/l e 12 mg/l de azoto sob a forma de NOj (figura

2.7). O procedimento detalhado esta descrito no apéndice A.

1.4 4
1.2 4
1.0 4

0.8 -

ABS

0.6 -

0.4 -

ABS = 0.1254 - C"N% + 0.0095

0.2 R? = 0.9995

0.0

0.0 2.0 4.0 6.0 8.0 10.0 12.0
CMNO f (mg - I

Figura 2.7 — Curva de calibragéo de ido nitrato pelo método SM4500.

2.6.7 Determinacgao de nitrito

A quantificagdo de nitrito no reactor foi efectuada segundo o método SM4500 NO, B
(APHA, 1989). O método baseia na formagao de um complexo corado rosa com a adigao de
sulfanilamina e N-(1-naftil)-etilenodiamina dihidrocloro. A leitura da absorvéncia é efectuada
a 543 nm. Procedeu-se a calibracdo do método, tratando solugdes padrao de ido nitrito de
concentracao compreendida entre 0 mg/l e 0.25 mg/l de azoto sob a forma de NO; (figura

2.8). O procedimento detalhado esta descrito no apéndice A.
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Figura 2.8 — Curva de calibragéo de ido nitrito pelo método SM4500.

2.6.8 Coloracao Nile blue

A coloragdo Nile blue foi desenvolvida para visualizar a presenca de
polihidroxialcanoatos (PHA) nas bactérias. O método envolve uma coloragdo com azul de
Nilo que colora os granulos lipofilicos de PHAs para cér de laranja, visiveis em microscopia

de epifluorescéncia. O procedimento consiste nos seguintes passos:
Solugéo 1: Solugao aquosa de azul de nilo (Nile blue) 1 % m/v.
Solugao 2: Solugdo aquosa de acido acético 8 % (v/v).
Fixar uma amostra de biomassa numa lamina.
Imergir a ldamina na solugdo 1 a 55 °C durante 10 min. Lavar brevemente com agua.

Lavar quantitativamente com a solugéo 2 e deixar a solugao sobre a lamina durante

1 min. Reconstituir com a solugao 2 regularmente.
Secar as laminas com ar.

Colocar uma gota de agua destilada nas laminas coradas e secas, e colocar uma

lamela, removendo toda a agua em excesso.

Usar um o6leo apropriado para microscopia de epifluorescéncia. Observar no

microscopio.

Os granulos de PHB sao fluorescentes.
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2.6.9 Determinagao de polimeros de reserva

A quantifificacdo dos polimeros de reserva poli-3-hidroxibutirato (PHB) e poli-3-
hidroxivalerato (PHV) contidos nas células de biomassa foi efectuada por cromatografia
gasosa apos digestao e extragao liquido-liquido, segundo o método descrito por Smolders et
al. (1994), e modificado segundo Lemos et al. (1998) e Third et al. (2003).

A biomassa é centrifugada e o pellet € seco a 60 °C até peso constante. Os
polimeros de reserva sado extraidos, esterificados e hidrolisados num Unico passo de
digestao acida com 1-propanol e diclorometano a 100 °C durante 3.5 h. Os &cidos livres e
outros compostos polares sao extraidos da amostra por extracgao liquido-liquido com agua
ultrapura. A fase organica é recuperada e analisada por cromatografia gasosa, usando acido
benzoico como padrdo interno. Procedeu-se a calibragdo do método, tratando solugdes
padrao preparadas a partir do copolimero de acido (R)-3-Hidroxibutirico e de acido (R)-3-
Hidroxivalérico (7:3) (Fluka, ref. 27819), com quantidades compreendidas entre 0.0 mg e 2.0
mg de PHB e entre 0.0 mg e 1.0 mg de PHV (figura 2.9). A analise foi efectuada com um
cromatografo GC Chrompack CP 9001, com coluna Tecnokroma TR-WAX (equivalente a

ChromPack CP-SIL 52 CB) de 30 m . 0.32 mm . 0.25 pym, detector FID e injector

split/splitless. As condigbes de analise foram as seguintes:
Caudal de ar: 250 ml/min;
Caudal de hidrogénio: 30 ml/min;
Caudal de gas de arraste (hélio): 1 ml/min (pressao na coluna: 50 kPa);
Caudal de gas make—up (azoto): 30 ml/min;
Temperatura do injector: 220 °C;
Temperatura do detector (FID): 250 °C;

Perfil de temperaturas do forno da coluna: 2 min a 50 °C; 15 °C/min até 225 °C em 10

min; 5 min a 225 °C (tempo total de analise: 17min);

O procedimento detalhado esta descrito no apéndice A.

A identificacdo dos compostos foi efectuada pelo tempo de retencao respectivo, e
confirmada por espectrometria de massa (GC-MS). Apresenta-se no apéndice A um

cromatograma obtido com amostras de biomassa.
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Figura 2.9 — Curvas de calibragédo de (a) PHB e (b) PHV.

2.7 METODOLOGIAS DE CALCULO

O ciclo de um SBBR pode ser descrito pelo esquema da figura 2.10. No inicio do
ciclo a fase liquida contida no reactor é caracterizada pelo volume estacionario Vg e pela
concentragdo de cada componente Cg,;,, presente no instante inicial. Em cada ciclo, é
fornecido um volume V, cuja concentragdo dos diversos componentes € definida por Ca. O
reactor atinge um volume maximo Vr que é igual a soma de volume estacionario Ve com o
volume fornecido V,. Finalmente é descarregado um volume Vp, com concentragao Cp . No
final do ciclo o reactor condigdes com que inicia o ciclo seguinte com um volume Vg e

concentracao Cg .

Um balango de massa ao azoto no reactor (componente N), pode ser descrito pela

seguinte equagao:

N inicial + N fornecido + N formado = N final + N descarregado + N removido por reacgdo  (eq. 2.1)

Usando a nomenclatura da figura 2.10, obtém-se a seguinte expressao:

N N N N N N
Cet, Ve, +Ca Va + Migmago =Ce i, Ve 1. +Cb Vb + Mremovido (eq. 2.2)

e
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Ve
CE sto
CE,tc
VD VA
CD,tc CA
Vr

Figura 2.10 - Ciclo do SBBR

Em estado estacionario, o reactor mantém as mesmas condi¢gdes no inicio e no fim

do ciclo:
Ct, =Ci. (eq. 2.3)
VE,tO = VE,tC (eq. 2.4)
Logo a equacgao 2.2 pode escrever-se:
MYnovido — Mismado = Ca *Va —Cp -V (eq. 2.5)

O azoto fornecido ao reactor SBBR sob a forma de amédnio é gasto nos seguintes

processos:
- nitrificagao;
- desnitrificagao;
- assimilacéo.

O calculo da contribuicdo de cada um destes processos para a remocao de azoto é

feito relativamente ao azoto fornecido sob a forma de amonio.

Com base nestas consideragdes, calcularam-se os seguintes pardmetros do reactor:
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2.71 Tempo de retencao hidraulico

O tempo de retencado hidraulico foi calculado segundo Wilderer et al. (2001), pela

seguinte equagao:

vy

TRH =to - T
E

(eq. 2.6)

2.7.2 Tempo de retengao celular

O tempo de retencgao celular ou idade das lamas foi calculado segundo Teichgraber

et al. (2001), pela seguinte expressao:

SST-suspenséo +mST-biofiIme tR

m
TRC = " R (eq. 2.7)

SST-suspenséo VD tC
X3 2
tC

A biomassa em suspensao no reactor foi calculada por:

SST-suspensdo __ SST-suspensao
M eactor = Xreactor ’ VT (eq 28)

A biomassa contida no biofilme foi calculada por:

mST-biofiIme — XST-biofiIme .n® (eq 29)

2.7.3 Quantificagao de PHB

A quantificacdo de PHB foi efectuada segundo as descrigdes de varios autores (Third
et al., 2003b; Beun et al., 2002; Dircks et al., 2001; Van Aalst-van Leewen et al., 1997).

2.7.3.1 Fraccgao de PHB na biomassa total

A fracgdo de PHB na biomassa F"8, foi calculada como o razdo entre a massa de

PHB (m™®) e a massa seca da amostra quantificada em termos de sélidos totais (m®").

PHB

pHe _ M
F _mT (eq. 2.10)

2.7.3.2 Razao massica PHB/biomassa activa

A massa seca da amostra contém biomassa e PHB. A quantidade de biomassa sem
PHB, designada por biomassa activa, pode ser calculada subtraindo da massa seca da
amostra a massa de PHB correspondente. A razdo massica entre PHB e biomassa activa

(f"®), é ent&o calculada por:
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PHB

m
PHB ST PHB
A s£n PHB m PHB a PHB (eq. 2.11)
m>" —m m 1-F
1- mST

2.7.3.3 Razao molar PHB/biomassa activa

A razao molar de PHB é calculada a partir da equacéo 2.11 e das massas molares

da biomassa e de PHB.

F PHB M biomassa

PHB _ .
1 _ FPHB MPHB

molar —

(eq. 2.12)

2.7.4 Carga organica

A carga organica diaria corresponde a quantidade de carbono (definida em termos

de CQO) fornecida ao reactor por unidade de volume e de tempo.

A TA (eq. 2.13)

2.7.5 Carga de amoénio

A carga de amonio diaria corresponde a quantidade de amodnio (definida em termos
de azoto) fornecida ao reactor por unidade de volume e de tempo.
N-NHj
LN-NHZ CA i 'VA

=A A eq. 2.14
Vo 1, (eq )

2.7.6 Capacidade de nitrificagao

A capacidade de nitrificagdo do SBBR, N, corresponde a massa de amoénio oxidado
em cada ciclo, por unidade de volume do reactor. A massa de amonio oxidado calcula-se
pela diferenca entre a massa de amoénio removido e a massa de amonio assimilado na
biomassa durante um ciclo.

N-NH;} N-NHj N-NH}

m.__. m So—=m ..
N — oxidado — removido assimilado ( eq. 21 5)
VE VE
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Durante o processo de nitrificagdo, o amonio assimilado para crescimento
heterotrofico da biomassa € calculado com base nos coeficientes estequiométricos das

equacbdes 1.5 ou 1.8 consoante se trate de crescimento com acetato ou com PHB:

N-NH;  _ . Ac

M ssimilado = Mremovido * UNHX/AC (eq 216)
N-NH;  _ . PHB
M assimilado © = Mremovido UNH}/PHB (eq. 2.17)

2.7.7 Taxa de nitrificagao

A taxa de nitrificacdo corresponde a capacidade de nitrificacdo do sistema por
unidade de tempo. O tempo considerado € o periodo em que existem condicbes aerdbias
(tAER)-

N

tAER

an (eq. 2.18)

O periodo de tempo aerdbio (fasr) Ndo corresponde exactamente ao periodo de
arejamento (tar) porque durante os periodos de mistura, existe ainda algum oxigénio. Em
algumas situacbes € dificil de saber o valor exacto de tacr. Nesses casos, o valor real da
taxa de nitrificacao situa-se entre um valor minimo e um valor maximo, considerando que

ocorre nitrificagao durante todo o processo, ou apenas durante o periodo de arejamento,

respectivamente.
ay = (eq. 2.19)
tR

AL (eq. 2.19b)
ztAR

2.7.8 Percentagem de amoénio nitrificado

A percentagem de nitrificagao foi calculada pela razdo da massa de amonio oxidado

com a massa de amonio fornecido.

NN NNHG
% Nitrificagdo = rem"”"h‘ﬁNW assimilado 400 (eq. 2.20)
CA fe VA
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2.7.9 Capacidade de desnitrificagao

A capacidade de desnitrificacdo do SBBR, DN, corresponde a massa de nitrato e
nitrito (NOx) removidos durante um ciclo, por unidade de volume do reactor. A massa de

NOx removido calcula-se aplicando a equagdo de balango 2.5, obtendo-se a seguinte

expressao:
N-NO N-NO N-NO
DN = mremov>i<do _ mformago _CD X 'VD (eq 221)
Ve Ve

Por sua vez, a massa de NOx formado pode ser calculada a partir do consumo de

amoénio, retirando a parcela de assimilagao:

N-NH;

N-NH; N-NO
DN = (mremovido -m i )_ CD < VD

assimilado

Ve

(eq. 2.22)

2.7.10 Taxa de desnitrificagao

A taxa de desnitrificacdo corresponde a capacidade de desnitrificacdo do sistema por

unidade de tempo. O tempo considerado é o periodo em que existem condi¢cbes andxicas
(tan):

on _ DN

tAN

(eq. 2.23)

O periodo de tempo andxico (tan) ndo corresponde exactamente ao periodo de
mistura (ty) porque durante os periodos de mistura, existe ainda algum oxigénio. Em
algumas situacoes é dificil de saber o valor exacto de t\y. Nesses casos, calcula-se um valor
minimo para a taxa de desnitrificacao, considerando que ocorre desnitrificagao durante todo

o periodo de mistura.

DN
Qi = (eq. 2.24)

S

2.7.11 Percentagem de NOy desnitrificado

A percentagem de desnitrificacdo foi calculada pela razdo entre a massa de NOXx

removido e a massa de amonio fornecido.
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mN'NOX
% Desnitrificagdo = — "o __. 100 (eq. 2.25)
A

2.7.12 Percentagem de azoto assimilado na forma de amoénio

A percentagem de assimilacido foi calculada pela razdo da massa de amoénio
assimilado com a massa de amonio fornecido.
N-NH;

% Assimilagdo = —assimiado_ 100 (eq. 2.26)
CaN v,

2.7.13 Percentagem de remoc¢éao de azoto

A percentagem de remocao de azoto foi calculada pela razdo da massa de azoto

removido com a massa de azoto fornecido.

N

% Re mogéo N = ‘removde 100 (eq. 2.27)

ATVA
Sendo o amoénio é a unica fonte de azoto, a massa de azoto fornecido corresponde a
massa de amonio fornecido. Tendo em conta o balanco descrito pela equacédo 2.5, a
percentagem de remog¢ao de azoto pode ser calculada por:
N-NH} N
Cy, ¢ -V,-Cp -V,

% Remogdo N = —A - D .100 (eq. 2.28)
eV,

2.7.14 Taxas especificas de consumo de acetato e de armazenamento de PHB

A taxa especifica de consumo de acetato em regime de abundancia (-ga,":°°%") foi

calculada segundo Beun et al. (2002), dividindo a massa de acetato consumida pela
biomassa activa presente no reactor e a duragado do periodo de abundancia. Considerou-se
a quantidade de acetato removido como sendo todo o acetato fornecido menos o que foi

gasto nos processos de crescimento heterotréfico e de desnitrificacdo durante a fase de

enchimento.
( CH,CO0™ ) m CHaC%U
_ 3 — removido
Qab (mSST—suspenséo N mST-biofiIme )t (eq 2293)
reactor ab
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PHB

A taxa especifica de sintese de PHB (ga, ) foi calculada dividindo a massa de PHB

produzida pela biomassa activa presente no reactor e a duracédo do periodo de abundancia:

mPHB

PHB ) _ removido

(qab - ( SST-suspensdo , |, ST-biofiime )t (eq 229b)
reactor ab

2.7.15 Balango material ao carbono e azoto

O balango material ao azoto e ao carbono durante os ensaios em alimentagao descontinua
foi efectuado considerando 4 fases distintas: a fase de enchimento, a fase de arejamento na
presenga de acetato, a fase de arejamento na auséncia de acetato e a descarga. Em cada
fase usaram-se os valores experimentais do acetato, amaonio, nitrito, nitrato e PHB obtidos
durante um ciclo para calcular a contribuicido de cada espécie nos processos de crescimento
de biomassa, nitrificacdo e desnitrificagdo. A figura 2.11 apresenta um esquema

exemplificativo dos calculos efectuados.
Usaram-se as seguintes expressdes de calculo:

Massa da espécie i no instante t:
m =C. .V (eq. 2.30a)

exp,t* t

Massa de PHB no instante t:

PHB __ fPHB-suspensé&o,t SST-suspensédo biomassa PHB-biofilme,t ST -biofilme biomassa
m;™ =1, "M cor -M +Folar -m -M (eq. 2.30b)

Massa da espécie i consumida no intervalo de tempo (t,-t1):
Amy ., =m, —m; (eq. 2.31)

No intervalo de tempo de 0 min a 115 min:

Massa de carbono oxidado no processo de crescimento aerébio:

0,
Ac m t=0

moxidado,Cres,t(0;115) = (eq 232)
Ac/O,

Com wvag02 = 0.58, conforme eq. 1.5

Massa de carbono oxidado por nitrato no processo de desnitrificacéo (16):

NO;
Ac Am (0;115)

M sidado, DN.t(0;115) =

(eq. 2.32)
Ac/NO3
Com wvagnosz- = 0.55, conforme eq. 1.16
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:_ _____ ,|m ECrescAemmms) 2.80 oxidag&o de acetato por O,
Alimentagao+agitagdo anéxico \_________________________________ H m"on vo:115) 9.95 oxidag&o de acetato por NO3~
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Fo===- *|Am P"B‘ms,-@ 57.840 armazenamento de PHB
' mACGrescAeruﬂS;ﬁo) 24.4 crescimento aerdbio
" Arejamento . M Gresnert115:130) -4.78 consumo de NH,"
“Am ya15130) ' Am " 15130 0.047 produgéo de de NO ;"
be---- > M res 115:130) 0.95 outros processos

tempo= 280 min

3
m"" =280

tempo= 130 min
0.00 m™ 150 0.00
38.31 m™® iz 98.56
0.31 mMNE e 20.89
12.67 m"No% s 0.44
0.20 m"Mo% 0.12

Arejamento
-Am P (130,250, 60.170

PHB
M CrescAer,(130280)

= " " PHB "
36.71 formag&o biomassa activa M energia,1(130;280) 23.47  energia

Figura 2.11 — Esquema de calculos em modo de alimentagao descontinua.
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Massa de aménio assimilado no processo de desnitrificagao:
NH; —A NO; UAc/NH;
massimilado,DN,t(0;115) = mt(0;115) ’
Ac/NO;3

Com vaenos-= 0.06, conforme eq. 1.16

Massa residual de acetato:

Ac Ac PHB Ac Ac
MRes 10:115) = AMy0.115) — (Amt(0;115) + Mecrescaert(0;115) + mDNt(0;115))

No intervalo de tempo de 115 min a 130 min:

(eq.

Massa de amodnio assimilado no processo de crescimento aerdbio:

NO3
NH; NH4+ Amt(0;1 15)

assimilado.Cres 1(115:130) = AMyo:115) +°
NH; INO5

Com unHa+No3- = 0.98, conforme eq. 1.13

Consumo de acetato no crescimento aerébio:

mAc _ AmNH4+ . U Ac/ biomassa
assimilado,CresAer ,t(115;130) — 1(0;115)

Ac/NH}
Com vagnHa+ = 0.08 € vagbiomassa = 0.40, conforme eq. 1.5

Massa residual de acetato:

Ac _ Ac PHB
MERes 1(0;115) = AMy115,130) — AMy115:130)

No intervalo de tempo de 115 min a 130 min:

Consumo de PHB no processo de crescimento aerdbio:

PHB _ PHB max
Merescaer 1(130:280) = AMy130:280) * Y pxcaer

Massa de PHB gasto em processos energéticos:

PHB A PHB PHB
Menergiat(130:280) = AMy130:280 ~ Mcrescaer t(130:280)

(eq.

(eq.

(eq.

(eq.

(eq.

.2.33)

2.34)

2.35)

2.36)

2.37)

2.38)

2.39)
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3 RESULTADOS E DISCUSSAO

3.1 ARRANQUE DO REACTOR

O reactor foi posto em funcionamento em regime de alimentagdo descontinua. O

biofilme aderido as pecas era fino e de cor acastanhada.

A quantificagdo dos sélidos permitiu estudar a evolugdo do crescimento de biomassa
suspensa e aderida, no reactor. Quantificaram-se varios tipos de sélidos: os sélidos totais (ST),
os solidos volateis (SV), que correspondem a matéria organica, os solidos suspensos totais
(SST), que representam as particulas com didmetro superior a 1 um e finalmente, os sélidos
suspensos volateis (SSV), que correspondem a matéria organica particulada (com diametro de
particula superior a 1 um). A figura 3.1 representa a evolugédo dos solidos durante a fase inicial
de operacéao do reactor. Verifica-se que a curva dos SST é muito préxima da curva dos SSV, o
que revela que quase todos os solidos suspensos sao constituidos por biomassa. A curva dos
sélidos totais (ST) esta muito acima dos sodlidos volateis, o que indica que parte dos sélidos
totais sdo inorganicos. No entanto, como quase todos os sélidos suspensos sao constituidos

por matéria organica, deduz-se que os solidos inorganicos estado dissolvidos na fase liquida.

1.2
1.0 W
. 0.8
;'2 0.6
Col AD — —
NN —
0.2
0.0 ‘ ‘ ‘ ‘ ‘
0 10 20 30 40 50 60

t/d

Figura 3.1 — Evolugéo da concentracdo de sdlidos no reactor no final da fase de reacgéo, imediatamente antes da
descarga (280 min), em regime de alimentagdo descontinua. ST (—— ), SV (—4—),SST (A—) e SSV (—@—).
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Verificou-se a presenca de flocos amarelados de biomassa em suspensdo na fase
liquida, dois dias apds o arranque do reactor, sendo a sua concentragdo no sétimo dia de 490
mg/l. Desde ai, a biomassa em suspensao no reactor sofreu apenas ligeiras variagoes,
mantendo-se num valor préoximo de 450 mg/l, o que revela a rejeicdo de uma quantidade
constante de biomassa em cada ciclo. A quantidade de biomassa rejeitada em cada ciclo foi de
90 mg/l. Este valor foi obtido retirando o volume total da descarga para um recipiente, e
analisando os sélidos suspensos totais correspondentes. Durante a fase de descarga ocorre as
lamas vao sedimentando no reactor, e a quantidade de sélidos em suspensdo no volume
descarregado vai diminuindo ao longo do tempo. Por esta razdo, o valor obtido para a
concentracdo de solidos suspensos rejeitados € muito inferior ao valor obtido para a

concentracao de solidos suspensos no interior do reactor, imediatamente antes da descarga.

A observagao no microscopio de uma preparacao a fresco de biofilme permitiu detectar
a presenga de microrganismos heterotroficos identificaveis pela sua cor amarelada e de

microrganismos autotréficos nitrificantes detectaveis pela sua forte cor alaranjada (figura 3.2).

Figura 3.2 - Observagdo no microcépio de amostra de uma preparagdo a fresco de biomassa aderida:

microrganismos nitrificantes (cor alaranjada) e microrganismos heterotréficos (cor amarelada). Ampliagéo de 400x.

O crescimento do biofilme era muito mais lento que o da biomassa em suspensao, por
isso ndo era observavel com tanta facilidade. De facto, s6 ao fim de cerca de 50 dias de
operacao do reactor se verificou 0 aumento de massa de biofilme por peca de 11.4 mg para 15

mg, tendo-se mantido aproximadamente constante durante o periodo de estudo.
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O Dbiofilme era constituido por microrganismos autotréficos, preferencialmente
localizados na parte interior do suporte. Ao longo do tempo, foi-se desenvolvendo uma camada
de biomassa heterotrofica na superficie externa das pecgas. A figura 3.3 ilustra as diversas
fases de crescimento do biofilme: inicialmente o biofilme apresenta-se alaranjado, com a parte
externa mais clara (figura 3.3 (b)). Com o tempo, as células vao envelhecendo, ficando
residuos celulares de biomassa nao viavel nas paredes dos suportes, o que lhes confere a cor

escura que se observa na figura 3.3 (c).

Figura 3.3 — As diversas etapas do crescimento de biofilme no suporte. (a) suporte limpo (b) suporte com 60 dias de
operagao (c) suporte com 150 dias de operagéo.

No segundo dia de funcionamento, efectuaram-se as primeiras medi¢des ao carbono,
amonio, nitrito e nitrato no interior do reactor, no final da fase de reac¢ao (imediatamente antes
da descarga, aos 280 min). A figura 3.4 representa os perfis dos parametros obtidos durante o

periodo de estudo em regime de alimentagdo descontinua.

A quantificagdo de carbono organico na alimentacao e no final da fase de reaccao, foi
efectuada através da determinacdo da caréncia quimica de oxigénio (CQO) nos primeiros 50
dias de operacdo. Obtiveram-se valores entre 350 mg/l e 250 mg/l. Tendo em conta a
composicao em acetato da alimentacéo, o valor teérico de CQO calculado seria de 298 mg/I
(considerando um factor de conversdo de 1.067 mg de CQO por cada mg de acetato). No final
do tempo de reacgdo, a CQO era muito baixa: entre 15 mg/l e 35 mg/l. O método de analise
usado foi o de refluxo fechado (APHA, 1989), que ndo é adequado para a quantificacdo de
amostras com CQO inferior a 50 mg/l. Abandonou-se por isso a medigdo da CQO a partir do
dia 52 e optou-se pela analise da concentracido de acetato por HPLC para estudar a remogao

de carbono no reactor.

O perfil de amodnio apresentava-se inicialmente oscilante, tendo-se mantido mais estavel
a partir do dia 24 e com valores muito baixos: entre 0.20 e 0.30 mg/Il. A concentragao de nitrito
na descarga também foi sempre inferior a 1.0 mg/l de N, enquanto que o perfil de nitrato

mostrou-se bastante irregular nos primeiros dias devido ndo s6 a dindmica do sistema, mas
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também a interferéncia da matéria orgénica na leitura espectrofotométrica em UV (ver 2.5.6)
nas amostras com concentragdes de azoto sob a forma de nitrato inferior a 15 mg/l. Entretanto,
o0 método foi optimizado com a diluicdo da amostra e a adicao de padrao, tendo melhorado
significativamente a fiabilidade da quantificacdo. O sistema também evoluiu para um estado
mais estavel, verificando-se concentragdes de azoto sob a forma de nitrato aproximadamente

constantes (entre 5 mg/l e 8 mg/l) ao fim de 50 dias.
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Figura 3.4 — Perfis de concentragéo de CQO (—@—), aménio( —— ), nitrito (—®—) e nitrato (A~ ) no reactor

no final do periodo de reacgao, imediatamente antes da descarga (280 min), em regime de alimentagao descontinua.

Imediatamente antes da descarga do reactor nao foi detectado acetato na fase liquida

(valores de CQO < 50 mg/l): todo o carbono era removido ao longo de um ciclo.

Apoés cerca de 50 dias de operagao, considerou-se que o reactor atingiu o estado
estacionario uma vez que a biomassa suspensa e o biofiime no reactor se mostraram
aproximadamente constantes, assim como as concentragbes dos compostos estudados. Na

tabela tabela 3.1, apresentam-se os parametros considerados no estado estacionario.

O estudo da acumulagdo de polimeros de reserva na biomassa iniciou-se com a
observagao ao microscopio de amostras de biomassa suspensa e de biofilme pelo método de
coloragao do Nilo. Observou-se a presenca de granulos fluorescentes caracteristicos do PHB
em todas as amostras estudadas. A figura 3.5 ilustra uma observagdo ao microscépio de uma

amostra de biofilme tratada com este método.
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Tabela 3.1 — Parametros obtidos em estado estacionario, imediatamente antes da descarga do reactor.

Parametro

Concentragao

Acetato, cCHCO0™ ' mg|

Amonio, cN-NH: , mg/l
Nitrato, cN"NOs | mg/l

Nitrito, cNNOz mg/I

0.0

0.3

6.0

0.6

Biomassa suspensa®,

eactor
SST-suspensio, M@/l *

450

Biomassa suspensa total*,

reactor
m SST-suspensao, Mg

9821

Biofilme,
XsT-viofime, M@/peca *

15.4

Biomassa aderida total,

MSsT-biofilme, MY

64788

Biomassa removida em cada
ciclo**

escarga
)<d SST-suspenséos mg/|

90

* no interior do reactor, imediatamente antes da descarga (280 min)
** amostra do volume total da descarga, ap6s homogeneizagao por agitagao.

Figura 3.5 - Observagéo no microscépio de uma amostra de biofilme, tratada por coloragéo de Nilo. Ampliagdo 400x.
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3.2 CINETICA DE REMOGAO DE AZOTO E DE CARBONO

3.2.1 Regime de alimentagao descontinua
3.2.1.1 Remocgao de azoto

Estudou-se a cinética de remocao de azoto e de carbono, com recolha a tempos
regulares de amostras do reactor e quantificagdo do amonio, nitrito, nitrato e acetato durante

um ciclo completo. Na figura 3.6 apresenta-se um perfil representativo dos ensaios efectuados.

20 ; ; 100
ENCHIMENTO i AREJAMENTO DESCARGA
18 : . 90

80

- 70
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& 40

c CH3COO-/ (mg,|-1)

0 20 40 60 80 100 120 140 160 180 200 220 240 260 280 300

t / min

Figura 3.6 — Perfis de concentragdo de acetato ( —%—) , aménio (—l— ), nitrito (—4— ) e nitrato ( —A—) no

reactor em regime de alimentacao descontinua.

O carbono sob a forma de polimeros de reserva também foi estudado. Procedeu-se a
analise de poli-3-hidroxibutirato (PHB) e de poli-3-hidroxivalerato (PHV) em amostras de
biomassa suspensa e de biofilme, a intervalos regulares durante um ciclo completo. A analise
simultadnea de todos os compostos de azoto e de carbono estudados néao foi possivel por varias
razbes: a alteracido da dinamica do ciclo em estudo devido a reducéo do volume da fase liquida
provocada pela recolha de amostras; a dificuldade de meios materiais e humanos para tratar
grandes quantidades de amostras simultaneamente e a impossibilidade de conservar amostras

para posterior analise destes parametros.

Os perfis de PHB e PHV estdo representados nos gréficos das figuras 3.8 e 3.9. O

correspondente perfil de O, esta representado na figura 3.10.
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Figura 3.7 — Perfis de concentragdo de oxigénio ( —€— ) e pH (—e—) no reactor em regime de alimentagdo

descontinua.
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A tendéncia de acumulacido de PHV é semelhante a de PHB, embora as quantidades
de PHV sejam extremamente baixas quando comparadas com o PHB. Por isso, a acumulagao
de PHV néo parece ser significativa neste processo em que o substrato é acetato. Reis et al.
(2003) e Carrucci et al. (2001) verificaram que com acetato como unica fonte de carbono, o
polimero formado em quantidades significativas € o PHB. O PHV ocorre em quantidades
apreciaveis quando o substrato é acido propionico (ver tabela 1.4). Por este motivo, a
discussdo dos resultados relativos a acumulagdo de polimeros de reserva sera apenas

abordada relativamente ao PHB e n&do ao PHV.

Os perfis observados na biomassa suspensa e no biofilme foram semelhantes. No
entanto, na biomassa suspensa as fracgbes de polimeros de reserva sao muito superiores as
do biofilme. Isto porque a resisténcia a transferéncia de massa € maior no biofilme do que na

biomassa suspensa.

Tanto na biomassa suspensa como no biofiime, os perfis observados de PHB
apresentam um patamar inicial e uma rapida subida no momento em que se interrompe o
fornecimento de carbono. O valor maximo € atingido quando todo o acetato € consumido. No
final do ciclo, regista-se novamente um patamar correspondente a uma quantidade residual de
PHB e PHV nas células.

A existéncia de PHB residual foi confirmada por Third et al. (2003b) numa experiéncia
com testes de biomassa sujeita a um periodo de “escassez” durante 3 dias. Foram apenas
fornecidos os nutrientes necessarios para o crescimento celular. Verificaram com estes ensaios
que as células contém uma quantidade de PHB nao biodegradavel correspondente a uma
razao molar de PHB na biomassa (fpyg) de 0.008 mol/mol. No presente estudo, obtiveram-se

valores de fprg 0.04 mol/mol na biomassa suspensa e de 0.007 mol/mol no biofilme.

O valor maximo de fprp atingido foi de 0.12 mol/mol na biomassa suspensa e de 0.019
mol/mol no biofilme. Beun et al. (2002) obtiveram valores maximos de fracdo de PHB
acumulada nas células de 0.13 mol/mol no periodo de “escassez” num SBR em condigbes
aerdbias, com tempos de retencao celulares de 4 d. Noutros trabalhos, Beun et al. (2001)
registaram valores de PHB menores: entre 0.02 e 0.04 mol/mol num reactor airlift com

operagao sequencial

A interpretacdo dos fendmenos ocorridos durantes as diversas fases do ciclo do SBBR
foi efectuada com base nos perfis apresentados nas figuras 3.6 a 3.10. Efectuaram-se
balangos materiais ao azoto e ao carbono representados na figura 3.11, segundo a
metodologia de calculo descrita na figura 2.10. Estes calculos foram efectuados em trés

etapas: o enchimento, o arejamento na presenca de acetato e o arejamento na auséncia de

"
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acetato. A descarga nao foi considerada para efeitos de balango material, porque nao esta

incluida no tempo de processo fg (ver secgao 1.2).

Fase de enchimento:

A fase de enchimento inicia-se quando se adiciona a alimentacao. Esta fase também ¢é
denominada fase de “abundéncia” porque corresponde a condigdes em que 0s microrganismos
podem crescer em meio abundante de substrato. No inicio do ciclo existe ainda algum oxigénio
remanescente do ciclo anterior, constituindo o aceitador final de electrdes no metabolismo de
crescimento das bactérias heterotréficas descrito pelas equacao estequiométrica (1.5). Quando
todo o oxigénio é consumido, o crescimento aerdbio dos microrganismos cessa, e 0 acetato
fornecido vai-se acumulando na fase liquida, como se verifica nos perfis de carbono e oxigénio

das figuras 3.6 e 3.7.

Simultaneamente o nitrato é o aceitador final de electrdes no processo de
desnitrificacdo: o nitrato é praticamente todo convertido a nitrito e este a azoto gasoso de
acordo com a equagao estequiométrica (1.16). Este processo envolve consumo de acetato e
de amoénio, com a consequentemente producdo de biomassa heterotrofica desnitrificante. No
entanto, a maioria de acetato e do amoénio fornecidos durante este periodo é acumulada na

fase liquida.

Com uma alimentagao constante, sem variagdes bruscas da concentracdo de carbono
no meio, ndo é de prever que haja lugar a armazenamento de carbono pelas bactérias
heterotroficas. De facto, o perfil de PHB na fase de enchimento mantém-se aproximadamente

constante, sendo a razdo de PHB igual ao seu valor residual.

Durante a fase de enchimento, gastaram-se cerca de 45.41 mmol de carbono sob a

forma de acetato. Este carbono foi gasto em:
(i) armazenamento anoxico de PHB : 15 % (valor obtido experimentalmente);

(i) oxidagao de acetato na presenca de oxigénio remanescente do ciclo anterior: 6

% (calculado a partir da equagéo 1.3);

(iii) oxidagdo de acetato na presencga de nitrato, por desnitrificagéo: 22 % (calculado

a partir do consumo de nitrato e da equagao 1.14);
(iv) outros processos intracelulares: 57 %.

Alguns autores estudaram este fendmeno de consumo intracelular de carbono. Dionisi
et al. (2001) referem-se a um processo de “acumulagdo” como uma forma de conversao de

carbono em espécies intermédias ou percursores no processo de armazenamento de
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polimeros de reserva. Beun et al. (2002) chamaram-lhe processos de manutencdao ou de
energia. Third et al. (2003b) referem a oxidagdo de carbono para permitir o transporte de

substrato para o armazenamento de PHB nas células.

Fase de reacgao com arejamento:

Esta fase é caracterizada pelo corte de alimentacdo e fornecimento de oxigénio em
excesso. Em poucos minutos, todo o acetato acumulado na fase anterior (cerca de 80 mg/l) é

gasto.

Pela observacao dos perfis de carbono e azoto da figura 3.6 verifica-se que todo o
carbono se esgota em pouco minutos. Poder-se-ia supor que todo este carbono foi gasto para
crescimento aerébio de biomassa, de acordo com a equacao estequiométrica (1.5) e com o
consequente consumo de aménio. No entanto, o rapido consumo de acetato neste intervalo de
tempo sugere a existéncia de um processo alternativo de transformagao de carbono: mesmo
em condi¢cdes de excesso de oxigénio e de substrato, os microrganismos heterotroficos tém
velocidades de crescimento moderadas. Varios autores referem o armazenamento de carbono
sob a forma de polimeros de reserva como processo de resposta rapida a variagdes bruscas de

carbono disponivel, em diversas condi¢des processuais:

- Em condicbes aerdbias em reactor airlift (Beun et al., 2001), em SBR (Beun et al.,
2000a; Third et al., 2003b), em reactor continuo sem recirculagdo de biomassa (Dionisi et al.,
2004);

- Em condi¢cdes anodxicas em SBR (Beun et al., 2000b), em reactor continuo sem

recirculagcao de biomassa (Dionisi et al., 2001);
- Em condig¢des de concentracio controlada de oxigénio em SBR (Third et al., 2003a).

De facto, no instante em que ¢ iniciado o fornecimento de oxigénio, grande parte do
acetato consumido é acumulado em poucos instantes sob a forma de PHB (fig. 3.8 e 3.9). A
concentracao de PHB atinge um valor maximo no instante em que todo o acetato acaba de ser
consumido, que corresponde ao inicio do periodo de “escassez” propriamente dito. A partir
desse instante, o PHB comeca a diminuir, passando a ser a fonte de carbono nos processos de

crescimento e manutengao de biomassa, até ao valor residual de PHB na células.

Os balangos materiais efectuados ao carbono e ao azoto, e apresentados na figura 3.11
permitem quantificar conversées ocorridas durante a fase de arejamento. Nesta fase de
reacgdo com arejamento, gasta-se todo o acetato presente: cerca de 58.79 mmol de carbono, e

verifica-se que este é quase todo gasto em armazenamento sob a forma de PHB (57.84 mmol).
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Apenas uma fracgdo residual é gasta noutros processos. Esta fracgdo pode até ser

atribuida aos erros inerentes aos valores experimentais.

Simultaneamente, verifica-se um consumo elevado de amoénio (4.78 mmol de N). O
declive abrupto do perfil de amédnio observado na figura 3.6 neste periodo sugere uma taxa de
consumo de aménio muito maior que no periodo seguinte de auséncia de acetato. Estas

tendéncias de consumo de aménio repetiu-se nos varios ensaios efectuados.

Como o carbono é todo gasto no processo de armazenamento, este amonio deveria ser
consumido por nitrificagdo pelos microrganismos autotroficos, aumentando a concentracao de
nitrato na fase liquida, o que nao acontece. A desnitrificagdo também nao ocorre neste periodo
porque nao existe nitrato disponivel. Este consumo de amédnio s6 pode ser explicado pelo
crescimento heterotréfico, com algum carbono disponivel sob a forma de espécies intermédias.
O excedente de carbono da fase anterior (25.82 mmol) referido em “outros processos” na figura
3.11 poderia ser a chave da questdo. Este carbono, que nao foi quantificado sob a forma de
acetato podera estar sob a forma de alguma espécie intermédia percursora do processo de

crescimento heterotrofico.

A fase de “escassez” propriamente dita, inicia-se quando ndo ha mais acetato
disponivel, o que acontece cerca de 5 minutos apdés o inicio do arejamento.
Experimentalmente, é dificil definir o instante exacto em que o acetato se esgota, devido a
possibilidade de consumo de acetato pela biomassa contida dentro da propria amostra, depois
de ser retirada do reactor. A filtracdo imediata da amostra evita o consumo de carbono mas nao

totalmente.

Quando nao existe acetato, o PHB passa a ser a fonte de carbono no processo de
crescimento de biomassa heterotroéfica. A partir da equagao estequiométrica (1.8), calculou-se
o0 carbono gasto neste processo. Esta equagdo tem em conta um valor de rendimento de
biomassa em PHB em condigdes aerdbias, Y™y, de 0.61 mol/mol, obtido por Beun et al.
(2000a) e referido na tabela1.5.

O amoénio é gasto no processo de nitrificagdo, sendo oxidado a nitrito e seguidamente a
nitrato de acordo com as equacgodes estequiométricas (1.11 e 1.12). De facto, o graficos das
figura 3.6 evidencia um aumento de nitrito e de nitrato e um descréscimo simultineo de
amonio. Quando todo o amodnio é consumido, a nitrificagao continua com a conversao de nitrito
a nitrato. Este facto é confirmado pelo aumento de nitrato até que o nitrito se esgote. O
processo poderia ser truncado quando o amonio se esgota, que corresponde aproximadamente
a 125 min de arejamento, permitindo uma economia de oxigénio consideravel. No entanto, a

concentracao de nitrito na fase liquida ainda é elevada (cerca de 2 mgl/l).
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Descarga

Durante a fase de descarga a biomassa sedimenta no fundo do reactor. A concentragao
de O, dissolvido diminui até cerca de 4 mg/l a 5 mg/l. Nado havendo carbono disponivel sob a
forma de acetato nem de polimeros de reserva, os processos de crescimento de biomassa
heterotréfica ou de desnitrificacdo nas zonas andxicas do biofilme ndo s&o possiveis. O nitrito é

gasto na totalidade no processo de nitrificagdo, com algum consumo de oxigénio.

O efluente rejeitado apresentou uma concentragdo de azoto sob a forma de nitrato de
cerca de 8 mg/l de N-NOj3’, enquanto que o amodnio e o nitrito eram praticamente inexistentes.
Tendo em conta a legislagédo vigente para descargas de aguas residuais em zonas sensiveis
sujeitas a eutrofizacdo (Dec. Lei 152/97) em que o valor limite de emissdo (VLE) mais baixo
para azoto é de 10 mg/l, pode-se considerar este que processo cumpre 0s objectivos propostas

para a remogao de azoto.

Calcularam-se as taxas de nitrificacao, desnitrificacdo e de remogao de azoto. A tabela

3.2 apresenta os resultados obtidos. A metodologia de calculo esta descrita na secgéo 2.7.

Tabela 3.2 — Taxas de nitrificacéo, desnitrificagdo e remogéo total de azoto em fungéo do tempo de arejamento, nos
ensaios efectuados em alimentagédo descontinua.

Tempo de Taxa de Taxa de e e Remocao de
arejamento, nitrificacdo desnitrificagdo Nltrlzlcagao Desrl}tr::f)lﬁlagao azoto
min mmol/('h) mmol/(Th) %N ° % RN
T tar aN doN
165 0.430 0.446 67.8 43.6 75.7

Verificou-se que estas condi¢des processuais sao muito vantajosas para a remogao de
azoto com 76% de azoto removido. Tendo em conta que a legislagdo vigente exige uma
percentagem de redugéo de azoto entre 70 e 80 % este processo apresenta-se como uma

excelente alternativa aos sistemas convencionais de remogao de azoto.

3.2.1.2 Taxas especificas de consumo de acetato e de armazenamento de PHB

A semelhanca de um trabalho publicado por Beun et al. (2002), calcularam-se para o
periodo de “abundancia”’ as taxas especificas de sintese de PHB (gpus®) € de consumo de
acetato (gac°). Estes calculos pressupdem taxas de sintese de PHB e de consumo de acetato
de ordem zero e uma concentragdo constante de biomassa activa presente no reactor (Beun et
al., 2002).

82 il



MESTRADO EM TECNOLOGIA DO AMBIENTE

A razdo (¢ )/(-¢5%C9° ) indica a fracgdo de substrato armazenado sob a forma de

PHB, e foi calculada pela expressao (2.29a). A tabela 3.3 apresenta os resultados obtidos

neste estudo e resultados publicados por alguns autores.

Dos estudos referidos na tabela 3.3, apenas o de Van Aalst van Leeuwen et al. (1997)
foi efectuado com culturas puras (Paracoccus pantotrophus). Os outros estudos usaram
culturas mistas. As culturas estudadas foram previamente acondicionadas em ciclos sucessivos
durante alguns meses em meio aerobio, a excepgédo das culturas de Beccari et al. (2002),
Majone et al. (1998) e van Aalst van Leeuwen et al. (1997), que foram cultivadas em vasos

aerdbios com adicao pulsada de acetato.
Tabela 3.3 — Taxas especificas de consumo de acetato (—ngH3COO-) e de produgéao de PHB (qgt')"B) € sua razao

durante a fase de abundancia em SBR. Os desvios padrdes estado registados entre paréntesis. Adaptado de Beun et
al. (2002).

Alimentacao de TRC Temp. CH.COO" PHB CH.COO" PHB
Referéncia acetato na fase (d) (°C) (-9gp ° ) (%) et 1 (ag5™)
de abundancia (a) mol/(mol-h) mol/(mol-h) mol/mol
Este estudo Descl:ontinula '1 15 16 21 0.30 (0.08) 0.22 0.7 (0.02)
min, aerobio
Beun et al. (2002) Pulso, aerdbio. 4.0 20 0.85 (0.09) 0.54 (0.06) 0.6 (0.05)
Pulso 4 vezes n.d (b) 20 0.93 (0.03) 0.55 (0.03) 0.6 (0.02)
maior, aerobio.
Pulso 8 vezes n.d (b) 20 0.97 (0.03) 0.66 (0.06) 0.7 (0.02)
maior, aerobio.
Beccari et al. (2002) Pulso, aerdbio 3 25 0.77 0.48 0.6
Beun et al. (2000a) 3.8 20 0.64 (0.10) 0.27(0.07) 0.4 (0.07)
Pulso, aerdbio 9.5 20 0.43 (0.06) 0.27 (0.05) 0.6 (0.07)
19.8 20 0.37 (0.06) 0.23 (0.04) 0.6 (0.07)
Beun et al. (2000b) o 45 20 0.16 (0.01) 0.063 (0.005) 0.4 (0.04)
Pulso, anoxico
6.3 20 0.17 (0.02) 0.064 (0.01) 0.4 (0.11)
Carta et al. (2001) Pulso, aerébio 6.3 20 0.29 0.17 0.6
Pulso 5 x maior, 20 0.29 0.28 0.9
aeroébio
Krishna e Van 25 15 0.22 0.13 0.6
Loosdrecht (1999)
Descontinua 85,5 59 0.25 0.14 0.6
min, aerobio 2.5 25 0.26 0.13 0.5
25 30 0.30 0.063 0.2
25 35 0.43 0.060 0.1
Majone et al. (1998) 3 25 0.43 0.26 0.6
Pulso, aerdébio
3 25 0.11 0.04 0.4
Van Aalst-van Leeuwen 0.5 37 0.91 0.25 0.3

et al. (1997) Pulso, aerdbio

(a) Pulso: adigado de substrato em 3 min.
(b) n.d.: ndo determinado.
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Em alguns ensaios, o acetato foi fornecido por pulso (Beun et al., 2000a e b; Carta et
al., 2001). Noutros casos foi fornecido continuamente durante cerca de 40% do tempo total do
ciclo (Krishna and van Loosdrecht, 1999 e este estudo). Nos ensaios de Carta et al. (2001) a
alimentagido era uma mistura de acetato e glucose, resultando no armazenamento de PHB e
glicogénio. As taxas de consumo de acetato e de consumo de PHB nos trabalhos de Krishna e
van Loosdrecht (1999) ndo eram maximas porque foram limitadas pela taxa de adigdo de
acetato inerente a alimentacédo descontinua (55 min). Valores semelhantes foram obtidos no

presente estudo, com alimentagédo descontinua de 115 min.

A observacao dos resultados registados na tabela 3.3 permite verificar que a taxa
especifica de produgdo de PHB é maior em alimentagcdo pulsada que em alimentagao
descontinua, o que vem confirmar que o processo de armazenamento intracelular de PHB é
favorecido pelas condi¢cdes dindmicas de fornecimento de carbono. Por outro lado, as
condicbes aerdbias sdo mais favoraveis ao processo de armazenamento de carbono que as
condi¢cdes anodxicas: verificam-se taxas especificas de armazenamento de PHB maiores na

presenga de oxigeénio.

Em condi¢des aerodbias, a razdo da producdo de PHB pelo consumo de acetato tem
experimentalmente um valor mais ou menos constante de 0.6 mol/mol. Em condigbes andxicas
este valor baixa para 0.4 a 0.5 mol/mol. No presente estudo, obteve-se um valor de 0.7
mol/mol, préximo do obtido por Beun et al. (2002), embora este valor tenha sido resultado de
ensaios com alimentacgao pulsada e em condicbes de elevada concentragcdo de substrato. Os
ensaios levados a cabo por estes autores foram conduzidos em condigcbes muito especificas
com o objectivo de estudar exclusivamente a cinética de produgcdo de PHB. Nao foi
considerado, por exemplo o papel da remocao de azoto, tendo sido adicionado aliltiureia (ATU)
para inibir o efeito da nitrificacdo. Estes factores associados a possiveis erros experimentais,
podem explicar o valor um pouco maior da razdo da producdo de PHB pelo consumo de

acetato.

Neste sistema e com esta sequéncia de condi¢des operatoérias, o PHB é consumido em
crescimento heterotréfico, o que nao traz grandes vantagens para a remocgao de azoto. Se o
carbono intracelular pudesse ser aproveitado para melhorar a desnitrificacao, introduzindo por
exemplo, um periodo anéxico enquanto existe PHB disponivel, o processo poderia ser
melhorado. Neste caso particular, quando o PHB esta acumulado nas células, ndo ha ainda
nitrato disponivel na fase liquida para ocorrer a desnitrificagdo. O ideal seria implementar um
modo operatério com periodos sucessivos aerobios e andxicos, na tentativa de aproveitar o

carbono intracelular para a desnitrificacéo, e até reduzir o consumo de oxigénio.
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3.2.2 Regime de alimentagao continua

Os ciclos do SBBR estudados com alimentacdo continua eram constituidos por uma
série de periodos consecutivos de arejamento e de mistura sem arejamento, mantendo o
mesmo tempo total e de reacgdo. A concentracdo de oxigénio no interior da biomassa era
indirectamente controlada pelo fornecimento de ar do tipo “ON/OFF”. Desta forma, as bolhas de
ar distribuidas pelos dispersores de oxigénio garantiam a mistura homogénea do reactor. A
reducdo do tempo arejamento para periodos muito curtos permitia assim a saturacao da fase
liquida com oxigenio, mantendo no entanto condi¢gdes andxicas nas camadas internas dos

flocos de biomassa.

Efectuaram-se varios ensaios com tempos de arejamento e de mistura diferentes. As
concentragbes de amoénio, nitrito e nitrato oscilavam acompanhando as variagbes no
fornecimento de oxigénio. A figura 3.12 apresenta um perfil tipico de concentragdes destas
espécies obtido em estado estacionario. Os perfis obtidos noutras condigdes estdo

representados no apéndice B.

O perfil de carbono ndo esta representado na figura 3.12 porque nao foi detectado
acetato durante todo o ciclo. Embora as cargas de carbono e de azoto fossem as mesmas que
no modo de alimentagdo descontinua, o caudal de alimentagdo era muito mais baixo,
provavelmente inferior a taxa maxima de consumo de substrato. Em cada instante o acetato
era consumido para crescimento e manutengao celular. A taxa de fornecimento de carbono nao
era suficiente para manter os niveis de biomassa anteriores, originando limitagdes de
crescimento. Consequentemente a concentragao de sélidos em suspensao baixou de 0.45 g/l
no regime anterior para 0.25 g/l neste regime. Por esta razdo, o tempo de retencao celular

baixou de 16 dias no regime anterior para 11 dias em regime de alimentagao continua.

Dionisi et al. (2001) estudaram o efeito da duragdo da alimentagdo no armazenamento
de polimeros de reserva em condi¢des andxicas. Observaram que velocidades de fornecimento
de substrato inferiores a sua taxa maxima de consumo, favorecem o crescimento e a
manutencao celular de microrganismos, originando quantidades de substrato na fase liquida
muito baixas. Quando o substrato é fornecido num curto espago de tempo com velocidades de
fornecimento bastante superiores a sua taxa maxima de consumo, verifica-se a acumulagio de
carbono e os microrganismos que se desenvolvem sao os que tém capacidade de armazenar
carbono sob a forma de polimeros de reserva. Trabalhos anteriores de Van den Eynde et al.
(1983) demonstraram que o tipo de alimentagdo (continua ou intermitente) influencia a

fisiolégia dos microrganismos.

O ciclo monitorizado revela um perfil de oxigénio regular, com concentragdes a oscilar

entre 0 mg/l durante os periodos de mistura e 7.5 mg/l nos periodos arejados.
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Uma caracteristica importante destes perfis € a constancia dos valores ao longo do
ciclo: todas as espécies analisadas apresentaram no inicio e no fim do ciclo valores

semelhantes, o que permite concluir que o sistema operava em estado estacionario.

A concentragdo de azoto sob a forma de amonio no inicio e no fim do ciclo era de cerca
de 2.7 mg/l e 2.2 mgl/l, respectivamente. O nitrito apresentava um valor de cerca 0.7 mg/l tanto
no inicio como no fim do ciclo. Quanto ao nitrato, os valores eram de 10.3 mg/l e 11.0 mg/I no

inicio e no final do ciclo, respectivamente.

Nos periodos arejados € notdrio o efeito da nitrificagdo na concentragao de amoénio e no
perfil de pH: o amodnio diminui e o pH acompanha a tendéncia. Consequentemente, a
concentracao de nitrato aumenta. O crescimento de biomassa heterotréfica também contribui

para o consumo de aménio durante estes periodos.

Durante os periodos de mistura, o oxigénio é todo consumido. No entanto, a sua taxa
de consumo parece ndo ser constante: nos primeiros minutos, o declive do perfil de oxigénio é
maior seguindo-se um decréscimo mais lento. Este facto pode ser explicado com base nas
limitagbes difusionais que ocorrem na biomassa. No inicio dos periodos de mistura, a
concentracdo de oxigénio é elevada e permite a ocorréncia de crescimento heterotrofico e de
nitrificacdo. Em condi¢cdes de excesso de carbono com limitagbes de oxigénio, a biomassa
heterotréfica compete pelo oxigénio com a biomassa nitrificante e a nitrificagcdo é preterida.
Neste caso particular em que a taxa de fornecimento de carbono é baixa, a biomassa
heterotréfica cresce com limitagdes de carbono, e ndo consome todo o oxigénio disponivel.
Este consegue penetrar até as camadas mais internas do biofilme e permitir a ocorréncia da
nitrificagdo. Quando a concentracdo de oxigénio ja nao é suficiente para penetrar em
profundidade no biofilme (Third et al. (2003b) referem um valor de 2 mg/l abaixo da qual a
nitrificacéo € inibida, mas este valor depende de muitos factores tais como a espessura do
biofilme e a quantidade de carbono disponivel), o oxigénio & apenas consumido para
crescimento heterotréfico nas camadas mais externas do biofilme e na biomassa suspensa e

consequentemente a taxa de consumo de oxigénio € menor.

Os processos de nitrificacdo e desnitrificacdo em simultdneo (SND) ndo parecem
ocorrer neste tipo de ciclo. A SND ocorre normalmente em condi¢gdes de abundancia de
carbono, quando se controla a concentracdo de oxigénio a um nivel que simultaneamente

permita a ocorréncia de nitrificagcdo e nio iniba a desnitrificacéo.
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A taxa de fornecimento de carbono é um factor fundamental no processo de SND. O
carbono fornecido deve ser suficiente para permitir o crescimento de biomassa heterotrofica
com o oxigénio disponivel, e para difundir no interior das camadas mais internas dos flocos de
biomassa onde se reunem as condicbes andxicas, sendo consumido no processo de
desnitrificacdo. No caso deste tipo de ciclo, o carbono fornecido é baixo, e por isso nao é

suficiente para difundir até as camadas internas dos flocos.

A partir de cerca de metade dos periodos de mistura, a concentracdo de oxigénio é
nula, podendo considerar-se que o sistema atingiu condi¢gdes andxicas. Nestas condicdes,
ocorre o processo de desnitrificagcdo, com o consequente consumo de nitrato e de nitrito. A
concentragdo de amoénio aumenta devido a alimentacdo continua e porque, sem oxigénio

disponivel, deixa de ser consumido por nitrificagao.

O efeito da acumulacdo de polimeros de reserva em regime de alimentacao continua foi
estudado pela analise de PHB e de PHV em amostras de biomassa suspensa e no biofilme

durante um ciclo.

Em estado estacionario, o tipo de alimentagcdo deste modo de operagao nao introduz
condigbes dindmicas no sistema relativamente ao carbono. Em cada instante, a quantidade de
carbono disponivel é baixa, e imediatamente consumida. Em nenhuma etapa estudada neste
regime se verificou abundancia de carbono na fase liquida que justificasse a acumulagao de
carbono intracelular. Nao se previa por isso a presencga significativa de polimeros de reserva

nas células.

Efectuou-se a analise de PHB e de PHV em amostras de biomassa suspensa e no
biofilme apenas durante parte de um ciclo, uma vez que nao se previa acumulagao significativa

de carbono. Os perfis estdo representados nas figuras 3.13 e 3.14.

Verificou-se na biomassa suspensa uma razdo molar maxima de PHB de cerca de
0.015 mol/mol. Este valor foi muito inferior ao PHB residual obtido em regime de alimentacao
descontinua (0.04 mol/mol). Os valores para PHV sdo tdo baixos que nao tém qualquer

significado fisico.

O mesmo aconteceu na biomassa aderida, com valores maximos da razao molar de
PHV de 0.004 mol/mol, inferiores ao valor de PHB residual (0.007 mol/mol) obtido no modo de

alimentacéo descontinua.

Estes resultados sugerem, como era de prever que o regime de alimentagdo continua

nao favorece o processo de acumulacao de polimeros de reserva.
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de Oz (+ ) , no reactor durante parte de um ciclo, em modo de alimentagao continua.
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3.3 EFEITO DO OXIGENIO NA REMOGAO DE AZOTO

Estudou-se o efeito da concentragdo de oxigénio na remogao de azoto em regime de
alimentagao continua, com o objectivo de determinar a minima concentragdo de oxigénio que

maximiza a remogao de azoto, e comparar com o regime de alimentagao descontinua.

Efectuaram-se ensaios para diversas condi¢gdes de arejamento ao longo de 156 dias.
Iniciou-se o estudo com periodos de 10 min de mistura e 10 min de arejamento,
correspondendo a 160 min de arejamento durante um ciclo. As alteragbes no sistema fizeram-
se imediatamente sentir: aumentou a concentracdo de nitrato e diminuiu a concentragdo de
amonio na fase liquida, revelando uma maior capacidade de nitrificagdo. Este facto era
previsivel uma vez que devido a baixa velocidade de fornecimento de carbono, as bactérias
heterotréficas ndo tinham capacidade para competir pelo oxigénio com as bactérias
nitrificantes. Por outro lado, a desnitrificacdo era baixa devido a auséncia de condigbes

andxicas no interior do reactor, provocada pelo excesso de oxigénio.

A diminuicdo do tempo de arejamento para 50 min na etapa seguinte demonstrou
favorecer o processo de desnitrificacdo, verificando-se um decréscimo na concentracéo de

nitrato, mas com uma baixa percentagem de nitrificagao.

No intuito de fortificar a biomassa autotrofica e assim aumentar a capacidade de

nitrificacdo do sistema, efectuaram-se alguns ensaios com alimentagao sem acetato.

Durante esse periodo, aumentou-se gradualmente o tempo de arejamento, tendo-se

obtido taxas de nitrificagcao crescentes, como se pode verificar pela analise da figura 3.15.

Sem carbono no meio, as bactérias heterotréficas nao tém condi¢cdes para crescer,
ficando todo o oxigénio disponivel para o metabolismo das bactérias autotréficas. De facto,
durante o periodo de alimentacdo sem acetato, verificou-se um descréscimo na biomassa em
suspensao de 0.30 g/l para 0.12 g/I. Por outro lado, a massa de biofilme por peca de suporte
também diminuiu de 9.3 mg no dia em que se retirou o carbono da alimentagéao, para 7.3 mg no
final deste processo de enriquecimento. Este decréscimo revela que parte da biomassa aderida
ao suporte era heterotrofica. A competicdo pelo oxigénio destes microrganismos com as
bactérias autotroficas prejudica a actividade nitrificante e explica as baixas percentagens de

nitrificacdo obtidas durante as etapas anteriores.

Introduzidas novamente as condi¢des de alimentacao iniciais com acetato, verificou-se
uma reducao brusca da concentragdo de aménio de 6.70 mg/l de N para 1.70 mg/l de N. O
nitrato também baixou drasticamente de 29.8 mg/l de N para 0.7 mg/l de N em dois dias de
operacado com carbono. As bactérias heterotroficas ainda presentes no reactor foram sujeitas a

um periodo prolongado de fome. Na presenga do carbono imediatamente reiniciaram os seus
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metabolismos de crescimento e de desnitrificagdo, consumindo amoénio e nitrato. A
concentragcao de sdlidos em suspensdo confirma o aumento da actividade de crescimento
heterotroéfico: verificou-se um aumento de 0.12 g/l para 0.25 g/l, seguindo-se um periodo

aproximadamente constante.
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Figura 3.15 — Percentagens de nitrificagdo obtidas sem acetato na alimentagdo e com diferentes tempos de

arejamento, para fortificagdo da biomassa autotroéfica.

Com a manipulagdo da taxa de fornecimento de oxigénio, pretende-se reunir as
condicbes que em estado estacionario permita obter um compromisso entre as taxas de
nitrificagéo e de desnitrificacdo. Este compromisso traduz-se num valor percentual elevado de
remocao de azoto, e permite obter descargas de azoto inferiores ao valor imposto pela a

legislacao vigente.

Em cada etapa, calcularam-se as taxas de nitrificacdo, desnitrificacdo e de remocéao de
azoto. A tabela 3.4 apresenta os resultados obtidos em fungédo dos tempos de arejamento. A

metodologia de calculo esta descrita na secgéo 2.7.

A taxa maxima de nitrificacdo foi calculada considerando que este processo ocorre
apenas durante os periodos arejados. No entanto, quando se corta o fornecimento de oxigénio,
existe um pequeno periodo de tempo aerdbio, contabilizado no tempo de mistura. Como néao é
possivel identificar o momento preciso em que a nitrificagdo para, calculou-se uma taxa de

nitrificacdo minima considerando a duracgao total dos periodos arejados e de mistura. O valor
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real da taxa de nitrificacao situa-se entre a taxa minima e a taxa maxima. Com o aumento dos
periodos de arejamento, a capacidade de nitrificagdo aumenta. A taxa minima de nitrificagao
também aumenta, uma vez que o tempo de reaccéo é aproximadamente constante em todos
0s ensaios. A variagao da taxa maxima de nitrificagdo ja ndo é tdo previsivel uma vez que o
aumento da capacidade de nitrificacdo pode ndo acompanhar o aumento do tempo de

arejamento.

Tabela 3.4 — Taxas de nitrificagdo, desnitrificacdo e remocgao total de azoto em fungéo do tempo de arejamento, nos
ensaios efectuados em alimentagéo continua com acetato.

e Taxa de % % Remogéao
Tempo de Taxa de nitrificagéo desnitrificagdo  Nitrificagdo o de N
arejamento, min mmol/(I'h) . Desnitrificagcao
mmol/(I'h)
) tAR quin quax qDNmim
20 0.075 1.076 0.065 17.0 134 43.6
50 0.210 0.686 0.277 27.0 24.0 54.2
60 0.266 1.243 0.225 58.8 39.0 69.2
160 0.270 0.559 0.207 66.1 24.5 54.8

No calculo da taxa de desnitrificagao foi apenas considerado o seu valor minimo,
usando a totalidade dos tempos de mistura, uma vez que nao € possivel identificar com rigor os

periodos de tempo andxicos.

A figura 3.16 apresenta graficamente os valor das percentagens de nitrificagéo,
desnitrificacdo e remocao de azoto em todos os ensaios efectuados, em funcdo do tempo de

fornecimento de oxigénio registados na tabela 3.3.

A obervacgao da figura 3.16 permite concluir que o aumento do fornecimento de oxigénio
reflete-se num aumento da nitrificacdo, originando maior concentragdo de nitrato na fase

liquida.

A desnitrificagdo também pode ser beneficiada com o aumento do tempo de arejamento
devido a maior disponibilidade de nitrato produzido pela nitrificagdo. No entanto, esta tendéncia
€ invertida quando a quantidade de oxigénio é excessiva. A difusdo do oxigénio nas camadas
internas dos flocos da biomassa inibe a desnitrificacdo, uma vez que deixam de existir
condi¢cbes andxicas (Beun et al. 2001). Havendo aménio disponivel na fase liquida, o oxigénio
€ gasto em nitrificacdo, permitindo a criacdo de zonas andxicas no interior dos granulos de

biomassa.

A remocao de azoto segue a mesma tendéncia que a desnitrificacdo, uma vez que este

€ 0 processo 0 que mais contribui para a remogao de azoto. O crescimento de biomassa
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heterotrofica constitui a outra contribuicdo para a remocao de azoto. Com alimentagao continua
e em regime de carbono limitante esta contribuicdo é aproximadamente constante de cerca de
30%.
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Figura 3.16 — Variacdo das percentagens de nitrificagdo, desnitrificagcdo e remogéo de azoto em todos os ensaios

efectuados, em fungéo do tempo de fornecimento de oxigénio.

Obteve-se um valor maximo de remogdo de azoto de 69.2 % com 60 minutos de
arejamento, dos quais 39.0 % por desnitrificagcdo e 30.2 % por assimilacdo de biomassa.

Maiores tempos de arejamento originaram remocgodes de azoto menos eficazes.

As condi¢des mais favoraveis para a remogado de azoto foram obtidas em regime de
alimentac&o descontinua: 75.7 % de remocao de azoto com 165 minutos de arejamento, dos
quais 43.6% por desnitrificacdo e 32.1% por assimilacido de biomassa. No entanto, o consumo

de oxigénio foi maior que no modo de fornecimento oscilante com alimentagao continua.

Apesar do tempo de mistura ser menor que nos ensaios efectuados com alimentagao
continua, o periodo de tempo em que o reactor esteve em condi¢cdes andxicas (oxigénio nulo)

foi maior, o que favoreceu a desnitrificacdo nos ensaios de alimentacido descontinua.

Alguns autores estudaram o efeito do fornecimento de oxigénio por oscilagao de
elevada frequéncia (HFO), em sistemas de remocao de azoto (Villaverde et al., 2000; Yoo et
al., 1999; Zhao et al., 1999). Estes estudos foram levados a cabo em condi¢cdes de baixa
concentracao de oxigénio (até 2 mg/l) e com oscilagbes até 1 mg/l, com o objectivo de

optimizar o processo de nitrificacdo e desnitrificacdao simultdnea (SND). Zhao et al.,(1999)
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obtiveram percentagens de desnitrificacdo de cerca de 50 % do azoto fornecido num reactor
continuo com arejamento intermitente a baixas concentracées de oxigénio dissolvido (0.6 mg/l,
fornecido em impulsos de 8 min). O mesmo sistema em condi¢des de arejamento total

apresentava 15% de desnitrificacao.

No presente estudo, em condicdes de oscilagdo de fornecimento de oxigénio,
obtiveram-se percentagens de desnitrificacdo de 39 %, um pouco inferiores aos valores
apresentados no trabalho de Zhao et al. (1999), mas com a vantagem de utilizar o oxigénio

fornecido como forga motriz da mistura do sistema.

94 il



MESTRADO EM TECNOLOGIA DO AMBIENTE

CONCLUSOES E SUGESTOES DE TRABALHO

95






MESTRADO EM TECNOLOGIA DO AMBIENTE

CONCLUSOES E SUGESTOES DE TRABALHO

O SBBR demonstrou ser um sistema eficaz na remoc¢ao de azoto, permitindo elevadas
percentagens de remocgao de azoto fornecido. A biomassa autotréfica, de crescimento lento,
aderida ao suporte origina elevados tempos de retencédo celulares, permitindo obter maiores
taxas de nitrificagdo. No entanto, é fundamental a manipulagdo das condi¢des processuais dos

SBBR para a optimizacdo da remocao de azoto.

Estudou-se o efeito do tipo de alimentacdo e da quantidade de oxigénio fornecido no

rendimento do processo.

A maior percentagem de remocgao de azoto obtida foi de 75.7 % em condigbes de
alimentacdo descontinua. Nestas condi¢des verificou-se um armazenamento de cerca de 70%
de carbono sob a forma de PHB. Este carbono armazenado foi consumido em condi¢bes
aerdbias para produgdo de biomassa heterotrofica. A mais valia do carbono intracelular é o
facto de constituir um interessante poder redutor para o processo de desnitrificagdo, quando
nao existe mais acetato disponivel na fase liquida. Para isso, as condi¢cdes de arejamento
devem ser rigorosamente controladas de forma a implementar condi¢bes andxicas para a
desnitrificacdo, e consequente remogao de azoto. Este tipo de metodologia operacional tem a
grande vantagem de reduzir a produgdo excessiva de lamas, para além de eliminar a
necessidade de adicdo de fonte externa de carbono no processo de nitrificagao/desnitrificacao
convencional. Neste estudo, o reactor tal qual foi projectado usava a dispersao do oxigénio
com forga motriz para garantir a homogeneizagdo da fase liquida e do leito de suportes. A
reducdo do caudal de fornecimento de oxigénio implicaria uma deficiente mistura do sistema.
Por outro lado, o controlo rigoroso da concentragao de oxigénio na corrente de arejamento
implica a diluigdo da corrente de ar com azoto, o que torna o processo economicamente
inviavel. Apesar de tudo, este modo de funcionamento foi o que demonstrou maior eficacia na
rermocao de azoto, com uma descarga de azoto total de 6.9 mg/l. Tendo em conta os valores
mais baixos exigidos pelo Dec. Lei 152/97 para descargas em zonas consideradas sensiveis

(10 mg/l de azoto total), pode-se considerar que este processo tem um excelente desenpenho.

O processo com alimentacédo continua parece ser menos eficaz: a maior remocao de
azoto obtida nestas condig¢des foi de 69.2 %. Nao se detectou a presenca de polimeros de
reserva durante todo o processo. A alimentagio continua ndo promove condi¢gdes dindmicas na
concentracdo de carbono no reactor, condicdo fundamental para o armazenamento de
polimeros de reserva. No entanto este tipo de processo é muito interessante do ponto de vista
econdmico porque permite o tratamento de aguas residuais de baixos caudais, com um unico

tanque, e com taxas de remocao de azoto proximas de 70 %. Este processo originou um
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caudal de descarga de azoto total de cerca de 14.0 mg/l, inferior ao requesito exigido pelo Dec.

Lei 152/97 para cargas organicas inferiores a 10000 e.q.

O estudo do efeito do oxigénio permitiu conluir que o aumento do tempo de arejamento
favorece o processo de nitrificacdo, mas quando em excesso inibe a desnitrificagao, e
consequentemente a remogao de azoto. A melhor remogao de azoto foi obtida com periodos
de 6 minutos de arejamento e de 22 minutos de mistura, num total de 60 minutos de
arejamento e de 220 minutos de mistura por ciclo. Maiores tempos de arejamento originaram
maiores percentagens de nitrificagdo, mas menores percentagens de desnitrificacdo e de
remogao de azoto. Este pressuposto traz grandes vantagens econdémicas uma vez que o
consumo de oxigénio constitui um dos maiores custos de operagao nos sistemas de tratamento

de aguas residuais.

O up-grade de sistemas de lamas activadas para reactor sequenciais descontinuos com
biofilmes em regime de alimentagao continua surge como uma solucao viavel para as estacdes
de tratamento de aguas residuais existentes, tendo em conta as restri¢des legais de descarga
de azoto em aquiferos impostas pelo Dec. Lei 352/98. No entanto impdem-se estudos mais
detalhados para melhor prever o processo e aproxima-lo da realidade. Sugerem-se alguns

trabalhos futuros:

- Minimizar o fornecimento de oxigénio em regime de alimentagdo descontinua, de
forma a tirar maior partido do carbono interacelular armazenado: alterar o sistema de mistura

do reactor de forma a poder aproveitar o PHB para desnitrificagao;

- Estudar o efeito das variacbes de concentracdo e de caudal na alimentacdo, em

regime de alimentagao continua;
- Implementar o sistema com uma alimentacao constituida por efluente real doméstico;

- Implementar o processo a escala piloto.
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1. PREPARAGAO DA SOLUGAO DE MICRONUTRIENTES SEGUNDO VISHNIAC E SANTER

Material:
- Medidor de pH de bancada;
- Matraz de 1000 ml;
- Vareta de vidro;
- Placa de agitagdo magnética;
- Barra de agitagao magnética;
- Baldo de 1000 ml.
Reagentes e procedimento:
Para 11 de solugao, pesar:
- 6.31 g de cloreto de calcio dihidratado; CaCl,.2H,0;
- 5.06 g de cloreto de manganés tetrahidratado; MnCl,.4H,0;
- 5.00 g de sulfato de ferro heptahidratado; FeS0O,.7H,0;
- 1.10 g de heptmolibdato de aménio tetrahidratado; (NH4)eM07024.4H,0;
- 55.4 gde EDTA; AEDTHNa,.2H,0;
- 1.57 g de sulfato de cobre pentahidratado,CuS0O4.5H,0;
- 1.57 g de cloreto de cobalto (II) hexahidratado, CoCl,.6H,0;
- 1.04 g de cloreto de zinco, ZnCly;
Misturar os reagentes num matraz e adicionar 600 ml de agua destilada.
Adicionar NaOH soélido até obter pH = 6. A cor final da solugao é verde escura.

Transferir para um balao de diluicdo de 1000 ml e perfazer o volume com agua

destilada. Guardar no frigorifico.

Nota:

Inicialmente os reagentes néo se dissolvem. A medida que se vai adicionando NaOH, consegue-se uma

mistura solUvel.

A solug@o é inicialmente verde e muda de cér para castanho ao fim de alguns dias, mas a sua validade

masntém-se.
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2. CARENCIA QuiMmiCcA DE OXIGENIO (CQO) — SM5220 (APHA, 1989).

Material:

- Tubos de digestdo em borossilicato 16 mm x 100 mm com rolhas roscadas

revestidas a Teflon;

- Bloco de aquecimento de liga de aluminio, com 45 mm a 50 mm de altura e com
aberturas de tamanho suficiente para se ajustarem aos tubos de digestdo, capaz de operar
a 150° C + 2°C.

Reagentes:

- Solugdo de digestdo de dicromato de potassio 0.0167 M: adicionar a
aproximadamente 500 ml de agua destilada, 4.913 g de K,Cr,O;, reagente de grau 1,
previamente seco a 105 °C durante 2 h, 167 ml de H,SO,4 concentrado e 33.3 g de HgSO,.
Dissolver, deixar arrefecer até a temperatura ambiente e diluir a 1000 ml com &gua

destilada;

- Reagente de acido sulfurico: adicionar Ag,SO, puro, em cristais ou em po, a acido
sulfurico concentrado, na propor¢do de 5.5 g de Ag,SO, por kg de H,SO,4. Deixar em

repouso 1 ou 2 dias para dissolver o0 Ag,SOy;

- Indicador de ferroina: dissolver 1.485 g de monohidrato de fenantrolina e 695 mg
de FeS0,.7H,O em agua destilada e diluir até 100 ml (de preferéncia este indicador deve

ser comprado ja preparado);

- Solugdo titulante de sulfato de amodnio ferroso (FAS) = 0.10 M: dissolver 39.2 g de
Fe(NH4)2(S0,)..6H,O em agua destilada. Adicionar 20 ml de acido sulfurico concentrado.
Arrefecer e diluir até 1000 ml com agua destilada Padronizar a solugdo diariamente com a

solucéo de digestao;

- Solugao padrao de hidrogenoftalato de potassio (KHP): triturar lentamente e depois
secar a 120 °C até peso constante o hidrogenoftalato de potassio (HOOCCgH,COOK).
Dissolver 212.5 mg em agua destilada e diluir a 1000 ml com agua destilada. O KHP tem
CQO tedrica de 1.176 mg de O, por mg de KHP, e a solugdo anterior tem uma CQO tedrica
de 250 mg/l. Esta solugao é estavel durante 3 meses se for guardada num frigorifico, e se

nao for visivel desenvolvimento biolégico.

Procedimento:

A amostra deve conter um valor de CQO inferior a 250 mg de O, por litro. Efectuar

diluicbes caso necessario. Analisar em duplicado.
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Lavar os tubos de digestao e as rolhas com H,SO, a 20 % antes de serem usados

pela 12 vez para evitar a contaminacao.

Colocar 2.5 ml de amostra no tubo e adicionar 1.5 ml de solucdo de digestdo. Medir
cuidadosamente 3.5 ml de reagente de acido sulfurico. Esta mistura & extremamente
exotérmica e merece todo o cuidado para evitar eventuais queimaduras do operador. Rolhar
os tubos e agitar no vortex até homogeneizagdo completa da mistura. Colocar os tubos no
bloco de aquecimento pré-aquecido a 150 °C e deixar refluxar durante 2 h. Arrefecer a

temperatura ambiente e colocar os tubos no suporte.

Transferir o conteido de cada tubo para um goblé para titulagao (verter
completamente e lavar o tubo quantitativamente com agua destilada). Adicionar uma ou
duas gotas de indicador de ferroina e uma barra de agitacado magnética. Proceder a titulacao
com FAS 0.1 M num agitador magnético. O ponto de viragem é detectado pela mudanca de

cor de azul esverdeado para castanho avermelhado.

Proceder do mesmo modo para o branco que contém os reagentes e um volume de
agua destilada igual ao da amostra, bem como para uma ou duas solugdes padrao de KHP.

Para padronizar a solugdo de FAS titular uma mistura igual ao branco sem digestéo.

Nota:
Usar luvas durante todo o ensaio.

Usar uma protecgao para o rosto e proteger as méos do calor produzido enquanto agitar o contetido
dos tubos. Antes de ligar o aquecimento, homogeneizar cuidadosamente a mistura a refluxar para evitar o

aquecimento local no fundo do tubo e a eventual projecgéo do contetido do tubo.

A concentracdo de matéria organica, expressa em mg/l (O,) é calculada pela

equacao A.1:
CQOZ(A—B)X;MXSOOO (eq. A1)
Com: M =$ (eq.A.2)

CQO: Caréncia Quimica de Oxigénio, em mg O /I;
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A: volume de solugao FAS usado para titular o branco, em mi;
B: volume de FAS usado para titular a amostra, em mi;

M: molaridade da solugao de FAS;

V: Volume de amostra em ml;

C: volume de solucéao de K,Cr,0O; 0.0167 M titulada, em ml;

D: volume de solugao de FAS gasto na titulacdo, em ml.
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MESTRADO EM TECNOLOGIA DO AMBIENTE

3. SOLIDOS SUSPENSOS TOTAIS (SST) E SOLIDOS SUSPENSOS VOLATEIS (SSV) -
SM2540 D/E (APHA, 1989).

Material:
- Estufa de secagem a 105 °C;
- Mufla a 550 °C +/- 50 °C;
- Excicador;
- Balancga analitica;
- Sistema de filtragao por vacuo com trompa de agua;
- Filtros de fibra de vidro (Whatman GF/C ¢ 47 mm; cat n® 1822047);

- Cadinhos de aluminio;

Procedimento:
Efectuar as determinagdes em ftriplicado.

Lavar os filtros de fibra de vidro com 3 por¢des de 20 mL agua destilada e coloca-los

em cadinhos de aluminio previamente numerados.
Colocar na mufla o conjunto filtro+cadinho durante cerca de 30 min.

Retirar da mufla o cadinho com o filtro e deixar arrefecer num excicador até peso

constante.
Pesar o conjunto cadinho + filtro (A gramas).

Colocar o filtro num sistema de filtragao por vacuo e filtrar a amostra; o volume V da

amostra deve ser tal que o residuo total deve estar entre 2 mg e 200 mg.

Deixar secar na estufa a 105 °C o cadinho com o filtro até peso constante (variagéo <

4%). Colocar no excicador.
Pesar o cadinho com o filtro depois de arrefecer (B gramas).
Colocar o cadinho com o filtro na mufla a 550 °C +/- 50 °C durante 2 h.

Pesar o cadinho com o filtro apds arrefecimento num excicador (C gramas). Calcular

o valor dos sélidos pelas equagdes A.3 e A.4.

Calculos:
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(B — A)x1000

SST = (eq. A.3)

(B-C)x1000

SSV = (eq. A4)

SST: sélidos suspensos totais, em gl/l;

SSV: sdlidos suspensos volateis, em g/l;

A: massa do conjunto cadinho + filtro; em g;

B: massa do conjunto cadinho+ filtro + amostra seca na estufa, em g;
C: massa do conjunto cadinho+ filtro + amostra seca na mufla, em g;

V: volume de amostra filtrada em ml.
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4. DETERMINAGAO DE BIOFILME ADERIDO NO SUPORTE.

Material:

Estufa a 105 °C;

Balanca analitica;

Cadinhos de porcelana;

Excicador.

Procedimento:

Retirar do reactor duas pecas de suporte com biofilme do reactor, coloca-las num

cadinho de porcelana e levar a estufa a 105 °C até peso constante (de um dia para o outro).
Arrefecer num excicador e pesar numa balanga analitica (m1).

Adicionar ao cadinho 5 mL de acido cromosulfurico 2 % CrO; (solugao sulfocrémica)
e deixar as pegas em contacto com o reagente durante algumas horas até remocgao total da

biomassa. Se for necessario usar uma espatula.

Retirar a solugéo sulfocrémica do cadinho, lavar com um pouco de agua destilada

levar de novo a estufa a secar durante 12 h até peso constante.

Retirar da estufa, colocar no excicador e pesar novamente o conjunto (m2). A

biomassa aderida por suporte é calculada pela equacao A.5.

X, = U= m) (eq. A.5)
n

Xa: biomassa aderida por suporte, mg/peca;
m4: massa inicial do suporte em mg;
m,: massa final do suporte em mg;

n: numero de pecas de suporte.
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5. DETERMINAGAO DE AMONIO - SM4500 NH3 C (APHA, 1989)

Material:

- Balanca analitica;
- Estufa a 105 °C;
- Espectofotémetro de UV/VIS (Unicam Hélios — type: hélios gamma);
- Sistema de filtragdo por vacuo com trompa de agua;
- Filtros de fibra de vidro (Whatman GF/C ¢ 47 mm; cat n® 1822047);
- Cuvete de vidro.

Reagentes:

- Solugdo padrdo de amonio (N-NH;") 1 g/l: dissolver 1.9095 g de NH,CI

(previamente seco na estufa a 105 °C durante 1 h)em 500 ml de agua destilada;

- Solugéo padrdo de amonio intermédia (N-NH,") 10 mg/I: diluir a solugéo padréo de
amonio de forma a obter a concentracdo de 10 mg/l. Ou seja, pipetar 5 ml de solugao
padrdo de amoénio para um baldo volumétrico de 500 ml e perfazer o restante volume com

agua destilada.
Procedimento

Para o tracado da curva de calibragdo preparar, a partir da solugido padrdao de
amonio intermédia, 6 solugbes padrdo com as seguintes concentragdes de N-NH;" : 0 mg/l;

1 mg/l; 2 mg/l; 3 mg/l; 4 mg/l; 5 mgl/l.

Para uma porcdo de 5 ml de amostra previamente filtrada adicionar 0.25 ml de

reagente de Nessler e agitar.
Deixar reagir durante 15 minutos.
Preparar um branco de igual modo.
Ler a absorvéancia a 425 nm.
Interferéncias

Algumas aminas reagem com o reagente de Nessler dando uma cor amarela, no

tempo requerido para o teste.
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6. DETERMINAGCAO DE NITRATO - SM4500 NO; B modificado (APHA, 1989).

Material:
- Balanga analitica;
- Estufa a 105 °C;
- Espectrofotometro de UV/VIS (Unicam Hélios — type: hélios gamma);
- Sistema de filtragao por vacuo com trompa de agua;
- Filtros de fibra de vidro (Whatman GF/C ¢ 47 mm; cat n® 1822047);
- Sistema de filtragao por vacuo com trompa de agua;
- Filtros de fibra de vidro (Whatman GF/C ¢ 47 mm; cat n® 1822047);
- Cuvete de quartzo.
Reagentes:

- Solugédo de acido sulfamico 0.05 M: dissolver 4.8545 g do reagente em 1 | de agua

destilada;

- Solugéo padrao de nitrato (N-NO3) 100 mg/l: dissolver 0.7218 g de KNO; anidro,
seco a 105 °C durante 24 h (deve ficar bem seco para se obter uma concentragao correcta),

em 1 | de 4gua destilada;

- Solugdo padrao de nitrato (N-NO3’) 50 mg/I: diluir a solu¢do padrao de nitrato 100

mg/l de forma a obter esta concentragao.
Procedimento

Para o tragcado da curva de calibragao preparar a partir da solugao padrao de N-NOj’
de 50 mgl/l, 8 solugbes padrdao com as seguintes concentragdes de N-NO3 : 0 mg/l; 2 mg/l; 4

mg/l; 5 mg/l; 6 mg/l; 8 mg/l; 10 mg/l; 13 mgl/l.

Adicionar 1 ml de solugdo padrdo 50 mg/l a 4 ml de amostra previamente filtrada.
Desta forma dilui-se a matéria organica e aumenta-se a leitura da absorvancia, diminuindo a

interferéncia da matéria organica.

Preparar um ensaio apenas com padrao 50 mg/l: adicionar 1 ml de padrédo a 4 ml de

agua destilada. Este valor € utilizado para subtrair a leitura das amostras.

Diluir a amostra bem como as solugdes padrao com a solugdo de acido sulfamico 0.5
M, na proporcao de 1:1, isto é, para uma porcdo de 5 ml de amostra ou de uma porgcao

diluida com agua destilada adicionar 5 ml de acido sulfamico.
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Preparar um ensaio branco: adicionar 5 ml de agua destilada a 5 ml de acido

sulfamico.

Ler a absorvancia a 220 nm e a 275 nm. O zero de absorvancia no

espectrofotometro é feito aos dois comprimentos de onda, utilizando cuvetes de quartzo.

Com os valores da absorvancia lida a 220 nm para as solugdes padrao, construir a
curva calibragcado (a correcgdo a 275 nm nao é necessaria para os padrées uma vez que

estes nao contém natéria organica).

Para as amostras, subtrair duas vezes a absorvancia lida a 275 nm da absorvancia
lida a 220 nm, para se obter a absorvancia do ido nitrato. Se o valor da correcgao for

superior a 10 % da leitura a 220 nm, este método n&o devera ser usado.

A absorvancia usada para calcular a concentracao de nitrato é calculada da seguinte forma:
Abs = (Aamostra-Ppadrao)220nm — 2 X Aamostra,275nm (eq.A.6)
Abs: absorvancia total da amostra, em UA;

Aamostra, 220 nm: l€itura de absorvancia da amostra a 220 nm, em UA;

Apadrao, 220 nm: leitura de absorvancia do padrdo a 220 nm, em UA,;

Aamostra, 275 nm: l€itura de absorvancia da amostra a 275 nm, em UA;
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7. DETERMINAGAO DE NITRITO - SM4500 NO, B (APHA, 1989)

Material:
- Balanca analitica;
- Estufa a 105 °C;
- Espectofotémetro de UV/VIS (Unicam Hélios — type: hélios gamma);
- Sistema de filtragdo por vacuo com trompa de agua;
- Filtros de fibra de vidro (Whatman GF/C ¢ 47 mm; cat n® 1822047);
- Cuvete de vidro.
Reagentes

- Reagente de Sulfanilamida: adicionar 300 ml de agua destilada a um baldo de 500
ml. Numa hote adicionar lentamente 50 ml de HCL concentrado. Dissolver 5 g de

sulfanilamida e perfazer o volume com agua;

- Solugado de N-(1-naftil)-etilenodiamina dihidrocloro: dissolver 500 mg do reagente
em 500 ml de agua destilada. Guardar no escuro. Apds um més, observa-se o

desenvolvimento de uma cor castanha sendo necessario preparar reagente fresco;

- Solugdo padrao de nitrito (N-NOy’) 50 mg/l: dissolver 0.24630 g de NaNO, anidro

seco a 105 °C durante uma 1 h em 1 | de agua destilada;

- Solugdo padrao de nitrito (N-NO,) intermédia 0.50 mg/I: diluir 10 ml de solugao

padrao de nitrito a 1 | com agua destilada.
Procedimento

Para o tragado da curva de calibragao preparar, a partir da solugao intermédia de
nitrito, 6 solugbes padrao com as seguintes concentragdes de N-NO;, : 0.00 mg/l; 0.05 mg/l;
0.10 mg/l; 0.15 mg/l; 0.20 mg/l; 0.25 mg/l.

Utilizar uma porcdo de 5 ml de amostra, previamente filtrada e adicionar 100 ul de

solucdo de sulfanilamida. Agitar e deixar reagir durante 2 min.
Adicionar 100 ul de N-(1-naftil)-etilenodiamina dihidrocloro e agitar.
Deixar reagir durante 10 min.
Preparar um branco de igual modo.
Ler a absorvancia a 543 nm.

Construir a curva de calibragdo com os padrdes.
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8. DETERMINAGAO DE POLIMEROS DE RESERVA PHB (POLI-3-HIDROXIBUTIRATO) E
PHV (POLI-3-HIDROXIVALERATO ) EM BIOMASSA SUSPENSA E ADERIDA.

Material e reagentes:
- Cromatografo gasoso Chrompack CP9001;

- Bloco de aquecimento de liga de aluminio, com 45 mm a 50 mm de altura e com
aberturas de tamanho suficiente para se ajustarem aos tubos de digestao., capaz de operar
a 100° C + 2°C.

- Microbalanca Mettler Toledo Ag 245 (max. 210 g, d 0,01 mg);
- Centrifuga Heraueus — Megafure 1.0R Sepatech.
- Estufa entre 50 °C e 60 °C;

- Tubos de digestdo em borossilicato 16 mm x 100 mm com rolhas roscadas
revestidas a Teflon (tipo CQO);

- Seringa de GC de 1ul — Hamilton 7001 N;
- Vialsde GC 1.5 mlou 2.0 ml;
- Tubos de fundo cénico de 45 ml em PP (tipo Greiner);

- Frascos de vidro de 10 ml, rolhas de butil cinzentas e capsulas de aluminio

adequadas aos frascos (20 mm);
- Seringas descartaveis de 1 ml e de 2 mi;

- Filtros tipo acrodisc resistentes a solventes organicos (Gelman, GHP Acrodisc de
13 mm e porosidade de 0.2 um, PN 4554T);

- Padrao de PHB e PHV (copolymer of (R)-3-Hydroxybutyric acid and (R)-3-
Hidroxyvaleric acid (7:3), Fluka, ref.27819);

- Solugéo de padrao interno de acido benzoéico em diclorometano (1 mg/ml);
- Mistura de 1-propanol:HCI 75:25 (v:v);
- Solugéo de formaldeido 2% (v/v).

Procedimento:

Preparagéao das solugées padrao para o tracadp da curva de calibragéo:

Numa microbalanga pesar o padrdao de PHB/PHV para frascos de 10 ml. Os padrbes
devem estar na gama de 0.5 mg a 2.5 mg de polimero (com intervalos de =0.25 mg).

Efectuar o passo de digestao e extracgao juntamente com as amostras.
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Preparagcéao das amostras de biomassa em suspensao:

Colocar uma amostra de biomassa em suspensao (50 ml) em dois tubos de fundo
conico de 45 ml. Adicionar 15 ml de solucédo de formaldeido 2% (v/v) a cada tubo.
Centrifugar os tubos a 4000 rpm durante 15 min. Com um pipeta, retirar a solu¢ao limpida
sobrenadante e verter o pellet para um dos tubos, de forma a ficar apenas com um tubo por
amostra. Centrifigar novamente a 4000 rpm durante 15 min. Retirar o sobrenadante e
colocar o tubo na estufa a 60 °C durante 48 h para secagem total do pellet de biomassa.

Retirar da estufa e colocar no excicador.
Preparacao das amostras de biofilme:

Retirar 4 pecas de suporte e colocar num tubo de fundo cénico de 45 ml. Adicionar
um volume suficiente de solugdo de formaldeido 2% (v/v) para cobrir as pegas (30 ml).

Agitar vigorasamente no agitador vortex.

Centrifugar os tubos com as pecas a 4000 rpm durante 15 min para que libertem a
maior quantidade possivel de biomassa. Com uma espatula, remover toda a biomassa
aderida nas pecas de suporte, e recolher para o tubo original. Retirar as pecas dos tubos e
centrifugar novamente a 4000 rpm. Rejeitar a fase liquida ficando apenas o pellet no fundo
do tubo. Secar os tubos numa estufa a 60 °C durante 48 h até que o pellet de biomassa

seque totalmente.

Notas:

Durante a pesagem do padréo deve ter-se especial atengéo a atracgao electrostatica que pode levar a

perda de produto;

O volume de amostra e 0 nimero de pegas indicado tem como referéncia as seguintes caracteristicas
da biomassa em suspensao: SSV = 500 mg/l e biomassa aderida por suporte = 15 mg. Este volume deve ser
ajustado de acordo com as caracteristicas das amostras. Para amostras com baixo contetido de PHB deve

aumentar-se a quantidade de biomassa a analisar, deste modo obtém-se resultados mais precisos.

O formaldeido cessa a actividade bioldgica, evitando assim a possivel degradacdo do PHB durante o

processamento das amostras.

Reaccao de esterificagao:

Pesar a biomassa seca e colocar em tubos de digestdo. Colocar também os padrdes
previamente pesados em tubos de digestdo e providenciar um ensaio em branco com um

tubo de digestao vazio.

:'if- O Xvii




APENDICE A

Proceder a adicdo dos reagentes: numa hotte, adicionar aos tubos de digestao
contendo as amostra (biomassa, padrées e um tubo vazio para o ensaio em branco) 1.5 ml
de padréo interno de acido benzdico em diclorometano (1 mg/ml) e 1.5 ml de solugéo de 1-
propanol:HCI (75:25 v/v).

Fechar os tubos com as rolhas apropriadas tendo o cuidado de verificar se estas se

encontram em bom estado.

Agitar vigorosamente (vortex) para favorecer o contacto inicial dos reagentes com a

biomassa ou os padrdes.
Colocar os tubos no digestor a 100 °C e deixar digerir durante 3.5 h.

Retirar os tubos do digestor e arrefecer a temperatura ambiente.

Notas:
Preparar as amostras numa hotte. Evitar a exposigao ao solvente, o diclorometano € toxico.

O solvente contendo o padréo interno € estavel durante pelo menos 2.5 anos, desde que vedado

convenientemente uma vez que pode evaporar. A mistura de 1-propanol:HCI deve ser preparada regularmente.
N&o agitar os tubos antes de estes estarem bem fechados.

E de vital importancia utilizar o n-propanol e NAO o isopropanol, pois o isopropanol ira impedir a

reaccdo de esterificagdo, reduzindo significativamente os rendimentos e produzindo resultados errados.

Extracgao:

Verter o contelido dos tubos de digestao ja frios para frascos de vidro de 10 ml.
Lavar os tubos com 2 ml de agua ultrapura, agitar e verter para dentro dos frascos. Selar os
frascos com rolha em butil cinzenta e capsula de aluminio. Agitar vigorosamente (~1 min no
vortex), assegurando assim que as duas fases entram completamente em contacto e

optimizando a extracgao.

Colocar os frascos invertidos num suporte durante 20 min para permitir a separagao

das fases. A fase desejada é a mais pesada, a que contém o éster.

Com uma seringa de 1 ml retirar cuidadosamente a fase inferior, de forma a evitar a

mistura das fases. Os residuos celulares localizam-se na interface das duas fases.

Transferir a fase organica para vials de GC de 1.5 ml e adicionar Na,SO, para

assegurar a desidratacao total da fase organica;

.
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Agitar os vials no vortex e guardar a 0 °C.

Notas:

O NaySO, adicionado a fase organica forma um precipitado branco, ap6s reacgdo com a agua,

depositando-se no fundo do frasco sob a forma de uma “pedra branca”;

As amostras guardadas no congelador podem eventualmente formar dgua. Para garantir que a amostra

injectada no GC nao contém agua, deve-se filtrar apenas as amostras que vao ser analisadas no proprio dia.

Analise das amostras por cromatografia gasosa:

Injectar as amostras em cromatégrafo gasoso com as seguintes condicdes:
Coluna: Tecnokroma TR-WAX (eq.CP-SIL 52 CB) 30m x 0.32 mm x 0.25 ym;
Volume injectado: 1 ul (injector split/splitless);

Temperatura do injector: 220 °C;

Temperatura do detector (FID): 250 °C ;

Perfil de temperaturas: 0 min — 2 min a 50 °C; 2 min — 12 min até 225 °C (15
°C/min) ; 12 min — 17 min a 225 °C.

Caudal de ar: 250 ml/min;
Caudal de hidrogénio: 30 ml/min;
Caudal de gas de arraste (hélio): 1 ml/min (pressao na coluna 50 KPa);

Caudal de gas de make-up (azoto): 30 ml/min;

Notas:

O uso de um padrao interno nas analises em GC aumenta a precisdo do método, pois elimina os

eventuais erros de manuseamento das amostras;

Né&o introduzir 4gua na coluna de GC, a agua degrada este tipo de coluna. Assegure-se que sé injecta a

fase organica na coluna. Para secar a fase organica adiciona-se Na,SO; até formar “pedra branca”.

Para eliminar eventuais interferéncias de factores externos é aconselhavel analisar sempre um padrdo

de PHB e um ensaio em branco em conjunto com as amostras.
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Regularmente deve ser efectuada a limpeza da coluna. Para isso é programada uma rampa de
temperatura, de modo a subir lentamente de temperatura até & temperatura maxima permitida pela coluna
(rampa de 0.3 °C/min até 230 °C).

Analise dos resultados:

A identificagdo dos picos é feita a partir dos tempos de retencdo dos padrbes
respectivos. As areas dos compostos a analisar sado corrigidas pelas areas obtidas nos

brancos, nos correspondentes tempos de retencgao.

A calibracdo do método ¢é efectuada correlacionando a razao entre a area do pico do
ester hidroxialkil (PHB ou PHV) e a area do pico do ester benzil (padrao interno) com a
massa de polimero (PHB e PHV) correspondente. Deve-se ter em conta que o padrédo
utilizado é uma mistura de PHB e PHV na raz&o 7:3. Logo, um padrdo de massa 1.03 mg
tem 0.31 mg de PHV e 0.72 mg de PHB. A figura A.1 apresenta um cromatograma de uma

amostra de biomassa suspensa.
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Figura A.1 — Cromatograma obtido para analise de PHB e de PHV numa amostra de biomassa suspensa.
Andlise efectuada em cromatografia gasosa com detector FID, injector split/splitless e com coluna Tecnokroma
TR-WAX de 30 m - 0.32 mm - 0.25 pym. Caudal de ar: 250 ml/min; hidrogénio: 30 ml/min; gas de arraste (hélio): 1
ml/min (pressdo na coluna: 50 kPa); gas make—up (azoto): 30 ml/min; temperatura do injector: 220 °C;
temperatura do detector: 250 °C; perfil de temperaturas do forno da coluna: 2 min a 50 °C; 15 °C/min até 225 °C

em 10 min; 5 min a 225 °C (tempo total de analise: 17min). PI: acido benzdico.
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APENDICE B

MONITORIZAGAO DO REACTOR EM ENSAIOS DE ALIMENTAGAO CONTINUA

Nas figuras B.1, B.2 e B.3 apresentam-se os perfis de concentragado de oxigénio, pH,
amonio, nitrato e nitrito obtidos ao longo de um ciclo, em diferentes condi¢cdes de

arejamento.

> O XXi



o
E 6.0
)
(@) 4.5
.
(o}
3.0 i
1.5 1 .
0.0
20,0
—~ 16,0 -
—— * I ! i I I I ! I : |
g 120 I I i i I I I : I :
=z _ |
D 8,0
4,0
0,0 - 43—t
0 20 40 60 80 100 120 140 160 180 200 220 240 260 280 300 320
t/ min

Figura B.1 — Perfis de concentragdo de oxigénio ( —><— ), pH ( —o— ) ,aménio ( —8— )  nitrito ( —®— ) e nitrato ( —& ) no reactor em regime de alimentagao

continua, com X t4=20 min e X =260 min.
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Figura B.2 — Perfis de concentragdo de oxigénio ( —x— ), pH (—©— ) ,amoénio (—l— ) , nitrito ( —®— ) e nitrato ( —A— ) no reactor em regime de alimentagéo

continua, com X t4=50 min e X =210 min.
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Figura B.3 — Perfis de concentragdo de oxigénio (—<— ), pH (—o— ) ,aménio( —M) ,nitrito ( —®— ) e nitrato ( —A— ) no reactor em regime de alimentacao

continua, com X t4=160 min e X =150 min.






