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RESUMO

O processo de tratamento de aguas residudrias por lodo ativado em reator
batelada sequencial (RBS) apresenta vérias vantagens: grande flexibilidade de
operacao; € apropriado para tratar efiuentes com variagéo de carga hidraulica
organica e apresenta excelente razdo custo/beneficio, razées pelas quais o

interesse por sua utilizacdo tem aumentado nos ditimos anos.

No presente trabalho estudou-se o tratamento de &guas residudrias
sintéticas por lodo ativado em reator RBS, com longo tempo de aeracgdo, apds
completado o volume final do reator. Observou-se que houve aumento da
concentracdo de sodlidos suspensos na fase de alimentag@o do reator e
diminuicdo na fase aerada sem alimentagdo (25 a 45 horas). Em vérios
experimentos a concentrag@o final de solidos foi menor que a inicial, porém,
como ¢ volume final foi o dobro do inicial , a massa final de sélidos sempre foi
maior que a iricial. Em dois pares de experimentos foi necessario descartar
sélidos antes de iniciar novo experimento. Houve casos em que a concentracdo
da Demanda Quimica de Oxigénio (DQO) aumentou no final da etapa aerada
sem alimentacéo, provavelmente como consequéncia de ter ocorrido respiracao

endogena e autdlise celular.

Foram utilizadas trés concentragdes de alimentagdo de DQO (2464 67
3365,379 e 5245456 mg/l) e a concentragdo final de sdlidos SUSPENsOoSs,
concentragéo final de DQO, pH e indice volumétrico de lodo (tVL} variaram de
808,70 a 3478.72; 117,31 a 833,33 mg/l; 62 a 7.8 e 15,83 a 70,27 g/mi
respectivamente. A taxa especifica de crescimento celular na fase de alimentacéo
apresentou valores altos e uma grande variacéo (0,095 a 0,392 h"), devido ac

fato de gue nesta fase a fragdo mais biodegradével do substrato foi consumida

vii



rapidamente. A constante de velocidade de reducdo de DQO também apresentou
valores altos na fase de alimentagéo (0,17 a 4,94 h™"), como consequéncia da alta
velocidade de consumo de substrato e o medeio proposto de primeira ordem néo

ter apresentado bom ajuste.

Na fase aerada sem alimentacgéo, a constante de velocidade de redugdo de
DQO variou de 0,003 a 0,148 h' e o coeficiente de morte celular de 0,003 a
0,062 h”', sendo a maior eficidncia de reducio de DQO obtida de 93,52 % com
vazéao de alimentacgo de 264 mith, concentragdo de alimentacée de DQO de
3365,379 mgfi em 50 horas de tratamento.
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SUMMARY

The use of activated sludge in sequential batch reactors (SBR's) for
wastewater treatment has been a subject of growing interest in the last few years
due to the advantages it shows over other currently employed processes. it is only
suitable for treating streams with variations in both the flow rate and organic foad,
and also presents a high operation flexibility as well as an excellent costlefficiency

ratio.

In the present work activated sludge in SBR’s was employed to study
synthetic wastewater treatment with long aeration time, typically 25 o 45 hours,
after reactor feeding. It was observed an increase in the suspended solids
concentration at the end of the aerated feed stage, accompanied by its decrease
during the aeration stage without feed. In many experiments the final
concentration of suspended solids was lower than that measured at the beginning
but, as the final volume was twice the initial one, the final mass of suspended
solids was always higher. Moreover, in four experiments, it was necessary o
discharge the excess of activated siudge before starting a new set of experiments.
Also, In some cases, there was an increase in the chemical oxygen demand
(COD) tevels at the end of the aeration stage, probably due to gndogenous

respiration and celfular autolysis,

For three different COD lavels of feeding (2,464.67, 3,365.379 and
5,245,456 mgll), the final concentration of suspended solids, final COD level, pH
and sludge volume index (SVI) varied between 808.70 and 3,.478.72 mgfl, 117.31
and 833.33 mg/i, 6.2 and 7.8, and 15.63 and 70.27 g/mi, respectively. The specific
growth rate in the feed stage showed high values as well as a large variation
(0.095 to 0.392 h™) due to the fact that, in this stage, the most biodegradable
substrate fractions were quickly consumed. Similarily, high valuss for the COD
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reduction rate constant in the feed step {0.17 to 494 ') were observed, as a
consequence of rapid substrate consumption and the fact that the first order
mathematical model, chosen previously to describe the process, did not prove to

be suitable.

in the aeration stage without feed, the COD reduction rate constant varied
between 0.003 and 0.062 h', while the cellular decay constant was in the range of
0.003 to 0.062 h'. The highest efficiency value for the COD reduction (93.52%)
was observed for a flow rate of 400mi/h and a COD of 3,365.739 mg/ after 80

hours of treatment.



Caphwslo 1 - Introdugio

1. INTRODUGCAQ

De acordo com METCALF & EDDY (1991), do ano de 1900 até o inicio dos
anos 70, os objetivos do tratamento das aguas residuarias, principalmente nos
EUA, foram remoc8o de materiais flolaveis e sedimentaveis: fratamento de

material organico biodegradavel e eliminacao de organismos patogenicos.

De 1570 a 1980, os objetivos do ftratamento foram primordiaimente
relacionados aos aspecios estéticos e ambientais. Portanto, houve um
crescimento de uma consciéncia ambiental da populagao e a percepcdo de que
os recursos hidricos tem um valor econdmico de primeiro planc nas sociedades
industrializadas. Dessa maneira, essa década foi marcada por grandes esforgos

para o controle da poluico das aguas.

Apenas recentemente o homem conscientizou-se de forma plena dos danos,
as vezes irreversiveis, gue algumas de suas atividades industriais podem causar

a0 meio ambiente.

No Brasil, & gquestBo do meic ambiente & hoje uma das prioridades
reconhecidas & afirmadas, gragas a uma tomada de consciéncia por parte do
governa, dos meios cientificos e da sociedade em geral, sensibilizados, como

toda a opinido mundial, por esses problemas.

Os rios possuem a capacidade de promover a sua autodepuracio através
. da estabiliza¢do da matéria organica contida nos despejos langados a eles, que
ocorre através da acdo de microrganismos que oxidam os compostos organicos.
Em rios poluidos, ha uma deficiéncia de oxigénio gue causa a destruicdo da vida
aquatica e impossibilita o uso direto ou indirete dessas aguas. Assim, &
importante fazer-se o0 tratamenio de gualguer tipo de esgoto antes que seja

langado em corpos d'agua receptores (YAMASSAKI, 1996).
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Varios 580 oS tratamentos que podem ser aplicados para sanar o problema
da poluicao do meio ambiente. A escolha do sistema de tratamento adeguado da-
se pelo conhecimento do residuo a ser tratado. De um modo geral, a escotha do

tratamento depende |

- das caracteristicas das guas residuarias, pois deve-se considerar a farma
do poluente (solidos suspensos, coloidais ou dissolvidos), a biodegradabilidade e

a toxicidade dos componentes orgénicos & iNorganicos;

- da qualidade necessaria do efluente, pois deve-se considerar os limites

impostos pela legislagao quanto aos padrbes de emissao do efluente tratado s,

- dos custos e da disponibilidade da area para qualquer sventual problema.
A andlise detathada do custo/oeneficio deve ser feita antes da selecdo do projeto

final.

Muitas vezes faz-se necessario aplicar mais de um tipo de tratamento para
um efiuente liquido. Os tratamentos encontrados sao fisicos, quimicos, fisico-

guimicos e biologicos.

Os processos bioldgicos tem como objetivo principat a decomposic&o elou
estabilizacdo de materiais organicos gue causam reducao do teor de oxigénio
dissolvido na aguas fluviais. Existem varios sistemas de tratamento biol6gico:
lagoas de estabilizagao, filtros biolagicos, aeracao extendida, lodo ativado e suas

modificagbes.

O sistema de lodo ativado por batelada & uma tecnologia que vem
ganhando espago na solucio de problemas ambientais, apoiada na sua grande
facilidade e flexibilidade operacionai e excelente relagdo custo/eficiéncia. Este
tratamento consta de 4 etapas distintas que sao0: enchimento do reator, fase de
reagdo, sedimentagao do lodo, descarte do sobrenadante tratado e excesso de
iodo. Nas fases estacionarias € de declinio, & microrganismo consome suas
reservas protoplasmaticas, sendo este processo conhecido oMo metabolismo

endogeno e a estas duas fases denomina-se fase endogena.
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2. OBJETIVO E JUSTIFICATIVA

As aguas residudrias contém grande quantidade de diferentes substancias
gue s&o degradadas pela microflora nos processos de lodo ativado, com maior ou
menor velocidade, em fungdo da bicdegradabilidade de cada substancia. As mais
bicdegradaveis s&0 degradadas com maior velocidade e, a medida que tornam-
se escassas no liquido, restando maior proporg@o das substaéncias de menor
biodegradabilidade, os parametros cinéticos como constante de velocidade de
remocao de Demanda Quimica de Oxigénio (DQO) (K) e coeficiente de morie (K)
alteram-se. Desta forma, para projetar com seguranca sistemas de tratamenio de
lodo ativado, sejam reatores continuos ou balelada seguencial, toma-se
necessario determinar a variagao destes parametros com o tempo de residéncia
ou de reacdo, gue guardam uma relagdo com o estado fisioidgico do lodo e
gualidade do subsirato. O processo de lodo ativado tem uma olima eficiéncia de
remocao da matéria organica, pouca susceplibilidade a mudangas de

temperatura, auséncia de mau cheiro e insetos & menor investimento inicial.

Este trabalho teve como objetivo estudar a cinética da fase de respiragdo
endogena dos microrganismos no tratamento de agua residuaria sintética por
processo de iodo ativade em reator de batelada sequencial (RBS), bem como

determinar parametros cinéticos do processo.
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3. REVISAQ BIBLIOGRAFICA
3.1 Lodo Ativado

O processo de lodo ativade original era do tipo fill-and-draw, reactor tipo
batelada, com fluxo intermitente. Este processo foi desenvolvido na inglaterra em
1914 por Arden e Lockett e foi chamado assim por envolver a producdo de uma
massa ativa de microrganismos capaz de estabilizar aerobicamente um residuo
(METCALF & EDDY, 1991). O sistema de fiuxo continuo foi gdasenveolvido
substituindo © sistema fill-and-draw, devido as dificuldades operacionais,
principaimente com relaco ao enchimento, que surgiram na época. Contudo,
observou-se que o sistema em batelada proporcionava um meihor grau de
tratamento que o sistema de fluxo continuo e por esse motivo houve o primeiro
ressurgimento do sistema em batelada nos FUA na década de 50 com os
pesquisadores Hoover e Porges do Eastern Regional Research Laboratory. Este
ressurgimento teve pouca duragdio e estava direcionado principalmente para
experiéncias de campo em inddstria de laticinio e ndo em estudos do proprio
procasso, Somente apés 1960, no segundo ressurgimento, que um projeto mais
racional foi desenvolvido (METCALF & EDDY, 1991 IRVINE & BRUSH, 1979
BRENNER et al., 1992).

Um exame microscépico do lode revela que ele € formado por uma
populacdo heterogénea de microrganismos, que muda continuamente de acordo
com a variagao na composicdo da agua residudria e condicbes ambientais. Os
microrganismos presentes no lodo s80 bactérias unicelulares, fungos, algas,
protozodrios e rotiferos (RAMALHO, 1983). As bactérias sao possivelments os
mais importantes, e sfo do tipo Pseudomonas, Zooglora, Schromobacter,
Flavobacterium, Nocardia, Bdellovibrio, Mycobacterium, e duas bactérias
nitrificantes, Mifrosomonas e Nifrobacter. Podem também estar presentes as

formas filamentosas como Sphaerotilus, Begyiatoa, Thiothnix, Lecicothrize e
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Geotrichum. Os protozoérios e os rotiferos atuam como polidores do efluente os
primeiros consomem bactérias dispersas que nao flocularam, enquanto que os
rotiferos consomem pequenos flocos bioldgicos de particulas que ndoc se
sedimentam (METCALF & EDDY, 1991: BRAILE & CAVALCANTI, 187%;
KUCNEROWICZ & VERSTRAETE, 1982).

A sedimentacéo do lodo é funcéo da fracdo de microrganismos filamentosos
presentes rno mesmo. A presenca de uma pequena fragdo destes no lodo resulia
em boa sedimentagéio, enquanto que na auséncia de filamentosos, o lodo
apresenta alla velocidade de sedimentacdo e pouca clarificagdo acima da
interface do lodo. Por outro tado, quando a fracdo destes é alta, a velocidade de
sedimentacdo & pequena e o lodo fica pouco compacto, fato que é conhecido
como “bulking” (SHEINTUCH, 1991). Segundo IRVINE e BUSH (1979) a
quantidade de organismos filamentosos pode ser controlada pela condican

anoxica durante o periodo de enchimento do reator,

O processo de lodo ativado pode ser operado de forma convencional (plug-
flow), mistura completa, com oxigénio puro, com aeracdc escalonada, em reator
batelada sequencial e entre outras formas. A maioria destas formas de
tratamento por lodo ativado podem apresentar digestao aerdbia ou anaerébia.

A figura 3.1 mostra um fluxograma basico da operagéo do processo de lodo
ativado. O residuc organico € introduzido no reator onde uma cultura de
microrganismos ¢ mantida em suspernséo, ocorrendo a oxidacdo de matéria
organica, sintese de novas células e respiragdo endégena. Essa mistura da
suspens@o com a cultura de bactérias é chamada de mistura liquida. As

esteguiometrias dessas reaces s&o:
Oxidacéo e Sintese:

COHNS + 0; + nuirientes— % _, GO, + NH; + CsH/NO, + oufros produtos
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Respiragéo Endogena:
CsH/NO; (biomassa) + 50, 2, 50, + 2H,0 + NH, + energia

sendo COHNS a matéria organica e CsH,NO, novas células {biomassa) (KIM e
HAQ, 1990; BHARGAVA e DATAR, 1984: METCALF e EDDY, 1891).

|

Alluente \ l I Efluenie tratado >

Reator

Tangue de
sedimentacin

- Descarte do lodo >

FIGURA 3. 1: Reator Continuo com reciclo celuiar ({C8TR)

Quanto & condicdo aerdbia no reator em lode ativado, pode ser obtida pelo
uso de difusores de ar oy através de uma aeracdo mecanica, que também
Servem para manter a mistura liquida em um regime completamente misturado.
Apbs um tempo de retencdo, a mistura de células novas e velhas vai para o
tanque de sedimentacdo onde as células sao separadas da agua residudria
tratada. Uma parte das células sedimentadas & reciclada para manter a
concentrac@o desejada de microrganismos no reator, @ uma outra porcao &
descartada (METCALF & EDDY, 1991).

Para o0 tratamento funcionar a contento é necessaric que ocorra a
adaptacdo da comunidade microbiana. Mesmo apos alguns meses de operacdo
esta comunidade pode ndo alcancar uma adaptacéo completa {(KLICNERAWICZ
& VERSTRAETE, 1983); os problemas que surgem sao principalmente de
variagbes na vazéo de alimentagéo e concentragdo de poluentes que ocorre com
frequéncia em pequenas plantas de tratamento (MATSCHE & MOSER, 1 983).
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A proliferacdo de uma determinada populacie de microrganismos no
pracesso de fodo ativado depende das concentracbes de substrato, oxigénio
dissolvido e do aumenio da taxa de decaimento, que cresce a partir do inicio da
respiracéo endogena (SHEINTUCH, 1991).

As configuracdes dos reatores e suas geometrias tem grande influéncia na
eficacia do tratamento. O arranjo de reatores CSTR em série, para residuos nao
inibidores, é mais eficiente que 08 CSTR arranjados em paralelo, com relacéo g
reducdo da DQO do efluente, detergente residual e as Caracteristicas do lodo
(JOBBAGY et al, 1994). Estudos simulados sugeriram que existem vantagens
nos CSTR organizados em série, até mesmo no caso de subsiratos pobres oy
inibidores (SANTIAGO & GRADY, 1980, citado por JOBBAGY et al., 1994),
contudo concentraces tdxicas ndo podem ocorrer no inicio do fratamento, ou
seja, no primeiro reator de uma série. Reatores em série podem também
promover uma estrutura de floco mais favoravel que nos sistemas de CSTR
simples ¢ em paralelo, por promogao de crescimento de MICrorganismos nao-
filamentosos (TONLINSON & CHAMBERS, 1978, citado por JOBBAGY et al.,
1994).

Um problema concernente ao processo de lodo ativado, é a grande
producéo de lodo nas plantas de tratamento de aguas residugrias. Uma das
solugbes para esse problema é a estabilizacéo do lodo. Tradicionalmente o lodo
€ biologicamente estabilizado pela digestdo aerdbia e anaerdbia, Sob as
condiches de digestio aerdbia, os microrganismos consomem seus préprios
protoplasmas para obter energia para a manutencdo das céiulas (respiracéo
endégena), consequentemente, a fracdsc de carbonaceos do lodo é oxidada
aerobicamente para CQ, e H,0 e os componentes nitfrogenados s30 oxidados
para NH', e nitrato. No caso da digestéo anaerdbia, a matéria orgénica no lodo &
convertida para CH,, CQ,, NH. e scidos graxos de baixo peso molecular. Como

a digest&o aerdbia apresenta alto custo de energia € a digesto anaérobig
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apresenta instabilidade biolodgica e alto custo de capital, uma alternativa
encontrada para estabilizar o lodo foi a digest&o andxica. A digestdo anédxica
ocorre atraves da respiracdo anaertbia do nitrato, que o utiliza como aceptor
terminal de elétron, apresentando semelhanca com a respiragéo endégena da
digestéo aerdbia, que utiliza o oxigénio como aceptor de elétron. Uma extensdo
dessa alternativa seria ainda introduzir o conceito da ciclo andxico-aerobio para
gerar nitrato in situ, 0 que reduz significativamente os custos, comparado com a
gdigestao aerdbia (KIM & HAO, 1990).

No processo de lodo ativado, a qualidade de sedimentacsic do fodo €
determinada por dois indices; o Indice de Densidade do Lodo (IDL) e o indice de
Volume do Lodo (IVL). Quando o IVL é maior que 120 mil/g, ocorre pouca
sedimentacio do lodo, quando esta entre 50 e 80 mi/g, o lodo apresenta uma boa
sedimentabilidade, e quando & menor que 50 mifg tem uma 6tima
sedimentabilidade (GRAY, 1940).

O tempo de residéncia ceiular do lodo ou a idade do lode (6) € um
parametro que afela as caracteristicas e condicdes do lodo ativado dentro do
tanque de aeragao. No processe convencional de lodo ativado, a idade do iodo
esta compreendida entre 2 e 6 dias. Este parémetro € um fator operacional
aplicado ac controle de atividade do lodo, porque tem uma relacdo de
reciprocidade com a taxa de crescimento especifico de biomassa (u). Um baixo
valor desse parametro, indica um lodo com alta taxa de crescimento, e um alto
vajor, indica um lodo com baixa iaxa de crescimento, onde ¢ controle pode ser
feito por descarte do mesmo (GRAY, 1940). BAKER e DOLD (1992) estudaram o
tratamento de aguas residuarias de refinaria de petroleo em reator descontinuo
com concentragao fixa de DQO. O sistema em estado estacionario foi operado
em idades do lodo de 10 ¢ 20 dias. Para obter a idade do iodo de 10 dias, o
volume de liquido retirado do restor, deveria ser 1/10 do volume do reator. O

sistema dinamico foi operado em um ciclo de 24 horas com idades do lodo de 5 e
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20 dias a 20°C, sendo as primeiras horas com alimentacdo e as 12 horas

restantes sem alimentacéo.

O conhecimento do modelo cinético & requisito fundamental para um projeto
adequado, entretanto, ainda persiste na literatura, certa controvérsia concermnente
aos modelos cindticos representativos das reagoes que ocorrem Nos processos
de lodo ativado. O modelo matemaético representativo da cinética do processe &
constituido de duas equagdes diferenciais: uma reiativa ao consumoe de substrato
& outra referente ao crescimento do fodo biologico (SANTANA & RUSSO, 1978):

dS/dt = £,(X,S) (3.1)
dX/dt = £5(X,S) (3.2)

A literatura revela que quanto ao tipo de relacéo funcional para f, e fa, as
primeiras utilizaram modeios de ordem zero ou um, relativamente & concentracao
de substrato. Outra expressdo bastante difundida & a equagdo de Michaslis-
Menten, da interagdo enzima-substrate. Embora o ambiente tipico de um reator
de lodo ativado esteja longe de satisfazer as condigbes ideais do modslo
Michaelis-Menten, inimeros trabalhos experimentais confirmaram sua aplicagio
com otimos resultados, enquanto outros autores acrescentam um termo a
equagio para descrever efou quantificar o decaimento celular (SANTANA &
RUSSO, 1876).

DENNIS e IRVINE (1979), citado por LO e LIAQ (1990) assumem as
cingticas de reacdo no estagio inicial para os primeiros 10 minutos, como uma
reacdo de 1° ordem com respeito a concentracdo de biomassa, e a equagéo

cinética pode entéo ser escrita da seguinte maneira;

dCdt = KCM (3.3)
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sendo;
dC/at - taxa de mudanca da concentracdo de substrato
K - taxa de reacdo
C - concentracio de substrato
M - concentracio de biomassa
t - tempo

Para LO e LIAO (1980) quando considera-se M constante e despreza-se
sua mudanga com relacio a biomassa inicial, adota-se uma relagéo de pseudo 12

ordem com respeito a C:

dCldt = K'C . (3.4)
onde K’ & igual a KM, Rearranjando e integrando:

InC -InCo = K’ (3.5)
onde:

Co -concentracéo inicial de substrato {(LO & LIAO, 1990}

Comparando o processo de fodo ativado com filtro biolégico, o primeiro
oferece inuméras vantagens: melhor eficiéncia de remocéo da matéria organica,
pouca susceptibilidade a mudangas de temperatura, projetos e operacac
baseados em modelos racionais, auséncia de problemas de mau cheiro e insetos
& menor investimento inicial. As desvantagens séo. a estabilizagdo que depende
da sedimentagdo da biomassa, operagdo complicada e custo operacional maior
(CONWAY & ROSS, 1980 citado por HOKKA 1984)

e
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3.2. Reator Batelada Sequenciaf

O sistema RBS para o tratamento de efluertes ndo é uma tecnologia
recente, uma vez que precedeu o uso da tecnologia do processo de lodo ativado
continue convencional. O processo de fodo ativado continuo foi adaptado de um
sistema de carga e descarga operado como um processo em batelada. HOOVER
et al (citado por HADJINICOLAQU, 1989) foram os primeiros a usar um sistema
de carga ¢ descarga para o tratamento de efluentes de uma indUstria de
laticinios. Desde 1976 vérios estudos foram feitos para investigar o uso do
sistema RBS como alternativa ao tratamento de fluxo continuo convencional. Por
conveniéncia, o projeto de um sistema RBS pode simular um sistema de fluxo
continuo e inclusive a cinédtica do processo continuo é adaptada no sistema em
batelada (HADJINICOLAOU, 1989).

O RBS € um sistema de lodo ativado descontinuo que consiste de carga e
descarga, tendo cada reator 4 estagios: enchimento, reacso, sedimentacic e
descarga do efluente. Depois do tratamento o liquide misturado é deixado
sedimentar por um tempo predeterminads e o sobrenadante clarificado é
descarregado do reator (HADJINICOLAQU, 1989: IRVINE et al., 1979 citado por
NAKAZAWA & TANAKA, 1990). Durante os estagios, exceto o enchimento, o
fluxo de aguas residudrias é ou transferido para diferentes tanques, numa
configuracdo de multiplos tanques, ou transferido para o tangue de estocagem,
como & o caso da configuracdo de um sé tanque (IRVINE et al. {(1979), citado por
NAKAZAWA & TANAKA, 1990). E um sistema apropriado para afluentes com
variagfes de carga hidraulica e orgénica, com limitagbes de mao-de-obra
operacional qualificada e de manutencéo (YAMASSAKI, 1996). O RBS tem
funcionamento semelhante ao RBA (Reator Batelada Alimentada), usado em
processos de fermentacéo alcodlica. Para FERRAZ et al {1984), além das etapas
acimas, existe a etapa do Tempo Morto, que consiste do termpo decorrido entre o

11
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fim da etapa de descarga do reator e o inicio da etapa de enchimento do ciclo

operacional subseguente, quando é descartado o excesso de lodo biolagico.

Gs processos de lodo ativado por batelada s&o em muitos casos similares
80 processo por fluxo convencional (plug-fiow), O sistema é constituido de um ou
mais tangues, e & facilmenie ampliado, sende possive! que dois ou majs tanques
possam ser operados em paralelo. O decantador primaric pode ser descartade do
sistema, sendo esta a principal vantagem desta tecnologia, j& que nesse
processso cada tanque pode funcionar tanto como um reator bioldgico como um
clarificador (GORONSKY et al., 1990 citado por OGERA, 1995).

Segundo IRVINE e BUSH (1979), as vantagens do RBS no processo de

lodo ativado séo:
* 0 nitrogénioc e fésforo séo removidos com a DRO:;

« devido ao ciclo de agitacdo, aeracso, sedimentacéo e descarga serem
sxecutados em um Unico reator, a estrutura dos aparatos pode ser simples ou

compacta;
s 0 custo da aeracdo pode ser reduzido:

¢ devido ao répido desenvolvimento da tecnologia eletrdnica, a operagéo
desse sistema pode ser simplificada, empregando {écnica avancada de controle

automatico,

Segundo ARORA et al. (1985) as vantagens do processo em batelada

podem ser;

¢ servem como equalizadores durante o enchimento e podem facilmente
tolerar picos de vazbes e de alteractes da demanda bioguimica de oxigénio, sem

prejudicar a qualidade do efluente;

12
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* COMO a descarga & periodica, o tempo de detencio do sfiuents potie ser

aumentado ateé encontrar caracteristicas desejaveis;

* N30 necessita de recirculacdoc do fodo, pois a mistura liquida esta sempre

no reator;

* O crescimento de organismos filamentosos pode ser faciimente controlado,

variando as estratégias de Gperagdo durante ¢ enchimento e:

* 0 RBS pode ser aperado para alcancar a nitrificacao, denitrificago ou

remogao de fosforo sem adicao de produtos QuImicos.

A sequéncia do processo por batelada é o que define o tipo de regime,
podendo ser o enchimento tanto rapido gquanto gradual. De acordo com
GORONSZY et al. (1990), citado por OGERA (1985), quando o enchimento &
rapido e as reagdes subsequentes, o regime se aproxima ac plug-flow e guando o
enchimento ¢ lento e as reagbes simultaneas, o regime se aproxima do processo

de mistura completa.

O sistema de tanque Gnico é aplicado em situacdes de fluxo nao continuo,
como gcorre em industrias de processamento de alimentos ou em comunidades
rurais. £ um sistema que requer um funcionamento bastante simples, porém a
operacéo de sistemas com mais de um tangue pode ser tanto simples quanto
complexa. As variagdes de fluxo de carga e o grau  do tratamento requerido,
ditardo o controle necessario, O sistema & considerado flexive! n&o sé devido as
simples mudangas nos mecanismos, como também no controle da aeracdo do
sistema (IRVINE & BUSH, 1979).

As vantagens oferecidas pelo processo de LAB comparadas com o processo
continuo, véo desde os custos de implantacéo até a operacfo. Em geral, o
processo por batelada tem vantagens sobre o continuo, no que se refere ap

dimensionamento dos aeradores, isto porgue normalmente um projeic bem

13
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dimensionadoe do processo continuo prevé as vazdes dos horarios de pics, gue
traz dois tipos de inconvenientes: primeiro equipamentos de maior poténcia e,
portanto de maior custo de aquisicdo e de operacdc, e segundo 0 excesso de
aeracao durante o periodo de menor vazéo e de carga organica, prejudicando a
Gualidade do efluente. No processo por batelada, aquelas amplitudes de carga e
de vazdo séc bastante amenizadas, permitindo © dimensionamento dos
equipamentos de aeracdo para demanda mais uniformizada de oxigénio,
reduzindo a poténcia necessaria de equipamento de aeracdo. Conforme o
projeto, ¢ processo de LAB permite a instalacéo de misturadores submersiveis no
reator bioldgico, reduzindo ainda mais o ndmere de aeradores e funcionamento,
quando o cicle coincidir com ¢ perfodo de menor carga e vazdo, Talvez a maior
vantagem do LAB sobre o continuo esteja na operagdo. A automacgdo do
processo € uma facilidade aplicada ao processo de LAB. As operacbes podem
ser programadas e controladas por meio de um microprocessador, que reduz
sensivelmente o emprego da méo-de-obra, trazendo consideravel economia ao

longo do tempo nos custos operacionais (KAMIYAMA, 1988).

O enchimento que ocorre pela adigdo do afluente, pode ser apresentado de
forma estatica, aerada ou misturada, dependendo do objetive do tratamento. O
enchimento estdtico implica num minimc de energia de entrada, e alts
concentragdo de substrato no final da fase. O enchimento misturado resuita na
denitrificagZo se nitratos estdo presentes, com reducao subsequente da demanda
de oxigénio, porém condicles andxica e anaerébia sio requeridas para a
remogao de fosforo. O enchimento aerado se caracteriza por apresentar reacdes
aerdbias no inicio do tratamento, apresentar reduc@o do tempo do ciclo e manter
baixa concentragdo de substrato, a qual é importante se existern constituintes
biodegradaveis e toxicos em altas concentragbes. Se nenhuma reacdo biologica
ocorre durante o enchimento estatico, isto &, separacéo perfeita do substrato
afluente e a biomassa, a concentracdio de substrato no RBS serd maxima no fim

da etapa do enchimento estatico. Quando o enchimento é do tipe misturado, a
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————— T— e

concentracac de substrato, de oxigénio dissolvido e de nitrato variam durante
todo o periodo. Quando a forma do enchimento escolhida é o enchimento aerado,
a taxa de degradacéo de substrato & limitada, ora pela taxa de reacao bioldgica
que é funcéo da concentracdo de biomassa e substraio quando a concentracgo
de oxigénic dissolvido esta acima da concentracado minima, ora quando uma
funcéo da taxa na qual o oxigénio ¢ fornecido pela aeracao. No primeiro caso, o
tamanho do reator se caracteriza por ser pequeno, mas o sistema de aeracan &
grande e a energia de entrada & alta. No segundo caso, requerido um reator
maior, mas o sistema de aeracio € menor e a energia de entrada baixa. Quando
reacGes biologicas sdo limitadas pela taxa de aeracao, concentracées de
oxigénio dissolvido sdo proximas de zero, o que resulta numa maior eficiéncia na
transferéncia de oxigénio. O numero de RBS em paralelo & determinado
principalmente pela vazio, O custo de capital de um sistema RBS do tipo tangue
unico € menor, davido ao fato de aiguns componentes serem requeridos e o
sistema de controle ser simples, entretanto, componentes de controle e gz
capacidade do tanque sdo caros. O sistema de muitiplos tanques ¢ mais comum
para efluente municipal e o sistema continuo, para efluente industrial e para
sistemas onde o enchimento nac permite sobreposicio com sedimentacdo e
descarga (KETCHUM, 1897).

Muitos autores estudaram a eficiéncia do RBS em tratamento de aguas
residudrias por processo de lodo ativado, variando parémetros de operagio
como: vazdo e concentragio de substrato, bem como a configuracdo dos
reatores. O RBS por lodo ativado mostrou excelente resultado na remocaon
biolégica de fosforo, oxidag8o de carbono, nitrificacéc e desnitrificacdo em
tratamento de dguas residudrias domésticas. Para tanto promoveu -se uma
sucesséo de condiches anaercbia, andxica e aerdbia. O afluente mostrou uma
media de DQO de 443 mg/l, nitrogénio total (TKN) e fosforo igual a 71 mglle 7

mg/l respectivamente. No efluente, esses nimeros baixaram consideravelmente
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para menos de 1 mg/l, a concentracdo de fosforo, &€ menos de 12 mgfl, a
concentragao de nitrogénio (BERNARDES & KLAPWIJK, 1998).

A carga DBO-SS do RBS em lodo ativado pode ser definida como mostra a
equagao 3.6 {OOMORI et al., 1989 citado por NAKAZAWA, H. & TANAKA K.
1991)

in 8
carga DBO-88 = — Y | 3.6
S g m Xb (3.6)

onde:
ifm - taxa de descarga do sobrenadante:
e - tempo de aeragio,
n - numero de ciclos por dia;
S - concentracdo de substrato ( DBO);
Xb - concentracéo de biomassa organica e,
O tempo de retengo hidradlica () pode ser calculado por min.

Utilizando lodo ativado em sistema RBS, para pequenas instalacdes de
tratamento, obteve -se excelentes resultados sem necessitar da adicdc de
carbono, sem depender da concentragdo de outros compostos orgénicos e da
temperatura da agua residudria. A estabilidade da operacgéc foi obtids com
apenas um periodo de alimentagdo. As substancias organicas, nitrogénio e
fosforo foram removidos simultaneamente devido a operagio automatizada, como
mostra a Tabela 3.1 (IMURA et al., 1993).

H
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TABELA 3, 1 Concentragfes médias e reducdo de DBO, DQO, nitrogénio total e

fosforo de aguas residugrias tratadas por lodo ativado em RBS.

Concentragéo média (mg/ Reducao (%)
DBQ ...... : o 9?3
DQOw, 9.5 20,0
NT 6,3 814
PT 0,18 96,3
88 7 -

Fonte: IMURA et al., 1993

Num processo de lodo ativado em sistema RBS usado para fratar aguas
residuarias com baixa carga poluidora, foi possivel promover a oxidacdo da
matéria organica, nitrificacéo e desnitrificacdo por uma alternativa de operacéo
aerdbia e andxica, a remocao de solidos suspensos e caracteristicas de
sedimentacdo de lodo. Os melhores resultados foram obtidos num ciclo de 24
horas, com periodo anéxico de 3 horas seguido de um periodo de sedimentacéo
também de 3 horas. A remogéo de DQO; foi de 94 % com concentracao residual
menor que 20 mg/l. A eficiéncia de remocéo de solidos suspensos ¢ a hidrolise
de solidos organicos foi alta. Em ciclo alternado aerébio/anéxico, foi possive]
remover 60% do nitrogénio sem fonte suplementar de carbono a 13°C
(VUORIRANTA et al., 1993),

Para converter um processc de reator anaerdbio de fluxo ascendents em
lodo ativado por batelada, foi necessario muitas adaptagdes antes do inicio do
tratamento. Primeiramente, foi feito um estudo do comportamento da vazéo e
apés esse conhecimento e estabelecide o modo operacional, iniciou-se g
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operacdo. A reducdo de DQO do efluents chegou até 93%, de DBO a 97% e a
quantidade remavida de sélidos sedimentavéis foi total (KAMIYAMA 1989},

Em um estudo de 60 RBS, dois tercos das instalagBes foram usadas para
tratar aguas residugrias municipais e um terco usado para fratar aguas
residuarias de inddstria de processamento de alimentos, leite, destilarias,
petroquimica, curtumes e aterro sanitario. Os parametros de processo foram; taxa
de perda de carga, razdo FIM, concentracdo MLSS, oxigénio requerido, aumento
da demanda de oxigénio, aeracdo proporcional ao fluxo, beneficios do
enchimento anéxico, e finaimente remocéo de nutrientes. Num ciclo de operacao
do RBS, a taxa de aumenioc de oxigénic (OUR) e a razéo F/M mudam
constantemente. Quando a aeracdo € iniciada, apds periodo andxico de
enchimento, a razdo F/IM fica na faixa de 0,8 a 1,0, e a taxa de aumento de
oxigenio {QUR) pode exceder a 125 mgfl.h. No fim do periodo da aeragao a razdo
FiM e OUR ficam aproximadamente igual a zero. Quando a razdo F/M e OUR séo
altas, é o periodo em que subsirato e oxigénio dissolvido estdo em abundancia e
a demanda de oxigénio & praticamente zero. Com refacéo ao fluxo praporcional
de aeracdo, a melhor estratégia fol usar aeracdo minima em fluxos de afluentes
minimos, e aumentar a aeracéo proporcionalmente a baieiac_fa‘ Para a remocéo
de nutrientes, ulilizou-se da fase de enchimento andxica e misturada, tendo no
final da decantacdo, um terco de lodo decantado e dois tercos de efluente
tratado. A eficiéncia de remocéo de DBO de aguas residuarias industriais foi de
até 99,3% para destilarias, para industria de leite foi de 98,4%, para esgotos
municipais foi de 98,4% e o efluente liquido de aterros sanitarios chegou a 98,3%
(NORCROSS, 1992).

Uma planta de tratamento prefabricada de sistema RBS foi usada para
tratamento puramente bioldgico e biolégico com co-precipitante de aguas
residuarias de instituices e PEqUenos comercios que apresentaram alia carga
poluidora. A planta completa projetada para uma popuiacéo de 300 PE.
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(Populacde Equivalente) foi colocada em operacao em 1880, Essa planta foi
construida com egquaiizador, tanque de degradacéo e 6 reatores RBS. O fluxo de
agua residuaria variou de 50 a 200 m/d, onde os padrées de lancamento eram
DBO;, menor que 15mgh. e concentracdo de fésforo menor que 0.8mgfl. As
concentragbes meédias de DBO, do efluente foram de 6 mg/l, para testes com co-
precipitacdo e 8 mg/l para testes sem Co-precipitacdo. O tempo de retengdo
aerobio de sdlidos (TRS) variou de 13 a 19 dias e o tempo de retencao
hidraufico (TRH) de 9,3 a 32 horas. Os sélidos Suspensos no reator variaram de
2270 a 3680 mg/l para tratamentos puramente bioldgicos, e de 2080 a 5210 mg/!
para tratamentos com co-precipitante. As temperaturas médias rios reatores
variaram de 7.4 a 14,3°C. (RUSTEN & ELIASSEN, 1993).

Comparando os resultados de um tratamento de efluente liquido de uma
industria citrica pelo processo de Jodo ativado por bateiada foram obtides
melhores resultados para determinacbes dos coeficientes cinéticos, quande
aplicado oxigénio puro ao invés de ar comprimido. A eficiéncia foi maior e o
coeficiente de morte celular menor, indicando que o decaimento enddgeno &

maior para sistemas com aplicagéo de ar comprimido (DORNELLAS, 19904).

Utilizando RBS para tratamento de aguas residugrias de abatedouro avicols
por processo de lodo ativado, MOREIRA ( 1995) observou que durante a fase de
alimentag@o houve crescimento da biomassa, mas antes do final da fase de
aiimentacdo, a biomassa comegou a decrescer em consequéncia da respiragéo
endégena e autdlise. O afluente utilizado tinha DQO em torno de 1500 mg/! e foi
possivel reduzir esta carga poluidora em 93%, para uma vazéo de alimentagio
de 833 mi/h. O indice volumétrico de lado apresentou vailor de 100 ml/g,

indicando boas caracteristicas de sedimentacéo.

0 lodo de uma planta de tratamento de &guas residuarias municipais
cortendo uma populacdo mista de microrganismos, foi aclimatado a um substrato

contendo compostos complexos com alta concentracdo de sais, sendo alguns
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potencialmente inibidores. Apds esta aclimatac&o, foi feito o tratamento com lodo
ativado em RBS, com dois diferentes periodos; periode de enchimento e periodo
de condicionamento. A concentragdo de sélidos suspensos totais no inicio do
periodo de enchimento ficou em torno de 2000 mg/l, com volume do reator de
0,235 m®, durante os 50 dias de enchimento. O volume passou de 0,235 m* para
1,3m’° e concentracao de solidos suspensos totais para 1500mg/t. O periodo de
condicionamento foi de 40 dias e a média de carga orgénica nesse periodo foi
inferior a esse mesma media no periodo de enchimento, entretarntc a DQO do
substrato aumentou com o tempo, ficando no final em torno de 600 mglt e a DQO
do efiuente variou entre 30 e 80 mg/l (MUNIZ, M. LAVIN, A. G. & DIAZ, M., 1994).

Um tanque de aeracéo de pequena escala de uma planta de fratamento de
aguas residudrias foi convertido em reator batelada sequencial (RBS), com um
volume méaximo de aproximadamen'te 27 m® com o fim de remover
biologicamente fasforo a baixas temperaturas. As vantagens do RBS sio reduzir
a necessidade de controle continuo, como fluxo de entrada e condicbes aerdbias
e anaerobias. A DBO; de entrada variou entre 88 e 185 mg/l e a concentracao de
fosforo entre 3,10 e 9,55 mg/l, obtendo-se efluente com concentracdo meédia de
fosforo de 1,57mg/l (reducédo de 74%) e concentracédo média de DBO, de 23 mg/i,
que corresponde a uma reducdo de 81%. Nas melhores condigBes, as
concentragles de solidos suspensos durante o estudo ficaram em tornc de 36
mg/l, © que contribuiu para os valores finais de fosforo e DBO; de 0,79 e 9
respectivamente. Os sdlidos suspensos, a DBO, e o fésforo remanescentes,
aumentaram para baixas temperaturas. Nio foi posssivel reduzir esse aumento
nem aumentando o tempo de ciclo, nem aumentando o tempo de sedimentacao
de um ciclo (12horas). Um maximo de 20 mgll de solidos suspensos foi
necessario para se obter valores menores que 1 mg/ de fésforo e 15 mg/l de
DBO; (MARKLUND, 8., 1993).
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O processo de lodo ativado em RBS foi utilizado para tratar aguas
residuarias de uma populac8o de 100-1000 pessoas. A qualidade desejada do
efluente foi de 1520:5 mgh de DBQ, sdélidos suspensos e NH.-N,
respectivamente, com remogéo de aproximadamente 95% para cada parametro.
O processo em batelada operou com as stapas de aeragio e sedimentagéo do
ilodo em um mesmo tanque. Nesse processo, produziu-se lodo com boa
propriedade de sedimeniacéo e efluente tratado de aita qualidade (CHAMBERS,
B., 1883).

Aguas residuarias de abatedouros de suinos com alta concentracéa de
nutrientes e carbono foi tratada em dois RBS. Existiam dois diferentes estéagios
de pre-tratamento anaerdbioc com tangues de estabilizacdo de residuos com ciclo
de 6 horas a temperaiura ambiente. O efluente do RBS usado no 1° estagio
mostrou uma otima remoc&o bioldgica de nutrientes. A concentragio de fosforo
soluvel foi reduzida de 30-50mg/l na alimentagdo para menos de 0.5mg/l no
efluente. A remocao de DQO, nitrogénio total (TKN), fosforo total e 88 foram de
5%, 92%, 90% e B4% respectivamente. Com esses resuliados, o tratamento
combinado de tanques anaerdbio e RBS, mostrou-se eficaz em tratamento de
aguas residuarias com alta resisténcia para remogéc de nutrientes e carbono
(SUBRAMANIAM et al., 1894).

No tratamento de aguas residuarias de uma industria de papel em sistema
RBS, o aumento da idade de lodo Jevou a eliminac&o de componentes
hatogenados no efluente, ainda que a DQO do efluente tenha permanecido aita.
Para manter alta remogdo do substrato foi necessério estender a duracio da
aeracdo até que a atividade microbiana fosse minima. A atividade microbiana
permaneceu alta até quando a taxa de respiragdo chegou ao nivel de respiracao
endégena. Alta eficiéncia foi possivel guando bactérias foram adicionadas no
periodo de alimentacdo ou em curtos perfodos de auséncia de subsirato
{FRANTA et al., 1994).
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Comparande a presenca de acido ribonucléico (RNA) nos microrganismaos
de um reator em batelada sequencial com um sistema convencional de fluxo
continuo, observa-se que existe de 3 a 4 vezes mais RNA no primeiro caso.
Devido a taxa de crescimento de microrganismos ser dependente do RNA contido
nas celulas, seu alto contetdo intracelular na cultura do RBS & capaz de
promover uma taxa de consumo de substrato maior que a possivel num sistema
convencional de fluxo continuo (IRVINE, 1985 citado por ARORA et al., 1985).

Efiuente coletado apds sedimentagdo primaria de uma estacAc de
tratamento de esgotos domésticos foi usado para alimentar 3 reatores do tipo
RES em escala piloto, simultaneamente. As bombas de alimentagdo, a duracac
do periodo de decantacéo, os misturadores e os reatores foram controlados por
temporizadores. A aeracdo foi feita por ar comprimide através de difusores de
pedra porosa a uma vazéo de 1l/min por reator e 0s solidos suspensos volateis
nos reatores 1, 2 e 3 foram mantidos em média de 1060, 1480 e 1280mg/l
respectivamente. Durante o enchimento sem aeragéo, as reacdes de fermentacéo
reduziram em 86% a DBOs inicial. A redugdo de DQOwa foi de 74,32, 8489 e
81,57% para os reatores 1, 2 e 3 respectivamente (NG et al., 1993).

Um sistema aerdbio de tratamento consistindo de 3 RBS de 8000 litros cada
reator e operados em serie, foi instalado numa fazenda de suinos. Qs reatores
foram operados em série a temperatura ambiente, com ciclo de 4 horas e um
periodo de reagéo de 3,3 horas. Foram tratados 1400 litros de aguas residugrias
de abatedourc a cada ciclo, com o tempo de residéncia celular de 14 dias. No
Inicio do experimento ndo ocorreu nenhuma nitrificacdo, entretanto observou-se
nitrificac@o na segunda parte do periodo de reaco. O sistema RBS mostrou ser
um método efetivo de tratamento destas dguas residudrias com remocao de DRO
mais de 91% e em geral a concentragéo do efluente menor que 50 mg/t. Os
resultados desse tratamento estdo resumidos na Tabsla 3.2 {(LO, LIAD &
KLEECK, 1990}
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TABELA 3. 2: Tratamento de aguas residuérias de suinos (semana 1 e 2)

Afluente
Efluente Tratado (mg#) Remocéo (%)*
{mgh)
DBOS 640 P55 G R T 5
DQO 2297 1570 1380 1335 32 40 42
NHa N 358 323 320 320 - - -
NO, + NOs-N 0,44 0,39 0,33 0,24 - - -
ST 2680 2336 2156 2102 13 20 22
SV 1590 1310 1162 1089 18 27 32
Ph 8,1 8.8 g1 8,1 - - -
"Baseado na concentracéo do afluente Fonte: LO, LIAQ & KLEECK, 1880

Comparando os custos entre o processo do LAC de fiuxo continuo e o LAB,
uma vez que ambos tem as mesmas eficiéncias guanto ao nivel de tratamento de
esgotos, observou-se que os custos do LAB s&o inferiores aos do LAC, na ordem
de 17%, levando em consideragcdo os custos de obras civis, custos de
equipamernttos e custos de energia elétrica, para um periodo de 20 anos de
operacao. Vale salientar que a escolha criteriosa do tipo de tarifa de energia
eletrica fol fundamental para a diminuicdo dos custos de energia, sendo a tarifa
mais econdmica para o LAC a hora-sazonal azul e para o LAB a tari¥a hora-
sazonal azul ou verde. Essa flexibilidade operacional do LAB é o fator que reduz
no minino 10% os custos em relacdo ao processo do LAC. O processo de LAB
constitui uma alternativa econdmica para o tratamento de esgotos em estacdes
de pequeno, médio e grande porte (MUNIZ, M. LAVIN, A, G. & DIAZ, M. 1992).
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Uma planta piloto com reatores RBS foi operada em ciclos de 24 horas para
tratamento de efluentes de abatedouros de suinos. A unidade de RRBRS foi
satisfatdria para a remogdo de material organico, solidos, nitrogénio, fésforo e
suas combinacOes. A razdo tempo de residéncia hidraulico por idade de lodo foi
controlada na razdo de 3/15, a concentracdo média de DQO do afiuente foi de
3512 mg/i, a remogéo de DQO foi de 97.8%, a remocdo de sdlidos foi de 90% e a
remog@o de fosforo total de 82,6%. Foi observada nitricacao completa, gue
causou empobrecimento na sedimentacio do lodo com remogac de 95% de TKN
e 79% de amdnia. A temperatura variou entre 18 e 22°C, o pH do afluente ficou
entre 7 e 7,5 com ajuste bédsico didrio com NaOH, para compensar as quedas
digrias causadas pela nitrificacdo. A qualidade do efluente foi excelente com SSV
igual a 30 mg/t (HADJINICOLAQU, J., 1989).

Modelos matematicos baseados em parametros cinéticos de um processo
de {odo ativado em RBS foram desenvolvidos por NAKAZAWA & TANAKA {1991),
para explicar as caracteristicas de um processo de tratamento de esgotos
municipais. Esses modelos partiram de um modelo em estado estacionario, com
relagdo global entre concentragbes de biomassa no reator e condigbes
operacionais do processo, e um modelo cinético partindo de comportamentos de
biomassa e substrato no reator. Aplicando esses modelos matematicos a partir de
resultados experimentais com aguas residudrias sintéticas encontraram para um
tempo de aeracdo de 0,50 e solidos suspensos de 2000 mofl, 1483 mgf! de

sélidos suspensos voléteis com tempo de retencio celular de 10,74 dias.

Um sistema RBS foi utilizado para tratamento de aguas residudrias
contendo compostos fendlicos, sendo inoculada uma biomassa que ja tinha sido
adaptada anteriormente durante duas semanas. O sistema foi operado com carga
organica de 0,27 gDQO/gMLSS, concentragio dos componentes fendlicos mais
alta do que & concentracéo prevista para inibicéo do crescimento microbiolégico

e com concentracao de DQO de 7750 mgll. A eficiéncia de remocdo de DQO foi
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de 99%, com concentracio média de DQO do efluente entre 30 e 52 mofl. Um
super dimensionamento do projeto resultou no desenvolvimento de bactérias
filamentosas e empobrecimento das caracteristicas de sedimentagdo do lodo,
porém, esse problema foi eliminade ou controlado ora por infroduclo de um
pequeno perfodo de tempo andxico no enchimento, ora por aumento da carga
orgénica. O sistema foi operado em temperatura ambiente controlada na faixa de
19 & 21°C (BRENNER et al., 1992).

3.3 Respirag¢do Endégena

A respirac@o enddgena, € a fase em que ocorre um metabolismo forcado
dos microrganismos em seu propric protoplasma, devido a baixa concentracéo de
substrato no meio. Durante esta fase ocorre a lise celular, resultando em morte
da mesma (METCALF & EDDY, 1891).

Quando a concentragdo de substrato € pequena ou gquando ndo existe
bastante substrato para sustentar o crescimento dos microrganismos, esses
comecam a se alimentar de suas proprias células, reduzindo a concentragéo de
solidos suspensos volateis na mistura liquida, ou seja, guando a iaxa de
destruicdo de células é maior que a sintese de novas células (RAMALHO, R. S,
1983 ). '

A partir de culturas de Pseudomonas sp marinha em auséncia de nutrigntes,
uma quantidade de 99,9% de células vidveis perderam atividade durante os 25
primeires dias na auséncia de substrato, embora a cultura tivesse 10° células
viaveis por mililitro, por mais de um ano. A taxa de respiracio calculada a partir
da gquantidade de CO, liberado por hora, foi expressa em percentagem de

carbono celular total. A habilidade das bactérias de sobreviver na auséncia de
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substrato esté relacionada com a habilidade de rapidamente se estabelecer uma
baixa taxa de respiragfio enddgena. No inicio da auséncia de substrato, foi
consumidce 0,24% do carbono celular total da cuitura em uma hora, que foi
mantida durante as 12 primeiras horas e entdo caiy rapidamente para 0,06% no
terceiro dia de auséncia de subsirato Depois, a taxa decaiu de uma maneira
gradual e estabilizou-se em 0.002 a 0,007% do vigésimo até o quadragésimo dia
de auséncia de substrato. Estg estabilizacdc na taxa & similar aocs 0,007%
reportado no estudo de culturas de vibrio ANT-300 marinho nas mesmas
condigbes de auséncia de substrato (NOVITSKY & MORITA, 1978, citado por
KURATH & MORITA, 1983).

A interrupgBo da aeracic em reatores foi outro fator que influenciou a taxa
de respiracdo endbgena no crescimento de células e Caracteristicas fisiologicas
de uma populacdo de Candida utilis. A taxa de producdo de biomassa {dX/dt),
decresceu com a falta de aeragéo por um longo tempo, o que resultou num
decrescimo da diferenca entre os valores da taxa de diluicdo (h") e taxa de
crescimento especifica (h). A taxa de respiragcdo endédgena, teve aumento
significativo devido a falta de oxigénio, quande a interrupgéo da aeracio foi de 2
a & horas. Esse fato sugeriu que guando a aeracéo e restabelecida, as células
tentam mudar a taxa de crescimento que estava limitada pelo fornecimento de
energia, aumentando a taxa de degradacio aerdbia dos microrganismos e néo
somente a fonte exdgena de energia (PACA, J. & KUJAN, P 1989).

Introduzindo glicose em suspensdo de leveduras cuja concentracdo de
biomassa variou de 25 2 150 gfi & pH inicial de 5,0 a 8,8, detectou-se mudangas
nas células vidveis nos valores médios de PH, na taxa de respiracéo endogena,
exbgena e na acidificacdo meio. Em todas as densidades de células e com pH
5,0, houve um aumento da taxa de respiracéo endégena nas 6 a 8 primeiras
horas de auséncia de nutrientes. Provavelmente, este aumento foi devido ao

aumento do metabolismo endégeno, dada transicdo das condicBes aerchias para
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anaerobias, com aumentos de temperatura e em meio hipoténice com auséncia
de nutrientes. Com o aumento do pH para 6.8, ndo houve um aumento da
atividade do metabolismo enddgeno, e apds 6 horas de falta de nuirientes,
acorred redugdo da taxa de respiracdo endogena. Esta quedz da taxa de
respiragéo endégena ainda foi observada no terceiro dia em células em

suspensao de aitas densidades e sem nutrientes (PACA, J., 1 984).

incluindo o termo do metabolismo endogeno, o modelo duplo de Monod foi
melhorado usando par@metros apropriados para quantidade de substrato
fimitante, condigBo em que as bactérias eram consumidas por protozodrios.
Contudo, os efeitos quantitativos de valores reais da taxa especifica de perda de
biomassa durante a respiracdo endogena e morte celular no sistema, sdo
peguenos para suprir culfuras com altas concentragGes de nutrientes limitantes
(NISBET et al., 1983).

A partir da equagéo de Monod, descreveu-se a taxa de liberacéo de fosforo
por respiracdo enddgena em condigdes anaerdbias. Quando ndo ha DBO na
solugao, polifosfatos presentes na biomassa sao utifizados como fonte de energia
(YOON, C.H. & SUZUKI, M., 1990).

A blomassa gerada em laboratério em RBS usando aguas residudrias
sintéticas para simular uma agua residuaria de inddstria farmacéutica, foi forcada
a entrar em respiracdo endégena, controlando assim, 0 excesso de biomassa
formada através da assimilacdo do carbono organico durante um ciclo de 48
horas de auséncia de substrato. Nesse mesmo reator durante a bio-oxidacdo
foram analisados os nutrientes removivels, a cinética do processo, a quantidade
de oxigénio dissolvido e a variacio de pH. As eficiéncias de remocdo de DQO &
DBO foram boas, ficande no intervalo de 92,8% a 98,1% e de 98,7% a 98 5%,
respectivamente (KOH et al, 1984),
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No desenvolvimento do modelo n® 1de Jodo ativado da IAWPRC (HENZE et
al., 1986 citado por LISHMAN, L. A & MURPHY, K L., 1984), um conceito de
morte-regeneracac fol utilizado para descrever as reacfes que ocorreriam
durante a fase enddgena ou fase de morte: morte {lise da membrana ceiular),
hidrélise (degradacdc enziméatica do protoplasma  celular degradavel) e
crescimento (oxidagdo dos produtos do decaimenio e sintese de organismos

novos}{Figura 3.2).

| Preduto nio
degradavel

Organismes Mene

viaveis
. Particuias
05 Krescimento o lentamente
degradavel

Hidrélise |

FIGURA 3. 2: Ciclo morte-regeneracéo em condicdes aerdbias

Fonte: HENZE et al., 1986 citado por LISHMAN, L. A. & MURPHY, K. L., 1994

Assume-se que esse enfoque tem vantagern distinta sobre a respiracio
endaégena em modelagem de sistema em condighes aerdbias, andxicas e
anserdbias (DOLD et al, 1980 citado por LISHMAN, L. A & MURPHY, K L,
1994). Postulou-se que a morte de uma porc8o de organismos vivos formece
aumento para a formacdo de particulas endégenas naoc-biodegradaveis e
lentamente biodegradaveis. As particulas lentamente biodegradaveis geradas e
as particulas lentamente biodegradaveis originarias do afluente sio
transformadas por hidrdlise, tornando-se substrato soldvel degradavel e usado,
subsequentemente, para o crescimento microbiano. A taxa globai do ciclo morte-
regeneracao é dependente das taxas relativas de morte, hidrolise e sintese. Para

DOLD et al. {1980) em condigbes onde ndo existe actmulo de intermediarios no
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ciclo morte-regeneragdo, a taxa de declinio (b)) é equivalente a taxa de
respiragéo endogena (b) e o coeficients de morte e de decaimento no modelo
IAWPRC (B) é derivado da taxa de declinio OUR pela equac&o (LISHMAN. L. A,
& MURPHY, K L., 1994).

b

821 ~ YH [1-1p] (37)

Quando nem hidrolise nem sintese s&o taxas limitantes, o coeficiente de
morte e de decaimento no modelo IAWPRC (B) pode ser calaulado a partir da
taxa de declinio, OUR (b'). Porém, somente sob condicdes de estado estaciondrio
o ciclo morte-regeneraclc é equivalente a respiracdo endégena. Em baixas
temperaturas a hidrolise € apreciaveimente menor do que a sintese e morts,
portanto, a hidrélise pode ser a taxa coniroladora & 20°C, uma vez que reatores
trabathando em paralelo com idade de fodo de 10 dias a 12°C, produziram de 12
a 20% mais lodo do que os reatores correspondentes trabalhando a 20°C
LISBHMAN, L. A, & MURPHY, K L., 18984).
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4 MATERIAIS E METODOS

4.1 Reator de Laboratorio

0 reator foi construido de vidros planos com volume de 7.0 litros e pedras
porosas adaptadas ao fundo para a passagem de ar proveniente de

microcompressores, cuja vazao variou de 23 a 26 l/imin (Figura 4.1},

Q, S

Ar T

Réatcr

FIGURA 4. 1 Reator Batelada Alimentada

4.2 L.odo Ativado

4.2.1 Substrato Sintético

O iodo ativado foi mantido em laboratdrio em reator tipo aquario com volume
Gtil de 4 litros. Diariamente 1 litro do liquido era descartado ¢ o volume
novamente completado com substrato, cuja composigdo esta mostrada na Tabela
4.1, que & uma modificac&o do substrato proposto por SIEGEL et al. (1994),

A massa de sélidos suspensos vaolateis foi monitorada pelo indice de volume

de lodao (IVL), descartando excesso de lodo quando necessario.
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TABELA 4. 1. Composicao do substrato sintético

Componente Concentragao{g/)

G“CDSB O 9160 _
Lactose 8,160
Caseina — hidrolisada 1,660
Uréia 4,320
Na;HPO,. 7HO 3,770
KH,PO, 1,898
FeS0,4.6H,0 0,266
MgSO4 0,500

4.2.2 Aclimatacio do Lodo

A adaptacho do lodo foi feita partindo-se de uma amostra de 3 liros de
suspensio de lodo coletada no sistema de tratamento de aguas residudrias do
abatedourc de aves Pena Branca, Jaguariuna-SP. Diariamente a aeracéo foi
interrompida e apds a sedimentacdo do lodo, 1000ml do liguido sobrenadante
foram retirados e substituidos por uma mistura de substrato sintético diluido 1/5 e
agua residuaria industrial em proporgGes variaveis. Cada fase de adaptacao teve

um periodo de 1 dia (Tabela 4.2).
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TABELA 4. 2. Composicdo da soluc&o de alimentagdo para adaptagae do lodo ao

substrato sintético

Fase Agua Residuaria  pesiduo Sintético(%)

e ndustrial (%)
12 90 10
28 80 20
3 70 30
4 80 40
52 50 50
6? 40 60
78 30 70
g? 20 80
g 10 90
10° 0 100

Apods a 10° fase, o jodo foi alimentado somente com substrato sintético até

gue o volume de fiquido no reator fosse trocado irés vezes.

4.3 Operacao do Reator

O reator contendo 2000 mi de suspens@o de lodo foi alimentado com

substrato sintetico (Tabela 4.2) diluido 1/5 ou 1/3 até que se completassem
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4000 ml. Durante o periodo de enchimento do reator, o frasco que continha o
substrato foi agitado com magneto. A temperatura foi mantida entre 25°C+ 2°C e
o pH da mistura reacional variou entre 6.2 e 7.8 0 tempo de operacéo e a vazio

de alimentacao variaram a cada experimento.

4.4 Metodologia Analitica

Foram tomadas amostras para determinacéo da demanda quimica de

oxigénio (DQO), sdlidos suspensos e pH.

4.4.1 Demanda Quimica de Oxigénio {DQO)

Para determinagéo da DQO, foi feita uma modificacéo no método da ampola
descrito no Standard Methods for the Examination of Water and Wastewater da
American Society of Civil Engineers (1985). Porém as amostras foram tituladas
com sulfato ferroso amoniacal (0,1N), usando ferroina como indicador. A DQO

das amostras foi calculada pela equacso abaixo:

DQO =[{A-B)xMx8000]/ml amostra (4.1}

4.4.2 Solidos Suspensos (SS)

Amaostras de 10 mi do liquido do reator foram centrifugadas a 3000 rpm por
15 minutos. O sobrenadante foi separado paré anglises de DQO, ART e os
solidos suspensos decantados foram ressuspendidos em agua destilada e
centrifugados novamente nas mesmas condigbes descritas acima. Os sélidos
precipitados foram secos a B65°C até pesc constante em estufa & vacuo
SUPRILAB, modelo GST-920,
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4.4.2 Determinagao de pH

A determinacéo do pH foi feita em potencibmetro digital, marca Analyser,
maodeto pH300.

4.5 Determinagao dos Parametros Cinéticos

Foram determinados o0s seguintes parametros: taxa especifica de
crescimento celular (1), constante de morte celular (Kd) e velocidade de remogao

de DQO (k).

4.5.1 Taxa Especifica de Crescimento Celular (i)

A taxa especifica de crescimento celular, no pericdo de enchimento do
reator, foi determinada através do coeficiente angular da equagdo abaixo
{(MOREIRA, 1985):

N[ X(Vo+ Q)] =pt (4.2)

4.5.2 Coeficiente de Morte Celular (Ku)

O coeficiente de morte celular foi determinado atraves do coeficiente

anguiar da equacao abaixe, apds o enchimento do reator:

In X =Kqt (4.3)
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4.5.3 Constante de Velocidade de Remocéo de DQO {k]

A constante de velocidade de remocgo de DQO no periodo de enchimento
do reator, foi determinada através do coeficiente angular da equacdo abaixo
(MOREIRA, 1995):

So/S=K[(VelQ)+1] (4.4)

Apds enchimento do reator, a constante de velocidade de remocao de DQO

foi determinada através do coeficiente angular da equacéo abaixo:

NS=Kt (4.5)

4.6 Eficiéncia (1)

A eficiéncia do tratamento foi determinada pela equacéo abaixo;

MIS -~ MFS
o 100 48
7= TS i )

MTS - massa total de substrato

MFS - massa final de substrato

MTS = V8, + QSgt (4.7}
MFS = V8 (4.8)
Vo - volume inicial de suspens&o de lodo no reator

Si - concentragdo de DQO na suspenséo de lodo no inicio do enchimento do

reator
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Q - vazéo de alimentacéo

t - tempo de enchimento

S0 - concentragéo de DQO na alimentacéo
S - concentracdo de DQO

V - volume de liquido no reator

Para a determinagéo da MFS, foram subtraidos os volumes das amostras

coletadas do voiume de liquido no reator.

4.7 Rendimento (Y)
O rendimento de lodo foi determinado pela equacio abaixo:

MFX - MIX
Y = (100 .
Cvizs —aars’ (4.9)

sendo:

MFX = VX

MIX = VoXo

MFX - massa finat de sblidos suspensos
MIX - massa inicial de sdlidos suspensos

Para a determinac&o da MFX, foram subtraidos os volumes das amostras

coletadas do volume de liquido no reaior.
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4.8 indice Volumétrico de Lodo {IVL)

O WL foi determinado pelo volume ocupado pelo sedimento de 1 litro de
liquido em proveta de 1000 mi apds 30 minutos de sedimentacao, dividido pela

respectiva massa seca de sdlidos, conforme equacio abaixo:

v
WL=——(mi/g 4.10
ssp e 14.19)
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5. RESULTADOS E DISCUSSAO

5.1 Aclimatagio do Lodo Biolégico e pH

O lodo proveniente do abatedouro de aves Pena Branca foi aclimatado
conforme o item 4.2.2 e apresentou cor marrom avermelhado. O exame em
microscopio mostrou uma populacio mista de bactérias isoladas, coidnias de
bactérias, bactérias filamentosas, protozoarios, rotiferos e fungos. O pH variou de

6,2 a 7,8, e quando necessario foi neutralizado com solugdo 0,1N de NaOH.

5.2 Caracteristicas de Sedimentacéo do Lodo

O indice de volume do lodo (IVL) foi utilizado para assegurar uma boa
qualidade de sedimentacBo do mesmo. A Tabela 51 mostra os indices
yolumétricos em diferentes experimentos, determinado conforme item 4.8. Sendo
o WL considerado uma medida padrio das caracteristicas fisicas dos sélidos de
fodo ativado com relagio & clarificacdo das aguas residuarias, deve-se observar
gue baixo valor de IVL sugere boa compactagio, mas segundo NG et al.(1993),
nac necessariamente indica boa sedimentacdo. WANNER (1892} encontrou
valores de IVL menores gue 100 ml/g em lodo ativado de RBS e velocidade alta
de sedimentacdo. Pela literatura (GRAY, 1940), para se obter velocidade de
sedimentacfio otima é necessaric que o VL seja menor que 50 mlfg. Neste
trabalho, 77% dos valores encontrados apresentaram valores menores gue
50mifg. O restante, 33%, apresentou valores entre 50 e 70 mlfg, considerada uma

faixa de valores de boa sedimentagdio (GRAY, 1940).
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TABELA 5.1 indice Volumsétrico de Lodo nos diferentes experimentos.

Figuras IVL{ml/g) Figuras IVL({ml/g)
52 21,74 59 19,61
53 36,46 510 38,04
54 35,24 5.11 58,25
5.5 18,13 5.12 52.08
56 15,63 513 70,27
57 24,39

5.3 Concentragdes de Sdlidos Suspensos e DQO

0O periodo de enchimento do reator do experimento da Figura 5.1 foi de 5
horas. A concentrac@o de DQO aumentou nas 3 horas iniciais a partir de 158 mg/l
de DQO e depois iniciou uma queda durante 15 horas, voltando a aumentar apos
20 horas, devido ao fato do substrato adicionado ter side praticamente exaurido,
Este aumento de concentracao de DQO indica gue ocorreu grande intensidade
de respiracao endogena e morte celular nas horas finais do experimento. A curva
de solidos suspensos mostra que houve aumento de concentracdo de células
durante o enchimento do reator e cerca de duas horas apds o enchimento,
Observa-se que embora a concentrac@o maxima de DQO tenha ocorrido algumas
horas antes da concentracdo maxima de s0lidos suspensos, o substrato presente
no reator permitiu ¢ crescimento celular mesmo apds o final do seu enchimento.
No periode de 8 a 20 horas, ocorreu reducd@o da conceniracdo de solidos
suspensos devido a respiracio endogena e morie celular, porém, ainda assim os

solidos suspensos remanescentes promoveram a redugdo da concentracéo de
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DQO do substrato e da DQO gerada pela fragio de sdlidos que sofreu autdlise.
No final do experimento da Figura 5.1, descartou-se alem do sobrenadante do
Hquido tratado, apas sedimentacdo dos sélidos SUSpENsos e, parte destes. A
suspensdo de solidos remanescentes no reator foi novamente alimentada com
solucdo de substrato, gerando os dados da Figura 52. Observa-se que as
concentractes finais de DQO e sélidos SUsSpensos sdo préximas em ambos os
experimentos, mostrando que o lodo resistiv bem apds periodo fongo de auséncia
de substrato com aeracdo, e portanto, podendo ser reutilizado. Segundo
KURATH e MORITA (1983), as bactérias tem habilidade de sobreviver na
auséncia de substrato, estabelecendo uma baixa taxa de respiracéo endogena.
Em culturas de Pseudomonas Sp marinha, as bactérias ficaram durante 40 dias
na auséncia de substrato, chegando a uma taxa de respiracéo enddgena de 0,02
no vigésimo dia de auséncia de substrato e 0,007 no quadragésimo dia.
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FIGURA 5. 1;

Tratamento de agua residudria sintética em reator batelada
sequencial por lodo ativado (Q= 400 mih, V, = 2l e V; = 41
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Na Figura 52 durante todo o periodo do enchimento do reator a
concentracao de DQO e sdlidos suspensos aumentaram, Apds 5 horas & meia a
curva de concentragdo de sdlidos SUSpensos manteve-se aproximadamente
constante até o final do experimento. A concentragao de DQO no final do

experimento permaneceu baixa e praticamente constante, indicando boas
condicGes de opsracio.
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FIGURA 5.2: Tratamento de agua residuaria sintética em reator hatelada
sequencial por lodoe ativado ( Q =400 mith, V. =2l e V, = 40

Comparandp 0 experimento da Figura 5.2 com o experimento da Figura 5.1,
observa-se que durante o pericdo de enchimen{o, as curvas de concentracao de
DGO apresentaram comportamentos semelhantes. As concentragbes maximas de
DQO e sdlidos suspensos coincidiram com o final do enchimento (5,5h). Na
Figura 5.2 no periodo de 5,5h a 25h a concentragéo de DQO diminuiu, enquanto
a concentracdc de solidos suspensos permaneceu constante, indicando que a
cultura estava em fase estacionaria de crescimento, ou sejfa, neste periodo os

sOlidos suspensos ativos promoveram a reducao da DQO do substrato e da DQO
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gerada pela frac@o de sélidos suspensos que sofreu autdlise. Apos 25 h, as
concentracbes de solidos suspensos e DQO permaneceram praticamente
constantes, 0 que € um comportamento diferente do observado no experimento
da Figura 5.1. Observa-se neste Gltimo que a concentragaoc de sélidos suspensos
varicu de 3200 mg/l (8h) a aproximadamente 1750 mg/t no final do experimento
{50h}, enguanto no experimento da Figura 52 a concentragdo de sélidos
suspensos variou entre 1700 a 1800 mgh, a partir do final do enchimento até o
final do experimento. Para LO e LIAO (1990), a concentracao de DQO também
aumentou durante a fase de alimentacdo e declinou na fase de reagao, voltando
a aumentar apbs 50 minutos, quando a temperatura controlada era de 10°C. Na
temperatura de 35°C foi possivel observar esse fendmeno apos 60 minutos de

reacao.

Com concentragho inicial de 780 mg/l de DQO, o experimento da Figura 5.3
mostra que houve aumento desta concentracdo durante todo o enchimento do
reator, alcangando uma concentracdo maxima de 1300 mg/t de DQO no momento
&m que a concentragao de sdlidos suspensos era de 1940 mg/i. Houve aumento
da concentracéo de solidos suspensos nas cinco primeiras horas de reacéo que
inciui o periodo de alimentacéo (2h). Apds esta fase a curva de concentracio de
sGlidos suspensos mostra um decréscimo lento e continuo até o final do
experimento. A curva de conceniracéio de DQO caiu até 22 horas de experimento,
permanecendo a partir dai, praticamente constante (em torno de 560 mg/l) até o
final das 50 horas de experimento. Para GAUDY e BLACHLY {1984), a mais
baixa DQO sdluve! atingida foi de 30 a 50 mg/l, quando utilizou-se substrato
sintético contendo glicose e DQO de 1080 mg/l, com populagdo microbiana em
condicdes aerdbias, tanto em reator em batelada como em reator continuo. Essa
DQO residual é designada como ndo-biodegradavel, porém neste trabalho
cbservou-se gue uma por¢do significante dessa DQO residual € no entanto,

bicdegradavel.
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FIGURA 5.3: Tratamento de agua residuaria sintética em reator batelada

sequencial por lodo ativado { Q = 1000 mith, V, = 2l e V,= 4N

Comparando o0s experimenios das Figuras 53 e 5.1, observa-se
comportamentos semelhartes das curvas de concentragio de DQO e sdlidos
suspensos, porém a concentracdic de DQO da Figura 5.3 é cerca de 5 vezes
maior que as da Figura 5.1 na fase de alimentagdo do reator. No final de ambos

0s experimentos, as concentraces de sdlidos suspensos estiveram em forne de
1700 mg/l, respectivamente,

Comportamento semelhante aos das curvas de concentracéo de DQO da
Figura 5.1, 5.2 e 5.3 foi mostrado no trabalho de GAUDY e BLACHLY (1984)
durante os 140 primeiros dias de experimento. A curva de biomassa neste mesmo
periodo assemelha-se a curva de sdlidos suspensos da Figura 5.2.

A Figura 5.4 mostra que houve crescimento celular durante a alimentacéo e
até a sexta hora. A concentragdo de DQO caiu continuamente até 12 horas de
experimento e a partir dai permaneceu aproximadamente constante {em tomo de
830 mg/l) até o final do experimento. Analisando a curva de concentracéo de
stlidos suspensos, observa-se gue apés © pico de concentragio o
comportamento desta curva foi semelhante so cemportamento da curva de

concentracdo de solidos suspensos das Figuras 5.1 ¢ 5.3. Observa-se gue apos
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0 pico de concentracdo, o comportamento desta curva foi semelhante ao
comportamento das curvas de concentragdo de solidos suspensos dos
experimentos das Figuras 51 e 53 O mesmo comportamento da curva de
concentragac de DQO da Figura 5.4, pode ser visto no trabalho de TAM et al.
(1986) onde, a diferentes temperaturas a concentragao de DQO caiu na primeira
meta hora (0,5h) de experimento e depois manteve-se praticamente constante até
3,5h de reacdo. Para FERNANDES {1994), a remocgéo de DQO no periodo de
alimentag&o & menor que a remocao de DQO no periodo de reag@o e em ambos,
a remogao pode ser ligeiramente afetada pela temperatura, uma vez gue a
eficiencia variou apenas 93 a 97% para temperaturas de 5°C a 21°C.
FERNANDES também notou que a 5°C o lodo ndo apresentou boa sedimentagio,

possiveimente causada por mudangas na morfologia microbiana que aumentou a
viscosidade do liquido.
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FIGURA 5.4: Tratamento de agua residugria sintética em reator batelada
sequencial por lodo ativado { Q = 1040 mifh, Vo = 2l e Vi = 41)
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Comparando os experimentos das F iguras 5.3 e 5.4, que tiveram vazdes de
alimentagdo préximas de 1000 mi‘h, observa-se quée o experimento da Figura 5.4
teve valores de concentrages de DQO e sélidos suspensos mais altos que os
valores do experimento da Figura 5.3 e com isso foram necessérias 50 horas de
tratamento para se obter um comportamento da curva de concentracao de DQO
aproximadamente igual ao da Figura 5.3, que partiu de valores menores de

concentragbes, e permitiu que o tratamento fosse feito em apenas 30 horas.

A Figura 5.5 mostra um ligeiro aumento de concentracado de DQO nas
primeiras horas de alimentagéo, em seguida queda rapida até a sétima hora de
experimento, tanto da concentracéo de DQO como da concentracdo de sdlidos
suspensos. Depois da sétima hora de experimento, a concentracio de DOO
permaneceu praticamente constarite e a concentracdo de solidos suspensos
continuou caindo, porém de forma suave, Apesar do comportamento da curva de
solidos suspensos mostrar queda constante, portanto, autdlise celular, n&o houve
aumento de concentracdo de DQO como era esperado, pois a fracio de lodo
ativa consumiu esta DQO que estava sendo gerada pela autdlise celular,
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FIGURA 5.5 Tratamento de agua residudria sintética em reator batelada

sequencial por lodo ativado ( Q = 743 mith, V, = 2l e V; = 4))
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O comportamento da curva de concentracao de sélidos suspensos mostrado
na Figura 5.6, indica que houve autdlise do inicio até o final do experimenio,
passando por um periodo estacionario entre 10 e 30 horas de reacdo. Neste
periodo a concentracao de DQO apresenta queda suave e constante. Analisando
o comportamento da curva de concentracao de sdlidos suspensos, cbserva-se
que mesmo na fase de alfimentacdo de substrato houve queda desta
concentracao, indicando que pelo fato do experimento ter se iniciado com uma
alta concentraco de sélidos suspensos (3250 mg/l), estes entraram em Drocesso
de respirac@o endogena e autdlise no inicio do experimento. Assim, o substrato
da alimentacdo somado ao oriundo das células €m processo de autblise, permitiu
que fosse estabelecida condiciio de crescimento estacionario (2600 mg/l) no
periodo de 10 a 30 horas, sendo que no final do experimento houve reducédo das
concentragdes de sdlidos suspensos e DQO. O comportamento da curva de
concentraciio de sofidos suspensos deste experimento no periodo de
alimentac@o é semelhante ao comportamento da curva de concentracdo de
solidos suspensos da Figura 5.5 FRANTA et al. (1994), em seu trabaiho
observaram que a DQO durante o enchimento aumentou & depois decaiu, ficando
em seguida constante em torno de 100 mg/l, tanto com a idade de lodo de 10

como de 20 dias.

A Figura 5.7 mostra um crescimento lento (20 h) de sdlidos SUSPensos,
provavelmente devido a baixa vazdo de alimentacdo. Durante a fase de
alimentacédo (8h) a concentracdo de DQO aumentou de 100 mgfl e, a partir dai
permaneceu constante ate o final do experimento. A explicacdo para tal fato &
que a DQO gerada pela fracio de sdlidos SuSpensos que entrou em respiragio

endogena foi consumida peia frac@o ativa de solidos suspensos.
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FIGURA 5.6: Tratamento de agua residuaria sintética em reator batelada
sequencial por iodo ativado ( Q = 420 mih, V, = 21 e V; = 41)
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Na Figura 5.8 ocorreu um aumento da concentracio celutar no pericdo
inicial de 9 horas. A concentracdo de DQO aumentou nas 7 horas inicials, a partir
dai caiu até 23 horas e nas 5 horas finais ficou constante em torno de 170 mgl/l. O
pico de concentragdo de solidos suspensos ocorreu apés o finat da alimentacgéo,
demonstrando que a quantidade de substrato contida no reator somada &
quantidade de substrato da alimentacdo fol suficiente para que houvesse
crescimento celular durante e logo apos a alimentacdo. As curvas de

concentragao de sélidos suspensos e DQO  mostraram comportamento

semelhante s curvas do experimento da Figura 5.3.
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FIGURA &. 8: Tratamento de agua residudria sintética em reator batelada
sequencial por lodo ativado ( Q = 280 mi/h, V, = 2l e Vi = 4,)

No experimento da Figura 5.9 ocorreu aumento da concentracdo de sdlidos
suspensos @ DQO na fase de alimentacéio. A concentracdo de sélidos suspensos
mostra pico maximo de 3750 mg/l, apbs a fase de enchimento. Ambas as curvas
de concentrag8o de DQO e solidos suspensos decresceram paralelamente até 15

horas de experimento e depois se mantiveram constantes até o final do
experimento.
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LO e LIAD (1990) observaram um comportamento da curva de concentragao

de DQO a 35°C semeihante s curvas das Figuras 58 e 5.9, onde houve

aumento de concentragdo nos primeiros momentos, depois uma queda para em
seguida manter-se constante até o final,
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FIGURA 5.9: Tratamento de Agua residuaria sintética em reator batelada
sequencial por Jodo ativado { Q = 508 mith, V. = 2l & Vi = 41}

Na Figura 5.10 a concentracio de solidos suspensos aumentou nas 7 horas
iniciais e a concentracdo de DQO aumentou nas 2 horas iniciais e depois caiu ate
22 horas. A alta atividade celular dos solidos suspensos acarretou aumento de
sua concentracdo de solidos suspensos e gueda da concentragéo de DQO antes
do final da alimentacdo. A partir da sétima hora de reacdo até o final do
experimento, a concentraciio de sdlidos suspensos apresentou queda suave,
enquanto a concentragdo de DQO continuou caindo até as 22 horas para em
sequida mostrar aumento ocasionado pelo processo de respirag@o endogena e
autdlise. HADJINICOLAQU (1989), apresentou uma curva de DQ O de efluente

em tratamento, cuja eficiéncia de redugdo de DQO foi de 86%, semelhanie a
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curva da Figura 5.10, no periodo de 3 horas a 30 horas. O aumento da
concentragao  de DQO  observado por HADJANICOLAOU, i de

aproximadamente 50 mg/l do nono para o décimo dia & na Figura 5.10 foi de
75mg/.
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FIGURA 5.10: Tratamento de agua residuaria sintética em reator batelada
sequencial por iodo ativado ( Q = 500 mit, V, = 2l e V; = 4I)

A Figura 511 mostra pericdo de enchimenio de 5 horas, onde a
conceniragao de DQO aumentou de 800 até o pico de 875 mg/l. No periodo de O
a 12 horas a concentracdo de sélidos suspensos aumentou, indicando boa

atividade celular e no periodo de 12 a 25 horas apreseniou gueda, indicando
menor atividade celular.
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FIGURA 5.11: Tratamento de agua residuéria sintética em reator batelada
sequencial por lodo ativado ( Q = 400 mith, V, = 2l e Vi = 41)

No final do experimento da Figura 5.12 parte do lodo foi desi:artada e parte
foi utilizada para o experimento da Figura 5.13, como ocorrey ros axperimentos
das Figuras 5.1 e 5.2. Em ambos os experimentos as curvas de concentracio de
DQO tiveram comportamento semelhante. Na Figura 5.12 a concentracgo de
DQO decresceu lentaments, resultado da somataria da DQO do substrato e da
DQO gerada pela respiracdo enddgena e morte celular. O actimulc de substrato
no meic do experimento da Figura 5.12, foi pouco menor gue o acumulo no
experimento da Figura 5.13, apesar da velocidade de reducao de DQO ter sido 5
vezes maior gue no experimento da Figura 5.12. No experimento da Figura 5.12
ocorreu maior intensidade de morte celular do que no experimenio da Figura
513, cuja curva de sdlidos suspensos demonstra que houve crescimente celular
durante as 30 horas iniciais. Em ambos 0s experimentos a concentracdo final de
solidos suspensos ficou na faixa de 900 a 950 mg/l.
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5.4 Eficiéncia do Tratamento de Lodo Ativado no RBS (1) e
Rendimento de Sélidos Suspensos {Y)

A Tabela 5.2 resume os principais resultados dos experimentos realizados.
Observa-se que a eficiéncia de reducdo de DQO variou de 93,52 a 50,20% & o
rendimento de solidos suspensos de 87,02 a 17,57%. Com excecdo dos
experimentos das Figuras 5.3 e 5.4, 512 e 513, observa-se para os pares de
vazdo de alimentagdo, que a eficiéncia de redugéo de DQO foi maior quando a
concentracéo inicial de sdlidos Suspensos(X,) era mais alta. Embora a vazéo de
alimentacéo tenha influenciado ou determinado a forma das curvas de
concentracao de solidos suspensos e substrato no inicio dos experimentos,
durante & pouco apés o periodo de afimentacéo do reator, a concentragéo
remanescente de substrato no final de cada experimento nédo guardou relacao
Com & concentracao inicial de solidos suspensos, E evidente que a concentracéo
remanescente de DQO no final de cada experimento, tem contribuicio da fracao
de mais dificil biodegradabilidade oriunda do proprio substrato e de fragmentos
celulares, especialmente de paredes celulares, de células que sofreram autdiise.
Estes valores mostram que a concentracdo final de DQO além de estar
relacionada com o tempo de enchimento do reator, com a qualidade de mistura,
com a concentracao micial de sdlidos Suspensos e taxa de aeracdo, também
pode estar relacionada com o estado fisiolégico do lodo, que é uma variavel de
dificit controle. Igualmente o rendimento de sdlidos suspensos ndo guardou
relacBo com a concentrag@c de inicial de sélidos SUSPEensos ou vazdo de
alimentacao de substrato, embora todos os resultados obtidos situem-se na faixa
de rendimento citado pela literatura (RAMALHO, 1983). Fato importante a
observar é que mesmo sendo a concentracao final de solidos SUSDensos menor
que a inicial, a massa total de sdlidos Suspensos no reator no final de cada
experimento sempre foi maior que a inicial, uma vez que o volume final era o
dobro do inicial. Os sdlidos Suspensos do experimento da Figura 5.1 , apos
descarte, sedimentacgép e consequentemente concentracéio, foi utilizado para
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realizar o experimento da Figura 2.2, e 0 experimento da Figura 5.1 2, dutilizado
para realizar o experimento da Figura 5.13. As curvas de concentragdo de sdlidos
suspensos das Figuras 5.2 e 5.13 mostram comportamento diferente das curvas
dos demais experimentos. mas no caso especifico do experimento da Figura 5.2,
a concentragao final de DQO teve valor préximo 3 concentrac&o inicial de DQO
do experimento da Figura 5.1 (Tabela 5.2), ambos os experimentos com boa
eficiéncia de remocio de DQO, mostrando que o lodo reagiu bem apos periodo
fongo em auséncia de substrato. Os experimentos das Figuras 5.12 e 5.1 3, foram
alimentados com concentragde mais alta de substrato e iniciaram com
concentracdo de sélidos suspensos baixa, resultando em baixa eficiéncia de
remogéo e concentracéo remanescente de DQO alta (Tabela 5.2). Estes dois
pares de experimentos mostraram que o lodo pode ser reutilizado apds periodo
longo de auséncia de substrato, porém a concentracdo inicial de sdélidos
SuUsSpensos, que pode ser monitorada indiretamente pelo indice volumétrico de
lodo, deve ser cuidadosamente ajustada para obter boa eficiéncia de reducio de
DQO. lgualmente, a vazéo de alimentag@o ou tempo de enchimento do reator
devem ser bem planejados, uma vez que a concentragdo de DQO remanescente
oscilou entre 200 e 175 mg/i para os experimentos com vazéo de alimentacéo de

400 ml/h ou menor, aumentando para vazies de alimentacdo maiores.
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TABELA 5.2: Vazbes de alimentacao, Concentracdes iniciais e finais de sdlidos

suspensos e DQO, Tempo de alimentacao, Eficiéncia de Remocédo de DQO e

Rendimento Celular de tratamento de aguas residudrias sintética por lodo ativado

em RBS.
Fatores 5.1~ 52 53~ 54  55%  Egwm
Q(mirh) 400 400 1000 1040 743 400
Xo(mg/l) ~ 200635 1380 15716 194318 185833 32050
X(mg/l) 248888 1775 15789 1284,09 186667 26412
Si (mglh) 159,4 126 1042,86 103158 35893 117,31
S(mgh) 12626 180,71 64857 833,33 30893 175
T(h) 5 5,5 2 2 7 4,76
%) 91,47 90,07 67,86 5020 - 88,55
Y(%) 67,02 6372 3351 5589 - 55,97
*50=2464,67 ~S0=3365,38
Fatores 5.7~ 6.8 59*  510% 541  B.A2o% B {gee
Qmiy 264 280 508 500 420 518 500
Xo(mgh) 24364 1937,5 29565 18404 20621 960 8087
X(mglly 22182 165625 16261 347872 23862 89043 953.62
Si(mg/) 1436 300 207,14 1917 2563 310 329,87
S(mg/) 238 1925 19143 23889 200 778 738,96
T(h) 8 7 4,5 4 5 4 4
n(%) 9352 8204 91,77 7903 8456 7004 7151
Y(%) 5765 4523 5406 - 62,44 17,57 2579
*§0=2464,67 ~$0=3365,38 G0=5245 46

LA
[}
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TAM et al. (1988) encontraram uma remocao de SST para tratamento de
aguas residuarias em RBS de usina de leite na faixa de 86 a 95% e remocao de
DQO de 82 a 88% para uma faixa de temperatura de 21,6 a 288°C e para
temperatura de 3,7°C a eficiéncia variou de 71 a 80%.

FERNANDES (1994) estudando um sistema RBS tratando adubos de suinos
em 5, 10 e 21°C, obteve eficiéncia de remogdo de DQO de 93 a 97%. As mais

altas concentragbes de DQO e S8 no efluente foram encontradas & 5°C.

WONG e CHOI (1989) encontraram um rendimento global (Y} pouco menor
gue 11% e aproximadamente 25% de sélidos eram cinzas (sdlidos ndo voiateis),

A remogao de SS foi de 98,7% na terceira semana e 99,5% na primeira semana.

HADJINICOLAOU (1989) obteve média de DQOw do efluente, de 128 mg/!,
ficando com uma eficiéncia de 97,8% ¢ FRANTA et al. (1994) cbservaram que a
idade do lodo ndo tem efeito sobre a capacidade de remocao de DQO, pois a

gficiéncia de remogio de DQO variou de 80 a 94%.

NG et al. (1983), utilizaram RBS para remover microrganismos de esgotos
domésticos, obtendo eficiéncia de remocéo de SST de 60 a 98% e de remocac
de DQO de 58 a 86%, que foram associadas a0 curto tempo de reacdo, 0,5h.

5.5. Determinagdo dos Parametros Cinéticos

Os parémetros cinéticos: taxa especifica de crescimento (u). coeficiente de
morte celular {(Ky) e constante de velocidade de reducdo de DQO (K) foram
obtidos a partir de dados retirados das curvas médias das Figuras 5.1a 5.13.
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TABELA 5.3: Parametros Cinéticos durante e apds o periodo de alimentagéo do

reator batelada sequencial

Figura

5.1
5.2
53
54
55
5.6
57
5.8
59
5.10
5.11
512
513

Alimentacéo Pds-alimentacao
u(h™) K(h) K (h") Ka(h™)
0,175 3,493 0,0356 0,0134
0,197 3,470 0,064 -

- 1,24 0,042 0,0044
- - 0,0221 0,026
- - - 0,062
- 0,176 8,015 -
0,095 1,788 0,058 0,012
0,166 1,210 0,080 0,034
0,392 0,52 0,065 0,041
0,315 4,94 0,0298 0,003
0,158 1,95 0,146 0,013
0,248 0,412 8,003 (,0215
0,197 1,885 0,0041 0,0068

Vaz&o (mifh)

400
400
1000
1040
743
420
264
280
508
500
400
518
500

5.5.1. Taxa Especifica de Crescimento {u)

A equacdo 4.1 mostra que na fase de alimentacdo do reator a taxa

especifica de crescimento é funcéo da vazao de alimentagdo, consequentemente

da concentraco de substrato na alimentacéo, e da concentracdc de sdlidos
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suspensos ou indice volumétrico de lodo em cada instante. Contudo,
comparagtes simples ndo podem ser feitas. Os experimentos das Figuras 5,11 e
5.1 apresentaram valores proximos de taxa especifica de crescimento, 0,158 e
0,175 h, porém diferentes fndices de lodo no inicio da alimentaco; 5825 e
22,63 mifg respectivamente. O mesmo acontecey nos experimentos das Figuras
5.2 e 5,13, gue apresentaram taxs especifica de crescimento de 0,197 h' e
indices de jodo de 21,74 e 70,27 mi/g respectivamente. Os experimentos das
Figuras 5.12 ¢ 5.13 que tiveram vazdes de alimentac@o proximas, 500 e 518mih,
e concentracdo de substrato de 310,00 e 329.87mg/l, apresentaram taxa
especifica de crescimento de 0,248 e 0,197 h'" e indice de lodo de 52,08 e
70,27milg  respectivamente, mostrando que para as condices destes
experimentos houve proporcionalidade entre taxa especifica de crescimento e

indice de lodo.

As mais altas taxas especificas de crescimento foram encontradas nos
experimentos das Figuras 5.8 e 5.10 (Figuras 5.9a e 5.10a) e o mais baixo valor
da taxa especifica de crescimento foi do experimento da Figura 5.7, que foi de
0,095h". A diferenca entre o maior valor obtido com o menor é de 4,13 vezes,
mostrando que a concentracio inicial de sdlidos SUSPeNnsos no reator, a vazao de
alimentagdo e tempo de tratamento devem ser adequadamente ajustados para
atingir a eficiéncia de tratamento desejada, a qual também depende do estado

fistologico do lodo.

As Figuras 51a a 5.13a mostram as curvas da equacdo para cada
experimento, de cujas inclinagdes determinou-se os valores das taxas especifica

de crescimento (u).

YAMASSAKI (1998) encontrou valores de taxa especifica de crescimento de
1.25 e 1,60 d” para reatores continuos e batelada, respectivamente, para aguas
residuarias de industria de corantes quimicos. DORNELLAS ( 1994} frabathando

com aplicacdio de ar & oxigénio puro em reatores batelada sequencial, encontrou
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um y de 0,13 d' para a aplicagio de ar e 0,44 d” para oxigénio purc, HOKKA
(1984) frabalhou com aguas residuarias de abatedouro avicola por processo de
lodo ativado e encontrou um taxa especifica maxima de 0,85d". MOREIRA {1995}
trabalhando com a mesma agua residudria de HOKKA em RBS, encontrou
valores de 0,588 a 0,114k na fase de enchimento do reator.
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FIGURA 5.1 a: Taxa Especifica de Crescimento celular durante alimentacdo do
RBS (Q= 400 mih, n = 0,175 " V= 2))
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5.6.2 Coeficiente de morte celular {Kqg)

O coeficiente de morte celular foi determinado pela Bquacac 4.2, apds g
alimentacao do reator, a partir de valores da curva média de solidos suspensos
contra tempo. As Figuras 5.1b a 5.13b mostram as curvas da equacdo 4.2, de
cujas inclinagbes determinaram-se os valores de Ky Observa-se que ¢ modelo de
cinetica de primeira ordem descreveu bem a morte celular, com variagdo de 21
vezes entre © maior valor {(Figura 55b) e 6 menor valor {Figura 5.10b).
Comparando os valores de Ka, mostrados na Tabela 5.3, com valores de
processos continuos de tratamento de aguas residudgrias por lodo ativado
(RAMALHOQ, 1983), observa-se Gue © valor obtido neste trabalho, no experimento
da Figura 5.9 é cerca de 10 veres maiores gue os da literatura. GAUDY &
BLACHLY (1984) fizeram uma estimativa grosseira da constante global de
decaimento, Ky, a partir de valor de Kq para cada dia, computando a média para
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O tempo total de experimentc, encontrando Kd de 0,014d". KIM & HAO (1980)
encontraram taxa aerébia de decaimento para a reacéo de 1° ordem de 0,048g"
relativamente baixa, devido g nitrificacdo e a idade do lodo ter sido alta. Para
MOREIRA (1995), o coeficiente de monte celular depende da concentracéo e
qualidade do substrato no final da etapa do enchimento que, consequentemente,
depende das condicBes de operagao do reator. O valor de Kd encontrado pelo
autor foi de 0,042 a 0,134h™. HOKKA (1984) obteve valor de Kd de 0,072d", a
partir das concentragBes celufares iniciais e finais num sistema descontinuo. Para
o sistema continuo sem reciclo de lodo, o valor de Kd foi de 0,11 g™, YAMASSAKI
{1986}, encontrou um valor Gnico para reator continuo e em batelada de 0,012d7,
DORNELLAS (1994) com o intuito de verificar a aplicabilidade do processo de
lodo ativado por batelada no tratamento de aguas residudrias do processamento
de frutas citricas, obteve Kd de 0,26d™" parg aeracao com aplicacio de ar e 0,21d"
" para aeracao com aplicagdo de oxigénio pUro.
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FIGURA 5.12b Coeficiente de morte cetular(Q=518 mith, Kd=0, 0215 h™, V=21
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5.5.3 Constante de velocidade de redugio de DQO (K)

De acordo com as equactes 4.3 e 4.4 calculou-se g constante de velocidade
de redugéo de DQO (K) no periodo de alimentacdo (Figuras 5.1¢c a 5.13¢) e apds
a mesma (Figuras 5.1d a 5.13d), respectivamente. As F iguras 5.1¢, 5.2¢c 56c e
5.12c mostraram gue o modeto proposto {equacdo 4.3) ndo descreveu bem a
cinética de reacdo, uma ver que para altas concentragbes de substrato, na fase
de enchimento do reator, a cinética de reacéo era de ordem menor que um. A
Tabela 5.3 mostra valores altos para a constante de velocidade de reducao de
DQO durante o enchimento do reator, porém deve-se observar que estes valores,
determinados na inclinagdo maxima ou ponto de inflexo das curvas de
concentragdo de DQO contra tempo, na verdade podem ser definidos como
pseudo constante de velocidade de reducéo de DQO, uma vez que a cinética nao
era de primeira ordem e, assim, 0s valores determinados sdo dependentes da
concentragéo de substrato no intervalo de tempo considerado. Para FERNANDES
(1982), o efeito da temperatura para a constante de remogaoe de DQO (K} néo foi
significante. De 21 a 5°C a constante de velocidade maxima de reducdo de DQO
decresceu somente de 00148 a 0,0101h" sendo portanto, pouco sensivel as
mudangas de temperatura & mencres que os valores da literatura (RAMALHO,
1983}, O gue provavelmente, influenciou nos valores de K foram as condicdes de
operagdo e caracteristicas das aguas residudrias. Para BARNES e BLISS (1983),
segundo FERNANDES (1993), os valores de K estavam entre 0,08 e 0,42h™ para
residuo municipal. DORNELLAS (1994) encontrou valores de 0,78 d” para reator
com aplicacdo de ar e 062d”, para reator com aplicag8o de oxigénio. Parg
MOREIRA (1995), as condigbes de operacdo do reator influenciaram os valores
de K.
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Observou-se que em todos os experimentos os valores de K foram maiores
no periodo de afimentacdo come era esperado, uma vez que durante z
alimentacdo com adicdo de substrato, as fragSes mais faciimente biodegradaveis
séo metabolizadas com maior velocidade, restando as fragBes menos facilmente
biodegradaveis, que s@o metabolizadas com velocidade menor. Durante a
alimentacdo, a constante de velocidade de reducdo de DQO variou de 0178 a
4,94 h" e no periodo apds enchimento variou de 0,003a0,146 b,
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Errata

1- Na pagina 35, equacao (4.7), onde se &8 MTS = VS + QS,t, leia-se
MTS = V{;S{ + QtSQ + ZViSQ - ZV;—ESQ, onde:

2viS; -massa de substrato adicionada para reposicado do volume das

amostras durante enchimento;
2, S, -massa de substrato das amostras ao longo do experimento.
2- Na pagina 55, Figura 5.5** onde se |& T(h) de 7, leia-se 2.6.

3- Na pagina 55, Figura 5.6** onde se 1& Q(mi/h) de 400, leia-se 420
4- Na pagina 55, Figura 5.5** onde se & Q(mi/h) de 420, leia-se 400
5- Na péagina 62, na ordenada da Figura 5.12a, onde se &

in (X(Vo/Q+ 1), leia-se In (X(V, + Q).

8- Na pagina 83, na ordenada da Figura 5.13a, onde se 1é

In (X(Vo/Q+ 1)), leia-se In XV, + Q).

/- Na pagina 71, na abscissa da Figura 5.1¢, onde se 1& Tempo (h},

leia-se Vy/Q + 1,



