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RESUMO

"ESTUDO CINETICO DE TRATAMENTO DE AGUAS RESIDUARIAS
DE ABATEDOURO AVICOLA POR PROCESSO DE LODO ATIVADO"

O dimensionamento racional de sistemas de tratamento
por processo de lodo ativado de efluentes liquidos provenientes
de industria de alimentos exige o conhecimento de expressoes
descrevendo a cinética de crescimento de microrganismos e de-

gradagao de material poluente.

Neste trabalho, utilizando-se agua residuaria de abate-
douro avicola determinou-se as constantes das expressoes cinéti
cas derivadas da equagao.de Monod, levando-se em consideragao mor
te celular e coeficiente de manutengao. Estas constantes foram
determinadas em processos em descontinuo e continuo sem reci-
clo. As expressoes propostas relacionam a velocidade de cresci-
mento celular e velocidade de consumo de substrato com as con-
centragoes X e S, onde X, concentragdo celular, foi avaliada
como concentragao de solidos em suspensiao totais (S.S.T.) e S,
concentragao de substrato limitante, foi avaliada como concentra
¢ao de Demanda Quimica de Oxigeénio (D.Q.0.). Os valores das

constantes determinadas foram:

= . -1,
Mpgx = 0,85 dia ~;

kg = 42 mg/£ DQO;



Y = 0,50 mg S.S.T./mg D.Q.0.;

kd = 0,072 dia"%;

m = 0,079 mg D.Q.0./mg S.S.T. dia.

Resultados experimentais em sistemas continuo com reci-
clo de lodo foram comparados aos resultados calculados atraves
do modelo proposto, mostrando que o modelo explica satisfatoria

mente este processo.

O efeito da concentragao de substrato, em D.Q.0., na ta
xa especifica de respiragdo, R, foi também examinado obtendo-se
expressao relacionando velocidade de consumo de oxigenio -com

concentragao de substrato limitante, S.

Os valores das constantes determinadas foram:
Rpax = 10,4 mg O,/mg S.S.T. dia

kz = 444 mg/L D.Q.O0.

Determinou-se ainda a velocidade de sedimentagio de lo-
do a diferentes concentragoes do mesmo, bem como a influencia da
-razdo substrato microrganismos (F/M) no Indice volumétrico de
lodo (I.M.). A relagao F/M 6tima encontra-se em torno de 0,60 -

0,80 mg D.Q.0/mg S.S.T. dia.

A aplicagao do modelo cinético no dimensionamento de

processo de lodo ativado para sistemas utilizando-se tanque de



& A A

aeragao tipo reator de mistura e tipo reator tubular foi exami-
nada e neste tltimo caso € proposto um método para calculo de
tempo de residencia celular e tempo de resistencia  hidraulico
atraves de graficos similares aos utilizados para tanque de ae-

ragao tipo reator de mistura.
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SUMMARY

"KINETIC STUDIES ON POULTRY ABATTOIR WASTEWATER
TREATMENT BY ACTIVATED SLUDGE PROCESS"

Rational design of food industry liquid effluent treat-
system by activated sludge process requires the knowledge
of expressions describing the kinetics of microorganism growth

and pollutant material degradation.

In this work, utilizing a poultry processing industry
wastewater, the constants of the kinetic expressions derived
from Monod's equation were determined, considering cell death
and maintenance coefficient. These constants were determined in
batch process and continuous process without recycle. The proposed
expressions relate the growth and the substrate consumption
rate with the concentrations, X and S, where X, celular
concentration, was evaluated as total suspended solids (T.S.S.)
and S, limiting substrate Concentration, was evaluated as

chemical oxygen demand (C.0.D.).

The values of the constants were determined as:

Umax = 0,85 day~l

ks = 42 mg/e C.0.D.

Yg = 0,50 mg T.S.S./mg C.0.D.

kd = 0,072 day™!



m = 0,079 mg C.0.D./mg T.S.S. day

Experimental results in a continuous system with cell
recycle were compared with those calculated by the model. The
comparison showed that the model explains quite well this

process.

The effect of substrate concentration on the specific
respiration rate, R, was also examined, and the expression
obtained relatex oxygen consumption rate with limiting substrate

concentration, S.

The value of the constants were determined as:
Rpax = 10,4 mg Oz/mg T.S.S. day
ky = 444 mg/¢ C.0.D.

Furthermore, sludge sedimentation velocities, ;at
different sludge concentrations, were defermined, as well ‘as
the influence of the food to microorganism ratio (F/M) on the
sludge volume index (S.V.I.). The optimum F/M ratio lies between

0,6 and 0,80 mg D.Q.0./mg T.S.S. day.

The use of the kinetic model in the design of the acti-
vated sludge process for systems utilizing perfectly mixed reactor
and plug-flow reactor type aeration tank was examined. 1In the
latter case, a method for calculation of the celular and hidraulic
retention times through graphic plots, similar to those utilized

for perfectly mixed reactor, was proposed.
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1. INTRODUGAO

A avicultura vem se constituindo em uma das mais im-
portantes atividades para suprimento de alimentos proteicos
ndo s0 no contexto mundial, como no Brasil. Segundo dados da
"Food and Agricultural Organization"(§@ foram abatidas 25,3;
27,6 e 29,2 milhoes de toneladas de aves nos anos de 1978, 1979

e 1980 respectivamente.

No Brasil, o abate de frangos de corte se zpresenta em
grande expansao, tendo sido produzidas 587.394, 713.105 e
914.452 T de carne de aves em 1978, 1979 e 1980 respectivamen--
te segundo dados do I.B.G.E.(P@, sendo que aproximadamente 95%
desses totais correspondem a frangos. Contribuem.ainda com
uma significativa fonte de divisas atrayés de exportagao, prin-
cipalmente a paises do Oriente Medio e segundo dados recen-
tes(‘a foram exportados 18.075 toneladas de carne de frango
nos dois primeiros meses de 1980 representando US$ 20.608.658,

em divisas.

O desenvolvimento deste setor se deve'gragas a pesqui-
sas nas areas de genética, nutrigdo, controle de doengas e tec
nologia de abate, o que tornou possivel a instalacdao de abate-
douros de grande capacidade, chegando os maiores a abaterem

150.000 aves por dia.

Por outro lado, durante o processamento das aves, as

operagdes de escaldagem, evisceragdo, preparagio da carcaca,
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lavagem de piso‘e equipamentos exigem volumes consideraveis de
agua produzindo efluente liquido com alta carga poluidora. Se-
gundo estudos de Porges e Struzeski(", 16 a 35 litros de agua
sao utilizados por frango abatido, resultando em efluente cuja
concentragao em Demanda Bioquimica de Oxigenio (DB0520°C) va-

ria de 150 a 2400 mg/k.

Devido a grande quantidade e alta carga poluidora des-
ses efluentes em termos de DBOSZOOC, langamento deles em cor-
pos d'agua acarreta graves problemas de manutengao do equili-
brio ecoldogico. Mesmo seu langamento em rede de esgotos prbvo-
ca grandes problemas nas estagoes publicas de tratamento devi-

do a sobrecarga acarretada pelo efluente a.ser tratado.

A preocupagﬁq quanto a preservagao do meio ambiente le
vou numerosos pesquisadores a estudarem meétodos de tratamento
bem como alteragoes no fluxograma do processamento de aves pa-
ra diminuir a quantidade de agua consumida e teor de DBO. Es-
tes estudos conduziram ao trabalho efetuado por Carawan et a1(1®)
~ para a "Environmental Protection Agency", dos E.U.A. (E.P.A.)
em 1974 e as recomendagoes dele emanadas visam a minimizagao
da quantidade de carga poluidora e do volume de agua utilizada
por modificagoes e controle das diferentes fases de processa-
mento, reduzindo cam isto, os custos de tratamento dos efluen-

tes L d

Acredita-se que os modernos abatedouros de aves cami-
nham no sentido de seguirem as medidas recomendadas no relato-
rio da E.P.A. dentro das normas exigidas por autoridades sani-

tarias.



No entanto apesar de tais medidas permitirem considera
vel diminuigao na carga poluidora dos efluentes, ainda assim
apresentam um alto valor de DBO, sendo desaconselhiavel seu lan

gamento a corpos d'agua ou mesmo diretamente 3 rede de esgotos.

Jones (’) e Litchfield(®*), realizaram uma revisio dos
métodos empregados e dos que estio sendo estudados para seu
tratamento; eles tem em comum o fato de incluirem sempre trata
mento bioldgico (secunddrio), por processo anaerdbio e/ou aeré‘
bio. Vale citar ainda a possibilidade de aproveitamento de me-
tano quando de tratamento anaerobio através de digestor anaerd
bio com reciclo, conforme mencionado por Dart ('), porém o eflu
ente produzido normalmente nao € adequado a langamento em cor-

pos d'agua, segundo o mesmo autor.

Um dos tipos de tratamento bioldgico mais usado, quer
em efluentes domésticos como industriais & o processo de 1lodo
ativado. Neste processo uma populagido de microrganismos € res-
ponsavel pela degradac3o aerdbia de material organico em tan-
que aerado e a concentragao desta populagdo & mantida alta por

reciclo do lodo formado.

No presente trabalho procurou-se estudar a cinética do
crescimento dos microrganismos e degradacao de material organi
co em agua residudria de abatedouro avicola de modo a estabe-

lecer parametros de projeto e condigdes operacionais de siste-

mas de tratamento utilizando processo de lodo ativado.



2.1.

2.2.

2.3.

2. OBJETIVOS

Determinagao da cinetica de crescimento dos microrganis-
mos e degradagao de poluente em aguas residuarias de aba-

tedouro avicola.

Estudo da influéncia da concentragao da.Demanda Quimica
de Oxigenio (DQO), na taxa de respiragdao de microrganis--
mos utilizados no tratamento, por processo de lodo ativa-

do, de aguas residuarias de abatedouro avicola.

Estabelecimento de parametros de projeto e condigdes ope-
racionais de sistema de tratamento de aguas residuarias

de abatedouro avicola por processo de lodo ativado.
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3. REVISAO BIBLIOGRAFICA

3.1. Caracteristicas das aguas residuarias de abatedouro avi-

cola

Nos abatedouros avicolas as operagoes de escaldagem,
preparagao de produto, resfriamento de carcagas, limpeza de vis
ceras exigem quantidades apreciaveis de agua que adicionadas
as aguas de lavagem de equipamento, piso e tiineis de sangria e
eventualmente, sangue nos abatedouros onde nao ha sua recupera

gao, originam efluentes liquidos com alta carga poluidora.

Os primeiros trabalhos de caracterizacao desses efiueg

: ‘ . (79) : (1)
tes foram realizados por, Porges e Struzeski e Miller os
quais descrevem as operagGes de abate e suas contribuigdes na
carga poluidora do efluente. Segundo estes autores o sangue e
as fezes contribuem com a maior parte da carga poluidora e re-

comendam sua prévia separaciao dos efluentes.

Numerosos outros trabalhos de caracterizagao desses

(13,15 18,48,90,115,116)

efluentes aparecem na literatura a partir

de entao.

Bolton(’ﬂ estudando as caracteristicas das aguas resi-
duarias de cincodiferentes abatedouros verificou a diversidade
de concentragoes dos efluentes bem como do consumo de dgua. Em

abatedouros, onde havia recuperagdao de sangue encontrou dados
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consistentes quanto 3 quantidade total de DBO por ave abatida,
em torno de 12g de DBO/ave abatida. Em abatedouros sem recupe-

ragdo de sangue encontrou valores de até 18g de DBO/ave abati-

da.

Porges e Struzeski(") realizaram um intenso trabalho
de coleta de dados em numerosos abatedouros nos E.U.A. com ca-
pacidade média de abate de 50.000 aves/dia. A quantidade de
agua utilizada variou de 16 a 352 por ave dependendo da tecno-
logia de abate e as caracteristicas dos efluentes estdo sumari

zadas na primeira coluna do quadro 3.1.

Carawan et al(lg prepararam para a E.P.A. um extenso
e detalhado trabalho visando a diminuiggo de carga poluidora
de efluentes liquidos de abatedouros avicolas. Neste trab#lho
iniciado em 1969 e concluido em 1974, um tipico abatedouro de
frangos situado em Durhan, N.C., E.U.A. cém capacidade para
abate de 70.000 frangbs por dia foi usado para avaliar mudan-
¢as em técnicas e equipamentos de processamento para reduzir o
consumo de agua e carga poluidora. Os autores verificaram que
eram utilizados 46& de agua por ave, produzindo 25,7gdeIHD520°C
por ave abatida. As caracteristicas das aguas residuirias, se-

gundo esses autores,estdo resumidas na segunda coluna do Qua-

dro 3.1.

No Brasil, Foresti et alc”) realizaram um estudo de
caracterizagao e tratamento de efluentes de abatedouro situado
em Guapiagu-SP. Na coluna 3 do quadro 3.1 estdo assinalados os

resultados obtidos por esses autores.



As variagoes que ocorrem nas caracteristicas dos despe
jos sao devidas a diferentes quantidades de agua utilizada, ma
ior ou menor eficiéncia na recuperagao de subprodutos do eflu-
ente e diferengas nas técnicas utilizadas nas operagdes de pro-
cessamento das aves e residuos. Porém, vale lembrar que uma
consisténcia de dados se verifica na literatura citada quanto
a relagao DBO%OOC/DQO (em torno de 0,75) que indica a boa bio-

degradabilidade desses residuos.

3.2. Redugao da carga poluidora de abatedouros avicolas

A redugao da carga poluidora de abatedouros avicolas
deve ser efetivada através de dois enfoques distintos: melho-
ria e modificagoes nas operagbes de abate e processamentc das

aves e o tratamento propriamente dito das aguas residuirias.

Quanto ao primeiro aspecto, Bolton(n) verificou que um
eficiente sistema de recuperacdo de sangue pode reduzir 37% da

20°C - s 3= '
DBO5 .~ das aguas residuarias.

Dart(z") sugere o transporte pneumatico de penas e vis

ceras ao invés de transporte hidraulico.

- 0
Carawan et a1l (% conseguiram reduzir 66% da DBOE0 ¢

32% do consumo de agua por alteracees na linha de processamen

to.



Jones 7 resumiu estimativas feitas pela Federal Water
Pollution Control Administration.dos E.U.A. (F.W.P.C.A.) quan-
to a redugao de DBO por modificagdes ﬁa linha de processamento.
Tais estimativas chegam a redugdo de até 38% da carga poluido-

ra.

Whiterow et al.®'?9 estudaram o efeito do reuso da
dgua nas operagbes de lavagem, pré-resfriamento, resfriamento
e escaldagem. Os autores concluiram que tal medida aumentava os
contaminantes quimicos e micrbbiol6gicos no produto final, re-
comendando renovagao continua de parte da agua com vistas ao

atendimento de normas de higiene e saude.

Porém, mesmo com a possibilidade dé consideravel redu-
gao de carga poluiddra por modificagoes e melhoria das opera-
¢oes de abate e uso racional de dgua, os autores acima citados
concordam em que os efluentes ainda s3ao produzidos em grandes
quantidades e com alta cargé poluidora, necessitando tratamen-

to propriamente dito, antes de seu langamento final.

Miller (°9 descreveuum sistema de tratamento projetado
antes da entrada em operagao da planta e verificou uma redugio
de 92% da DBO através de operagbes fisicas (tratamento primi-

rio), seguido de tratamento bioldgico em lagoas aeradas.

Anderson e Kapldvsky(s) apresentaram dados coletados
para a "Water Pollution Comission'" do Estado de Delaware, EUA
visando o estudo da efetividade de lagoas de oxidagdo no trata

mento de aguas residuarias de abatedouro avicola. Segundo esses



autores, 70 a 96% de redugao em DBO foi conseguida em lagoas de oxi

dagao com profundidade de 45mm e tempo de residéncia de 2,89 dias.

Camp e Willoughby 07 descreveram um sistema para trata
mento de aguas residuarias por processo de lodo ativado por
aeragao prolongada, em um abatedouro avicola situado em Ella-

ville, Fla, EUA, no qual & obtida redugao de 98% da DBO.

Dart (*) descreveu métodos de tratamento de aguas resi-
duarias de abatedouros e plantas de processamento de carne de
aves e 'de outros animais e constatou a semelhanga das caracte-
risticas dos efluentes nessas indidstrias. O autor descreve as
operagoes fisicas e processos quimicos de tratamento, nos quais
€ possivel obter uma redugao média, de aproximadamente 60% da -
DBO e recomendou posterior tratamento bioldgico para adequagzo
desses efluentes. Os tratamentos biol6gicos descritos pelo au-
tor 'sao: digestores anaerobios com produgdo de metano, 1lagoas
anaerdobias, lagoas aerdbias, filtros bioldgicos e processo de
lodo ativado. Segundo o autor, digestores anaercbios tem o inco
veniente de produzir efluentes inadequados ao langamento em cor
pos d'agua; as lagoas anaerdobias, segundo o autor, eram bastante
usadas nos EUA mas apresentavam problemas de mau cheiro, tempo
de residencia bastante longo, além de baixa eficiencia quanto
a‘redugéo de DBO (aproximadamente 80%). Para lagoas aerobias,
aeradas mecanicamente ou n3o, o autor recomendou serem usadas
somente em localidades ondé o custo do terreno fosse baixo. O
uso de filtros bioldgicos, até 1974, era o método padrio na
Inglaterra, mas devido ao alto custo inicial requerido ao lado

de menor eficiencia, seu uso vem se tornando menos frequente;
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finalmente tem-se o processo de lodo ativado que segundo o au-
tor vem sendo usado com sucesso no tratamento de idguas residua
rias de abatedouros e indQstria de processamento de carnes com

eficiencia de redugao de 95 a 99% da DBRO.

Jones®”) descreve o levantamento feito pela F.W.P.C.A.
(Federal Water Pollution Control Administration) em 95 plantas
de processamento de aves nos EUA, afirmando que em 1972, 50%
das plantas realizavam tratamento biolGgico através de 1lagoas
anaerdbias e/ou aerdbias. O autor fez ainda uma descrigdo das
recomendagoes da E.P.A. no sentido de melhorar o tratamento a-
través de alteragGes nas lagoas visando transformi-las em sis-

temas de lodo ativado.

Marson e Pos(®*®) realizaram um.estudo sobre‘os cugtoé
do tratamento de aguas residuirias de abatedouro avicola. Os
autbres calcularam-a economia obtida ao realizar tratamento de
efluentes por métodos fisicos e quimicos seguido de processo
por lodo ativado. A economia em gastos foi calculada pela dife
_renga entre a taxa cobrada por autoridades sanitarias quando o
efluente € langado sem tratamento e os custos de tratamento.Pa
ra abatedouros de frangos com capacidadé de abate de 70.000
aves por dia, uma économia de £ 33,926 por ano e £ 41910 por
ano € alcangada, segundo padroes do ano de 1976 para Holanda e
Inglaterra respectivamente. Vale lembrar que nestes paises a
taxa incide sobre o equivalente populacional do residuo em

questao e sofre zumentos substanciais a cada ano.



-11-

Whitehead(n7’1“) trabalhou com proceéso de lodo ativa-
do em escala de laboratdrio e escala piloto para tratamento de
dguas residudrias de abatedouro avicola. Constatou ser possi-
vel uma redugao de 93% de D.Q.0. com tempo de residéncia hi-

draulico de 6 horas e idade do lodo de 2 a 3,5 dias.

Newsgranger et al.(7°) descreveram um sistema de trata
mento que segundo eles era o uUnico desse tipo utilizado na in-
distria de processamento de frangos, permitindq‘o langamento
do efluente em corpos d'agua dentro dos padrdes legais estabe-
lecidos. O sistema consistia em um tratamento primirio para Te
mogao de solidos e gorduras seguido de tratamento quimico com
Sulfato de Aluminio(Alumen)., A seguir era realizado tratamento
secundario através do processo de lodo ativado, cujo efluente
passava através de micropeneiras e finalmente sofria cloragao
para ser langado a um corpo d'igua. Esse tratamento permitia
uma redugao de 98 a 99% da DBO§OoC inicial situada entre 1142
e 1320 mg/L. Menciona ainda que encontra-se em construgac um
tanque de equalizagao para permitir vazao constante de entra-

da no processo de lodo ativado, evitando assim eventuais insta

bilidades do processo.

Heddle (*?) estudou a viabilidade da aplicagdo do siste
ma de lodo ativado no tratamento de efluentes de abatedouros,
em geral, com aproveitaﬁ;nto do lodo para complementagao de ra
gao animal. Nesse estudo, em escala de laboratorio, concluiu

que o lodo produzido podia ser adicionado a ragdes de suinos e

que um sistema com processo de lodo ativado em larga escala



podia ser operado economicamente com a comercializagio de pro-

duto (lodo) recuperado.

Gruette e Westphal(“o) estudaram o uso de tubo de reti
rada (draft tube) na aeragao de processo de tratamento de agum
residuaria de abatedouro, recomendando seu uso devido a2 baixa
poténcia requerida. No Brasil, Foresti et al.(®*3) estudaram o
tratamento bioldgico através de lagoas de oxidacdo anaerdbia e

[
facultativa, constatando redugao de 60% na DBogo C.

Existem ainda diversos trabalhos relativos a recupera-
¢ao de subprodutos nas operagdes de abate com consequente redu
¢do de carga poluidora(?5:41>46,30,115) e .aplicagdo no solo co-
mo método de tratamento de efluentes de abafedouro avicola(7“1‘
Tais metodos, porém,ipem limitagoes economicas além de redue;
rerem posterior tratamento, no caso de recuperagao de subprodu
to, ou disponibilidade de vastas areas de terreno, no caso de

aplicagao ao solo.

3.3. Cinética de crescimento microbiano e consumo de poluente

no tratamento de dguas residuarias

A funcao dos processos bioldgicos de tratamento de re-
siduos & remover a matéria organica biodegradivel das dguas re
siduarias através de reagoes metabdlicas de oxidacdo e sintese

celular. Apesar de varios mé€todos fisicos, quimicos e fisico-



quimicos propostos como substitutivos, o tratamento biolégico
€ ainda, segundo afirma a maioria.dos estudiosos do assun-
to(za”""), 0 Unico meio comprovado de resolver economicamen
te o problema de redugao do teor de oxigénio dissolvido em cor
pos d'agua causado pelo despejo de dguas residudrias contamina
das com uma mistura de compostos organicos a baixa concentra-
¢ao. A maioria dos sistemas biolGgicos de tratamento, como lo-
do ativado, lagoas aeradas, lagoasde estabilizagao, sao siste
mas continuos onde ocorre crescimento de uma populacdo de mi--
crorganismbs e consumo de poluente em condigoes controladas.
Na analise desses sistemas, necessiario se faz conhecer a ciné-

tica do processo biologico.

Os primeiros-trabalhos de quantificagao desses proces-
sos foram realizados por Monod(ss), Novick e Sziiard(7z) e
Herbert et al.("®) em cultivo continuo.de cultura pura de bac-
térias em meio liquido aerado contendo um substrato limitante.

As expressoes propostas s3o:

taxa de crescimento de microorganismos, (X)

X - ux ~ (3.1)

dt cresc.

taxa de consumo de substrato limitante, (S)

as =-uX (3.2)
dt consumo y



sendo que p € expresso como:

> S
Hmax. (3.3)
kg + S

onde
u = velocidade especifica de crescimento;
umax = velocidade especifica maxima de crescimento
S = concentragao de substrato limitante
X = concentragao microbiana
kg= constante de saturagao

y = coeficiente de rendimento global

t = tempo

Apesar de numerosos modelos de crescimento de micror-
ganismos terem sido propostos deste entio, as expressoes acima
e suas modificagoes sao as mais largamente usadas na analise

' . . = - 2,11,55,101
de processos microbiologicos (2,11,s5, ).

Uma modificagao importante surgiu da verificacio expe-

. . 4 5 36,45 76
rimental, por numerosos pesqulsadores( L ), de va-
riagoes do coeficiente de rendimento, y, considerado constante

na expressao (3.2).

. 76) . - .
Pirt(7¢) postulou que microrganismos requerem energia

para crescimento e manutengao.

Aiba et a1, (%,%) determinaram experimentalmente 0

coeficiente de manutengdo para cultivo continuo de Azotobacter
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. c.o- ' . - . 38,68 71 958,
vinelandii e a partir dail outros pesqu1sadores( oo )1n

corporaram este coeficiente nas expressoes de consumo de subs-

trato na forma:

ds = -m X (3.4)

de manutengao

onde m @ o coeficiente de manutencio.

Por outro lado, Pirt(7°). Aib& e Nagai(’) e diversos

. - - 23, 31
outros pesquisadores na irea de tratamento de residuos ' o

59,96)

» consideram ainda uma taxa de morte celular expressa
por:
X = -k, X (3.5)
dt d | _
morte

onde kg € o coeficiente de morte celular,

para explicar a fase de declinio da curva de crescimento micro

biano.

Como esses dois fenomenos, de manutencao e de morte ce
lular influem na variacdao do coeficiente de rendimento, y, hou-
ve alguma confusdo quanto a nomenclatura utilizada, tendo al-

21,103,114 .. ‘ -
(21,109,114) chamado de coeficiente de manutengao ou

guns autores
coeficiente de metabolismo endGgeno ao coeficiente de morte ce

lular, como verificado por Moletta(s“).

Atualmente combinagdes das cinco equagoes, (3.1) a (3.5),

descritas,com ou sem modificacdes tem sido utilizadas na
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andlise de processos fermentativos descontinuos e continuos.

O tratamento bioldégico de residuos € a mais antiga e
relativamente maior aplicagao da chamada fermentagéb continua
e foi desenvolvido e wutilizado, segundo Wuhrman (! 2°) | por qua-
se um século em bases totalmente empiricas. Os trabalhos de
Harlow e Powers("?), Adams e Hungate(’) e Eckenfelder e Moore®®)

ilustram bem esta situagao.

Downing e Wheatland (37J em 1962 foram os primeiros pes
quisadores a utilizarem bases tedricas na analise de processos
biologicos de tratamento de residuos. Os autores analisaram o
comportamento de um processo de lodo ativado utilizando-se das
expressoes propostas por Monod, para cultura pura. Apesar de
tratar-se de uma ﬁopulagéo mista, os autores justificam esté
aproximagao argumentando que a maior parte dos microrganismos
€ constituida de bactérias, principais responsaveis pela assi-
milagao da materia organica, fato esse corroborado em diferen-

- tes publicagaes(ss’77’93’95).

Lawrence e McCarty(Sl) desenvolveram em 1970 uma base
unificada para operagdo e projeto de sistemas bioldgicos de
tratamento, fundamentada nas equagoes de Monod acrescida da
expressio de morte celular. Introduziram ainda o conceito de
tempo de residencia celular, 6., e tempo de residencia celu-

lar minimo, BM que,em terminologia utilizada em fermentacgao

Ci
continua em um estagio, sem reciclo, corresponde ao inverso da
taxa de diluigao e ao inverso do valor do ponto de lavagem

(wash-out) respectivamente.
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Peil e Gaudy(75) estudaram o comportamento de uma popu
lagao mista obtida de estagao de tratamento de esgoto, em di-
versos substratos e concluiram que as equagdes de Monod sao
aplicdveis ao tratamento bioldgico de residuos: deterﬁinarmna@l
da as constantes cinéticas para diferentes substratos incluin-

do esgoto doméestico.

Chiu et al. (2°) em cultivo continuo de populagio micro

biana mista, compararam diversos modelos cinéticos, com os dados

obtidos, concluindo que o modelo de Monod, adicionado do ter
mo de morte celular, se aplica satisfatdriamente a populacoes

mistas.

Desde entao varios trabalhos de.determinagio dos paré-
metros cinéticos de procéssos bioldgicos de tratamento de dife
_rentes dguas residudrias apareceram na literatura, e foram su-
marizados por Mynhier e Grady(s7), encontrando-se tambem em

- . o - . - 23 59 96
varios livros textos basicos de tratamento de re51duos( 7 ).

5.4, Processo de lodo ativado

O processo de lodo ativado foi, segundo Metcalf e
Eddy(ss), pela primeira vez desenvolvido por Ardern e Lockett
em 1914 na Inglaterra é assim chamado por envolver a producio
de uma massa ativa de microrganismos éapazes de estabilizar

aerobiamente um residuo. E basicamente um cultivo continuo de



populagao de microrganismos em um tanque de aeragio, com reci-
clo de parte dos microrganismos formados, onde o substrato e
a matéria organica causadora de poluigao. Os microrganismos o-
xidam a matéria organica em presenga de oxigénio, transforman-
do-a basicamente em CO2, agua e novos microrganismos. E um
dos processos mais empregados no tratamento bioldgico de Aguas
residuarias domésticas, de indistrias quimicas e de alimen-

tos(ss,uu,so,sz).

Segundo Conway e Ros§(23) 0 processo de lodo ativado,
em comparagao aos filtros biologicos oferece inimeras vanta-
gens: melhor eficiencia de remogdo da matéria organica, pouca
susceptibilidade a mudangas de temperatura, projeto e operagao
baseados em modelos racionais, auséncia de problemas de mau
cheiro e insetos e menor invéstimento inicial. Entre as desvan
tagens estariam, a estabilidade, que, depende da sedimentabili
dade da biomassa, a operagao que & menos simples e o custo ope
racional maior. Cem base nessas consideragdes, recomendam o
uso de filtro biolGgico apenas como pré-tratamento ou quando

os volumes a serem tratados sao pequenos.

Os trabalhos de analise de processos de 1lodo ativado
visando projeto, operagdo e otimizagdo aparecem em grande nii-
mero na 1iteratura especializada envolvendo basicamente dois
modelos cinéticos: o chamado modelo de Eckenfelder e o modelo

de Lawrence e McCarty.

O modelo de Eckenfelder & baseado em observagdes eﬁpi-

ricas e foi descrito por Eckenfelder e Moore(3°), Eckenfelder



e 0'Connor (*'), Eckenfelder(2®), mais recentemente por Rama-
1ho (79:00:01.02) 4720 g0 sipei e Eckenfelder (*%), Neste modelo
considera-se que a velocidade de variacdo da concentragao de

microrganismos, X, e de consumo de substrato S, obedecem as

equagoes:
i’i=-yi§-kdx (3.6)
dt dt
45 . _ ks x para baixos valores de S (3.7)
dt .
45 _ _ x x para altos valores de S - (3.7")
dt
Por outro lado Lawrence e McCarty(SI) propuseram um

modelo, baseado nas equacdes de Monod acrescidas da expressao
de morte celular [equagéo 6.5)].Neste modelo as expressoes de
~velocidade de variacdo de concentragao de microorganismos e

substrato sao:

Zew-xp x (3.8)
dt -
S (3.9)

dt Yg



L= Mmax S

onde u € expresso pela equagao (3.3) Kot S
S

Yg = coeficiente de rendimento relativo ao crescimento

celular

Os autores ainda compararam-no com o modelo de Ecken-
felder indicando que as equacgdes (3.8) e (3.9) se aproximam das

equagoes (3.6) e (3.7), respectivamente, quando a concentraga de

substrato S € bem menor que kg. Quando S & bem maior que kg as

equagdes (3.8) e (3.9) aproximam-se de (3.6) e (3.7) respecti-

vamente,

Este modelo permite uma comparacZo de dados obtidos em.
processos biologicos de tratamento com os processos obtidos em
cultivo continuo, bem como explica o comportamento desses pro-
.cessos em amplas faixas de concentragido de substrato, evitando
ainda a descontinuidade do modelo de Eckenfelder. Numerosos
trabalho$ aparecem posteriormente, baseados no modelo de Law-
rence e McCarty(®'), Ramanathan e Gaudy(°3) simularam o com-
portamento do processo de lodo ativado para diferentes varia-
veis de operagio. Sundstron et al, (?7) introduziram grupos adi
mensionais para auxiliar o projeto de reatores de lodo ativado.
Sherrard e Lawrence(®?) e Saunders e Dick(®%) enfatizaram a im-
portiancia do parametro tempo de residencia celular, 8¢, mno pro
jeto e operacdao de processos de lodo ativado e estabéleceram
correlagoes entre 6. e parametros cinéticos. Mishra m:al(szﬁa)
realizaram um estudo comparativo de custos de sistemas biolo-

gicos de tratamento de residues, também baseado no modelo de



Lawrence e McCarty, concluindo ser o processo de lodo ativado
0 mais econdmico. Gaudy e Srinivasaraghaven(’7’°2) compararam
resultados experimentais obtidos em laboratdrio de processo de
lodo ativado trabalhando com meio definido, confirmando a apli
cabilidade do modelo citado. Middleton e Lawrence (*°) estuda-
ram a otimizagao de processo de lodo ativado utilizando o para
metro 6. como variavel de projeto. Este parametro foi também
utilizado por Burchett e Tchobanoglous(“) no estudo de siste-
mas de controle desse processo e por Stenstron e Andrews(®“J)na "
analise de custos de processo de lodo ativado. Turian et al.(loa
estudaram o comportamento deste modelo para fluxo nao ideal.
Alam e Angelbeck(®) ¢ Yeung etval.(u1) estudaram sistemas de
controle de processos de lodo ativado em escala de laboratd-
rio. Christensen e McCarty(zz) desenvolveram um ﬁodelo de tfa-
témento biolégice computarizado para simulagao e projeto de
.sistema de tratameﬁto, onde a principal variidvel de controle
€ o tempo de residéncia celular 6. Wang et al. (9 Chase(19)
Lo et alii (5“), Del Borghi(253, Orhon e Tunay(73?), Su-
;hka(ss) e Nelson e Lawrence (¢%) estudaram basicamente a ciné-
tica do processo de lodo ativado para diferentes substratos e
esgoto doméstico, utilizando o modelo de.Lawrence e McCarty.Da
mesma maneira Keinath et.al.("’), Bliss e Barnes(lz), Tyteca e
Nyns(*"> e spritel Jr. e Hughes(®!) descrevem métodos para o
dimensionamento e operagao de sistemas com processo de lodo
ativado. Manickan e Gaudy(55’57), Mona et al.(®%) analisaram
a resposta de processos de lodo ativado a variagoes de concen-
tragdo e vazdo de alimentacio em escala de laboratdrio. Vale

mencionar que todos estes trabalhos sobre lodo ativado,citados
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a partir da referencia ao trabalho de Lawrence e McCarty(Sl)bg

seiam-se no modelo desenvolvido por estes autores.

Mynhier e Grady(®7) elaboraram grificos relaéionado as
variaveis de operagao em processos de lodo ativado para proje-
to desses processos baseados nos dois modelos anteriormente ci
tados. VandevepneeEckenfelder(‘°9 compararam ainda os dois mo-
delos com resultados experimentais e concluiram que para deter
minada faixa de concentragao de substrato os dois modelos se

superpoem.

Vavilin 9118110 ¢ yayitin e Vasiliev (112 apés discu-
tirem e analisarem diversos modelos ciné€ticos, propoem um mode
lo generalizado onde basicamente o modelo de Monod € modifica;
do com introdugao de expoentes na variavel concehtra;ﬁo | dé

substrato.

Constata-se porém que a tendéncia atual € mais pela
utilizagao do modelo de Lawrence e McCarty, como demonstram os

59,76,

. -, 23 86 . R
livros textos ba51cos(2' 4 ) e a literatura citada.

Outro aspecto bastante importanté nos processos de lo-
do ativado se refere ao calculo da quantidade de oxigénio re-
querida. Eckenfelder e O'Connors(®!) propuseram uma expressao
para calculo da quantidade de oxigénio requerido baseando-se
em estequiometria empirica. Segundo os autores a quantidade de

oxigénio a ser fornecida, Qo,» € calculada pela expressio:

Q02 = AQ (So - S) + BX (3.10)



onde o primeiro termo do segundo membro da equagao corresponde
a demanda de oxigénio para oxidagao do substrato e o segundo
termo corresponde a demanda de oxigénio para respiragao endoge
na. Asconcentragoesde substrato, Sy e S, devem ser eipressos
como medidas de concentragao de demanda de oxigénio (DBOfinal

ou DQO). Metcalf e Eddy(s’) propoem uma outra expressao para

calculo de oxigénio requerido, qual seja:

Q, =Q (S, -8) -1,42 P (3.11)

onde o primeiro termo corresponde a quantidade de oxigénio ne-
cessaria a oxidagao de substrato (expresso em concentragao de
DBOfjnal ou DQO) e o segundo termo 3 demanda de oxigenio neces
saria para oxidagdo do lodo. O fator 1,42 corresponde a quanti
dade de oxigénio necessaria bara oxidar o lodo. Vale notar que
as duas expressoes produzem resultados semelhantes, porém sao

expressoes derivadas de esteguiometria empirica.

0 advento dos medidores de oxigénio dissolvido tornou
possivel estimar a taxa de respiragao, R, de microrganismos, di
retamente nas condigoes reais de trabalho, quer em fermentacio
industrial, quer em processo bioldgico de tratamento. Numero-

. 14 26,68,71,84_89_ 99105
sos trabalhos aparecem na 11teratura( I A R

122 ~ . . ~

) onde sao determinados valores da taxa de respiragao para
diferentes microrganismos e substratos, bem como & estudada a
influéncia da concentragao de oxigénio dissolvido na cinética

de crescimento. Quando a concentragdo de oxigénio dissolvido,

CL, € o reagente limitante, considera-se que a taxa de respira



¢ao, R, pode ser basicamente expressa por:

ax C
R = .RT_EL_L : _ (3.12)
kg + CL

Cutro aspecto importante no processo de lodo ativado
se refere a sedimentagio de lodo no clarificador secundario.
Verificou-se que(2?:31,5%,96) 4 cedimentabilidade do lodo é
influenciada pela raziao F/M (carga organica) que & a relagao
entre a quantidade de matéria organica, expressa em demanda de.
oxigenio, fornecida ao tanque de aeragao e a quantidade de mi-
croorganismos presentes. A sedimentabilidade do lodo & verifi-
cada comumente pelo indice de Mohlman, I.M. tambéem chamado in.
dice volumétrico de lodo, S.V.I. Normalmente considera-se .que
o lodo tenha boa sedimentabilidade quando o indice de Mohlman

- estd entre 35-100m&/g, segundo Sundstron e Klei (%¢).

Por outro lado para o projeto de decantadores contimps
o ﬁarametro a ser calculado refere-se a drea minima de sedimen
tagdo. Talmadge e Fitch(**®), Eckenfelder e Melbinger (29) Foust
et al. (®*), Metcalf e Eddy (%¢), Tobinaga et al. (%3  apalisanm
e discutem o problema de sedimentacdao e exteto pelo Gltimo tra
balho, descrevem metodos de calculo da area de clarificadores

continuos.



4. MATERIAL E METODOS

4,1. Material

4,.1.1. Microgganismos:

Foi utilizada populagao mista proveniente de lodo dees

tagdo de tratamento de esgoto da Sanasa, Campinas-SP.

4.1.2. Kgua Residuidria

Kgua residuiria foi obtida da Sociedade Avicola Louvei
ra Ltda, Louveira-SP, ap6s passar por sedimentador primiario e

caixa de retencdo de gorduras.

4.1.3. Equipamentos de Cultivo e Tratamento

a) Para processo descontinuo foram utilizados frascos
erlenmeyers de 2 litros (1,82 de volume Util) com aerador de
pedra porosa e agitador magnético aos quais foram adaptados os
controles de agitagao, aeragdao e temperatura dos fermentadores
de bancada modelo Mini-ferm da Fermentation Design. O sistema

empregado encontra-se esqﬁematizado na figura 4.1.

b) Para processo continuo sem reciclo foram utilizados
frascos erlenmeyers de 2 litros com aerador de pedra porosa,

agitador magnético de orificio para retirada de 1iquido a altura



correspondenfe a 1,8£-adap1ando-s¢ 0s controles de temperatu-
ra, agitagao e aeragao dos fermentadorgs de bancada modelo Mi-
ni-ferm da "Fermentation Design". A alimentagao era controlada
por bombas peristalticas da Metering Pump Ltd., London modelo
Hiloflow ligada a temporizador eletrdénico tal como ilustrado

na figura 4.2. A saida do 1liquido se processava por sobrevaziao

c) Para processo continuo com reciclo (lodo ativado),
foi construido um tanque de aeragdo em chapa de acrilico com .
capacidade Gtil para 5,8£ dotado de cimara de sedimentagao e
dois aeradores de pedra porosa. A aeragao foi controlada atra-
vVés de rotametro com ar fornecido pPor compressor alternativo
de pistao. O controle de temperatura era efetuado mantendo-se
0 tanque em banho de agua com controle de temperatura através
de termdmetro de contacto elétrico marca Precision Scientific.
A alimentagao e retirada de excesso de lodo se dava atraves de
bombas peristalticas da Metering Pumps Ltd. London modelo Hi-
loflow acopladas a temporizador eletrdnico. O sistema utiliza-

do encontra-se esquematizado na figura 4.3.

4.1.4. Equipamentos para determinacdo de taxa de respiracao

Adaptou-se erlenmeyer de 500 mf com tampas de borracha
provida de orificios onde eram introduzidos o sensor de tempe-
ratura, tubo de ago inoxidavel em forma de "U" para circulagao
de agua quente ou fria. Eletrodo para determinagdo de oxigénio
dissolvido foi introduzido por orificio na parede do frasco

junto ao agitador magnético. O controlador de temperatura



utilizado foi o controlador Honeywell modelo Electronik III o
qual acionava valvulas solendides de alimentatagao de agua
fria ou quente ao tubo de ago inoxidavel. O medidor de oxige-

nio dissolvido utilizado foi o modelo 777 tipo polarografico da
Beckman ligado a registrador Hewlett-Packard modelo 7100 B19
para monitorar a variagao de concentragao de oxigénio dissolvi

do. A figura 4.4 mostra esquematicamente o0sistema utilizado.

4.1.5. Material e Equipamentos Auxiliares

- Estufa Fanem modelo 320-SE com controle de temperatu
ra entre temperatura ambiental e 250°C

- Balangas de precisdao Mettler P160ON e P100ON
- Aquecedores de resisténcia elétrica

- Medidor de pH Metrohm Herisau, modelo ES516
- Bomba de vacuo

- Medidor de oxigénio dissolvido Hidrocean, modelo El-
" tan S/01

- Coluna de vidro de 1m de altura e 5cm de diametro in

terno
- Vidraria diversa comum de laboratério

- Reagentes analiticos

4.2, Metodologia

4.2.1. Preparo de indculo

1 litro de lodo proveniente de estagao de tratamento



de esgoto foi adicionado a 9 litros de dgua residuaria de aba-
tedouro avicola e aerado por ar difuso com vazao de 15 litros
por minuto. Apds 10 dias adicionava -se diariamente 2 litros de
dgua residudria e retirava-se quantidade correspondente de sus
pensdo. O lodo assim obtido foi utilizado como indculo para
os experimentos realizados. A concentragado de oxigénio dissol-

vido variou de 35 a 75% do valor de saturagao.

4.2.2. Determinagao das constantes (kd' YG: ¥max:® ks) do mode-

lo cinético de crescimento e degradagao de poluente

0 coeficiente de morte, kg, da expressao (3.5) foi de-
terminado em sistema descontinuo montado segundo descrito em
4.1.3.(a). Aos.frascos contendo agua residuaria foram inoculados
180m{ da suspensao de microorganismos proveniente de lado do
sistema descrito em 4.2.1., aerados a uma taxa de 1,2 vvm, agi
tados a 200 rpm e mantidos a temperatura de 28°C. Apos a con-
centragao de DQO tornar-se praticamente constante, determinou-
se diariamente a concentragao de microrganismos expressa como

s6lidos em suspensao total (SST).

Como nestes experimentos ndo era adicionado substrato,
»podemos supor nao haver crescimento e portanto a variagao de
concentracao celular corresponde a taxa de morte celular. Equa
¢do (3.5) pode ser integrada com a condigao inicial X=X, quan-

do t=0, obtendo-se

en X o= okt (4.1)

Xo



O coeficiente ky foi obtido determinando-se o coefici-
ente angular da reta obtida graficando-se £n Xo,/X contra tem-

po pelo método dos minimos quadrados passando pela origem0°“).

Para determinagao das outras constantes de  expressao
cinéticas foram realizados experimentos em sistema continw sem
reciclo tal como descrito em 4.1.3.(b). Iniciou-se o processo
em descontinuo inoculando-se a agua residuiria populagio de
microrganismos adaptada e apds 72 horas iniciou-se a alimenta
gao com agua residuaria a uma concentragao de DQO corresponden
te a 750 mg/£. Para cada vazdao ensaiada considerou-se proces-
so em estado estacionario quando trés amostras sucessivas a in
tervalos de 8 a 15 horas apresentavam concentragiao de substra- -

to como demanda quimica de oxigénio praticamente constante.

Apos atingido o estado estaciondrio determinou-se o va
lor de concentragao de microrganismos como s6lidos em suspen-
sdo totais. A temperatura foi controlada em 28°C11°C, a veloci
dade de rotagao foi de 200 rpm e a taxa de aeragao corresporndeu

a 1,2 vvm, sendo que a concentragao de oxigénio dissolvido man

teve-se sempre maior que 40% do valor de saturacgio.

Na anilise deste processo, foi considerado como se
passando em reator de mistura, homogineo. Utilizando-se da ter
minologia adotada na figgra 4.2 o balango material para celu-
las fornece:

i, v X
on + (Vx)V - QX + ('Vd)v + V (d—t— - (4.2)
acumulagao



onde vy & a velocidade de crescimento célular, (-v4) velocida-
de de morte celular, Q a vazao de alimentagao e V volume do

liquido no reator.

Em estado estacionario o termo de acumulagio & nulo e
considerando-se desprezivel a concentragdo de microorganismos

na entrada obtem-se:

6 = —X (4.3)
(Vx + Vd)

onde 6 = V/Q € o tempo de residéncia.
Por outro lado o balango material para o substzato for

nece:

R ds
QS = QS + “-v)V + V (=X 4.4

onde (-vs) € a velocidade de consumo de substrato.

Em estado estacionario, quando o termo de acumulagao

se anula, temos

6 = ———4;—- (4.5)

Segundo Lawrence-e McCarty(51) as expressoes de veloci

dade de 'crescimenrocelular e a velocidade de morte celular
sao0:
dt :

crescimento



-51-

(-vy) = X = kg X (4.7)
dt morte
=, S
onde u = maf
k + S

Stibstituindo-se equagdes (4.6) e (4.7) na equagao (4. 3)

e rearranjando-se obtém-se

=

= u "kd _ (4.8) -

(2]

Rearranjando-se as variaveis, obtem-se

X
1ps —2 = S %,, 1 (4.9)"

Ymax Ymax

Para se avaliar a aplicabilidade desse modelo cinético
e obtengao das constantes cinéticas realizaram-se experimentos
a diversos valores de tempo de residéncia variando-se a vazio
de alimentacao e mantendo constante o volume de liquido. Deter
" minada a concentragao de substrato, S, em estado estacionario
para cada témpo de residéncia pode-se obter uma reta, segundo
a equagao (4.9)'graficando-se (1/(% + kq))contra 1/S. O coefi-
ciente angular desta reté e ks/“méx e 0 coeficiente linear
1/upax. Os valores deste§»coeficientes foram obtidos por re-

gressao linear pelo método dos minimos quadrados.

Por outro lado a velocidade de consumo de substrato se
gundo modelo de Lawrence e McCarty(SI) pode ser expressa co-

mo :



(-vo) = -ds -1 yx (4.10)
dt consumo G
que substituida em (4.5), fornece:
Sg - S '
o L. (4.11)

Substituindo-se u da equagao (4.8) em (4.11) obtem-se:

+ —

X YG YG

Chamando-se Ybbs= glés de coeficiente de rendimento
)

observado, tem-se

= . t — : (4.12)

(v,5)

Por outro lado trabalhcs de Aiba et al. ,Pirt(n)

e outros pesquisadores(”’°°’71'95)

indicam que a velocidade
de consumo de substrato pode ser expressa levando-se em contao
termo de manutengao celular tal como:

(-vy) = 45 = ,(-1—- uo+ m) X (4.13)

dt consumo Ye

que substituindo na equagzo (4.5), fornece:

So -S
X

8
= - (w+my)
Y6 G

UNac,&.a{f*ﬁ
31BLEQTE(AACt&i2ku



Substituindo y da expesssao (4.8) e procedendo-se ana-

logamente a obteng@o da equagdo (4.12) chega-se a

1 . -i+m) o + L (4.14)
Yobs (e Y6

Para obtengao das constantes, determinou-se a concentra
¢ao celular para cada tempo de residéncia possibilitando, com
0s valores de concentragao inicial (S°¥7SOmg/£ DQO) e final de:
substratc o cdlculo de y,s. Graficou-se 1/y,ps contra  tempo
de residencia determinando-se assim os coeficientes angulares

e lineares por regressao linear pelo método dos minimos quadra

dos.

4.2.3. Determinagao do efeito da concentracido de substzato na

taxa de respiracao

A taxa de respiragao ou taxa de consumo de oxigénio,
foi determinada atraves de sistema descrito em 4.1.4. colocan-
ldo-se uma suspensao de microrganismos proveniente de sistema
continuo, com oxigénio dissolvido do ar atmosférico, com o cui
dado de nao se introduzir bolhas de ar, sendo a variacio da
Quantidade de oxigénio dissolvido registrada com o decorrer do
tempo até aproximar-se de zero. A temperatura foi controlada em
28°C e a concentragao celular utilizada foi de 2.408mg/L em s

lidos em suspensio total (S.S.T.).

Efetuaram-se varias medidas nas mesmas condicdes vari-

do-se apenas a concentracdo de substrato (DQO).



A taxa de respiragao foi determinada pelo coeficiente
angular da reta obtida (concentragao de oxigenio dissolvido
contra tempo). Correlacionou-se assim a taxa de respiracdo com

a concentragao de DQO.

4.2.4. Determinacao da velocidade de sedimentacao de lado

Em um tubo de vidro de lm de altura e 5cm de diametro
ao qual se adaptou uma tira de papel milimetrado, colocaram-se
alternadamente suspensoes de microorganismos a varias concen-
tragoes até uma altura pre-fixada, acionava-se o crondometro e
anotava-se a altura da interface de tempos em tempes até a mes.
ma atingir a zona de ;ompresséo.xA velocidade de sedimentagao
foi calculada como a velocidade inicial de sedimentac3o da in-

terface, vji.

4.3, Metodos analiticos

4.3.1. Demanda Quimica de Oxigeénio (D.Q.0).

O agente oxidante utilizado foi o Dicromato de Potas-
sio em acido sulfurico, tendo como catalisador sal de Prata e

a determinagao foi realizada segundo método descrito no 'Stan

dard Methods for‘ thé Examination of Water and Waste Water"( s ).



4.3.2. Sélidos em Suspensio Totais (S.S.T.)

Foi determinado gravimetricamente pela massa seca de
lodo retirado em filtro de fibra de vidro Whatman GF/C segundo
metodo descrito no "Standard Methods for the Pxmination of Water

and Wastewater"(° ).

4.3.3. pH

Determinado em medidor de pH milivoltimeétrico.

4.3.4. Oxigénio dissolvido no tanque de aeracgao

Determinado atraves de medidor de oxigénio dissolvido

Hidrocean

4,.3.5. Indice de Mohlman ou Indice Volumétrico de Lodo (S.V.I.)

Foi determinado como o volume em mf ocupado pelo 1lodo,
por grama de lodo, apds sedimentagdao por 30 minutos em cilindro
volumétrico de 1 litro segundo descrito no "Standard Methodos for

the Examination of Water an Wa‘cewa'cer(8 ).



5. RESULTADOS E DISCUSSAO

5.1. Determinacdo das Constantes Cineéticas

5.1.1. Constante de morte celular, kd

Os resultados obtidos em sistema descontinuo (Quadro

5.1) permitiram obter os graficos da figura 5.1. Como se po-
de notar, no grafico da figura 5.1(a) ocorre uma queda de con-
centragao de celulas expressa em S.S.T. com o tempo a diferen-
tes concentragoes celulares iniciais. Quando se relaciona £n
(X/Xy) com tempo se obtém uma reta de acordo com a equago(4.1)

| e pelo coeficiente angular se pode calcular o valor de kg, ob-
tendo-se kg=0,072 dia~l. 0 coeficiente de correlagao obtido
foi de r2=0,975(figﬁra 5.1(b))..Va1e notar que o valor de kg

obtido estd dentro da faixa citada na literatura(22?,52.96)

5.1.2. Velocidade especifica maxima de crescimento, Umax e e

constante de saturagao ks

_ Em experimentos realizados em sistema contInuo, sem Te
ciclo a diferentes tempos de resideéncia foram obtidos os resul
tados mostrados no Quadro 5.2. A eficiéncia, E, foi calculada

como sendo a conversao do substrato, isto &

So - S
E = ____.___o (5.1)
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onde S, € a concentragao de DQO na alimentagao.

Vale notar ainda que o pH teve uma pequena variagao,
mantendo-se dentro de limites compativeis com o crescimento ce
lular, nao necessitando de controle por adigao de acido ou ba-

se.

Com o valor de kg obtido nos experimentos descritos no
ftem antericr graficaram-se os valores de (Lﬂ% + kg)) contra
1/S obtendo-se uma reta segundo a equagao (4.9). Com efeito,
pelo grafico da figura 5.2, pode-se calcular as constantes kg
e Upix » obtendo-se: kg=42 mg/£ DQO e upax=0,85 dia~l. A reta
ajustada pelo método dos minimos quadrados apresentou coefici-

ente de correlacgao r2=0,938.

5.1.3. Coeficiente de rendimento em relagao ao crescimentos

yG, € constante de manutencao, m

Os resultados apresentados no Quadro 5.2 para sistema
continuo sem reciclo de lodo permitiram a elaboracao do grafi-
co 1/yobs =(So-S¥YX contra 6, mostrado na figura 5.3. Consideran-
do-se que nio existe o coeficiente de manutengao, m, expresso
na equagao (3.4) pode-se considerar a velocidade de consumo de
substrato como sendo expressa pela equagao (3.9), levando a ad
mitir que a reta obtida e a expressa pela equagao (4.12). Pe-
los valores do coeficiente 1linear e angular pode-se calcular
o coeficiente de rendimento yg e a constante de morte celular,

obtendo-se y; = 0,50mg SST/mg DQ0 e ky = 0,11 dia™l.



Porém o valor de ky assim calculado & bastante diferente daque
le obtido em sistema descontinuo. Além disso, segundo Mectcalf
e Eddy(5%) os valores de kg variam entre 0,040 e 0,075 dia~l,
valores esses comprovados, por dados obtidos em sistemas empre

gando processo de lodo ativado por aeragao prolongada.

Considerou-se portanto que o valor de kg correto €
aquele obtido em experimento em sistema descontinuo e que na
expressao de velocidade de consumo de substrato o termo de ma-
nutengao deve ser considerado tal como expresso pela equagao

(3.4). Temos entdo que (-vg) € dado pela equagao (4.13):

u -
v =SS L (mES )
dt consumo yg ' (Kg*S)

Considerou-se entdao que a reta obtida no grafico da
figura 5.3 expressa a equagao (4.14) onde o coeficiente angu-
lar corresponde ao valor de (;% + m) e o coeficiente linear
1/yg. Isto, permitiu, adotando-se o valor de kg=0,072 dia-l,

calcular os valores de yg e m como sendo:

y. = 0,50 Mg SST e m = 0,079-M8 D0 45,-1
G
mg DQO mg SST

A equagao (4.9) fornece entao, para este sistema:

ks(1+kg®)
8 (mpax - kg)-1

(5.2)

e de (4.14) obtéem-se:



S-S
x = Y6 (So°5) (5.3)

1+ (kd+m }’G)e

A comparagao dos dados experimentais e calculados pe
las expressoes (5.1), (5.2) e (5.3) s3ao mostrados na figufa
5.4.

. - . - M -
0 valor do tempo de resideéncia minimo, 6c, e calculado

pela equagao (4.9) substituindo-se S por Sg

. = S -1
“ gh = (ZmAX Po kd) = 1,36 dia
ks + So '

5.2. Comparacao de dados experimentais e calculados em proces-

so de lodo ativado com retirada de excesso de lodo, dire-

tamente do tanque de aeracao

Com vistas a verificacao da validade das expressoes e
constantes cinéticas obtidas em sistema sem reciclo realizaram
se experimentos com processo de lodo ativado, sendo que a reti
rada do excesso de lodo foi feita diretahente do tanque de ae-

ragao, de acordo com esquema da figura 4.3.

“Na analise desse processo procedeu-se, tal como sugeri
do por Metcalf e Eddy(ss). Considerou-se que o tanque de aera-
gao apresenta o comportamento de um reator de mistura homoge-

neo, sem variacao de densidade.



onde

-4 U=

0 Balango Material para células fornece:

QX +vxV = QX+ (Q-Qw)Xg + (-vd)V + V 3t Ac.

Q = vazao de alimentagao

volume de 1liquido no tanque de aeragao

>~
n

concentragao celular no tanque de aeragao
Xe= concentragdo de células na saida

Qu,= vazao de retirada de excesso de lodo.

Em estado estacioniario, considerando-se X, desprezivel,

aplicando-se as equagoes (4.6) e (4.7) e dividindo-se ambos

os membros por VX obtém-se-

. lar, 8.,

(Q - Qw)Xe * QuwX _ kg ‘ (5.5)
VX

Mas, idade das celulas, ou tempo de residencia celu-

& definido como (#3:5%:9¢);
6 _ quantidade total de células no reator (5.6)
c : ~ .
taxa de retirada de celulas
o = XV | (5.7)

C(Q-Q)Xe * QX

Substituindo-se (5.7) em (5.5) obtem-se:



— =y -kd (5.8)

6c
ax S
onde u = y_n‘ix—
kg + S

De (5.8) obtem-se a expressao para S.

ks (1+kq 6¢)
8c (umax - kg)-1

S=

(5.9)

Nota-se que para sistema sem reciclo o tempo de resi-

déncia celular, 6c, & igual ao tempo de residencia 6.

Por outro lado procedendo ao balango para o substrato
em estado estaciondrio e aplicando-se a equagao (4.13) obtém-

se.

Q (s -5y = (L X 5.10
5 (55) (ycu+m) (5.10)

Chamando V/Q de tempo de residéncia hidraulico, 6;, substituin

do-se u pela expressao (5.8) e rearranjando-se, obten-se:

x = 8 _Y6(5-%) (5.11)

L~

Oh 1+ (kg+m yg) 6¢

Nestes experimentos, considerou-se que a concentragao
celular na saida, Xe, era desprezivel face a concentragao no

reator, X, e que portanto a equagdo (5.7) reduz-se a 6= V/Q,.



Portanto, para cada experimento ajustava-se o valor de Q. para
obtengao de 6. conveniente. Os resultados experimentais obti-
dos a 3 diferentes tempos de residencia hidraulica, 6y, = 0,63;

1,16 e 2,20 dias sao mostrados no quadro 5.3.

O pH também neste caso manteve-se dentro de limites ra
zoaveis ndo necessitando demntrole e a concentragdo de oxigé
nio dissolvido manteve-se sempre maior que 40% do valor de sa-

turagao.

Os graficos das figuras 5.5, 5.6 e 5.7 mostram a compa
racao entre os resultados experimentais e calculados pelas ex-

pressoes (5.1), (5.9) e (5.11).

Nota-se que o modelo cinético, cujas constantes foram
calculadas em sistema sem reciclo explica satisfatoriamente o

comportamento do processo de lodo ativado.

5.3. Efeito da concentracao de substrato (DQO) na taxa de res-
piracao

A determinagéo da taxa de respiragao do lodo foi reali

zada em sistema conforme ilustrado na figura 4.3. A concentra-

¢ao de lodo utilizada foi de 2.408 mg/& SST, a temperatura con

trolada em 28°C e o procedimento estd descrito em 4.2.3.

Os resultados obtidos sao mostrados no quadro 5.4 e

figuras 5.8 e 5.9. Observa-se que mesmo para concentragao nula
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de DQO, existe uma demanda de oxigénio que pode ser devida ao

reciclo de material intracelular.

Ainda pelas figuras 5.8 e 5.9 verificamos que a taxa
de respiragao € de ordem zero em relagao ao oxigéenio dissolvi-
do quando a concentracio do ﬁesmo € maior que 2% da concentra
¢ao de saturacgio, Cﬁ. Isto esta de acordo com numerosos experi
mentos sobre a demanda de oxigénio, de cultura pura como veri-
ficado por varios autores(’“’25’°“'°9'99’1“'1u). Pode-se entao
considerar que para o presente trabalho, em que se trabalhou
com concentracao de oxigenio suficientemente alta, a taxa de
respiracao € independente da concentragao de 0, dissolvida, de
pendendo apenas da concentragao de substrato, no caso, conéen-

" tragao de DQO.

Com efeito, os resultados obtidos a varias concentra-
goes de DQO fornecem o grafico da figura 5.10 que fazem supor
uma cinética semelhante 3 de Michaelis-Menten, ou seja:

Rmax S

R - R, = | (5.12)
ky + S

onde Ry € a taxﬁ de respiragao especifica quando a concentra-
- ¢ao de DQO €& nula, Rax & a taxa de respiragao especifica maxi-
ma e ky a coﬂstante de sapuragio. Portanto um grafico 1/R-R,
contra 1/S deve fornecer uma linha reta cujo coeficiente angu
lar & ky/Ryay € coeficiente linear & 1/Ry.xDe fato o griafico da
figura 5.11 nos mostra esta correlagao obtendo-se entio, ko=444

mg/£ DQO e Rmax=1031mg02/mg SST.dia. O coeficiente de correlagio



obtido foi de r2=0,99. A concentragdo de saturagio do oxigé-

nio dissolvido foi considerado como sendo 7,8 mg/L.

5.4. Sedimentacao de lodo proveniente de processo de lodo ati-

vado

Primeiramente determinou-se o I.M. para varios valores
de F/M, cujos resultados (Quadro 5.5) estdo piotados na figura
5.12. Verifica-se que o valor do I.M. minimo corresponde a uma
razao F/M de aproximadamente 0,7 mg DQO/mg SST dia. Verifica-
mos ainda que a sedimentabilidade do lodo & compativel com es-
te processo para faixa de F/M, entre 0,60 e 0,80 mg DQO/mg SST .

dia.

Por outro lado, para o projeto de decantadores conti-

nuos necessitamos calcular a area minima de sedimentagio.

Para tanto necessario se faz conhecer-se a velocidade
de submergencia da interface entre a zona clarificada e a zona
de sedimentagdo influenciada a varias concentragoes de lodo.Va
rios testes.foram realizados ufilizando-se vifias concentra-
goes de lodo obtido do tanque de aeragao. Os resultados obti-
dos estdo expostos no quédro 5.6 e figura 5.13, onde a veloci-
dade de sediﬁentagio vy é;a velocidade inicial de submergéncia

da interface.

Destes resultados foi possivel elaborar um grafico do
fluxo de solidos, G, contra concentragao de lodo, X, como mos-

trado na figura 5.14, onde G foi obtido de G=v; x X.



Este grafico, utilizado para dimensionamento, exibe um
comportamento bastante semelhante a suspensdes de lodo ativado

de sistema de tratamento de esgoto doméstico.

5.5. Aplicacdo do modelo cinético ao dimensionamento de proces-

so de lodo ativado

O processo de lodo ativado em escala real foi analisa-
do para dois casos extremos. O primeiro em que se considera o
tanque de aeragdo como um reator de mistura, chamado comuménte
de processo de lodo ativado perfeitamente agitado, e o segundo
eém que se considera o tanque devaeragéo um reator tubular, cha
mado comumente de processo de lodo ativadd convencional. O pri
meiro caso € mais aplicado em efluentes industriais cujas va-
z0es e concentragdes sido muito variaveis, para evitar-se o cha
mado choque de carga. O segundo que se aplica a efluentes muni
cipais ou industriais cujas vazdes e concentragoes se mantém
constante por suas proprias caracteristicas ou através de tan-
" que de equalizagdo. Vale notar que apesar dos casos reais se
situarem entre um e outro modelo, normalmente € possivel apro-
ximarmos o processo a um dos dois casos para efeito de dimensi
onamento, podendo se levar em conta ainda parémetros de desvio

da idealidade.

5.5.1. Tanque de aeracdo tipo reator de mistura com retirada

de excesso de lodo da linha de reciclo

0 balango material para células em torno do reator



fornece, segundo o esquema da figura 5.15

QXo +rQXy v vV = Q (1+1)X + (-vd)V (5.13)

Balango no separador fornece:

Q (1+1)X = (Q-Qu)Xg *+ TQXy ¥ QuX, (5.14)
onde,

T € a razao de reciclo

Xx € a concentracio de células na zona de compressao

Xe & a concentragdo de células na zona clarificada

Q & a vazdo de alimentagio

Qe € a vazdo de retirada de excesso de lodo.

Lembrando que o tempo de residéncia celular &:

massa de microrganismos no reator

taxa de retirada de microorganismos do sistema

temos para este caso:

b = VX (5.15)
(Q-Qu)Xe + QuXy

ou

X o @-Qu)%e + QX
Oc A

Substituindo-se (5.15) em (5.14) e a equagao resultan-
te em (5.13) e substituindo-se as exp}essaes de velocidadevper

(4.6) e (4.7) obtém-se:



- u - kg (5.10)
Oc '

onde
- dmax S
ks + S

que & identica a equagao (5.8) para o caso de retirada de ex-

cesso de lodo diretamente do tanque de aeragao.

Adotando-se notagdo adimensional tal como utilizada

por Sundstron et alii(sj) e Mynhier e Grady(67),obtém—se:

1 a_ .y (5.17)

T
c l+a

onde
Te = 6¢c MUpax

o = S/kg

o
"

kq/umax

A solugdo desta expressdo esta mostrada nos graficos das figu-
‘ras 5.16 € 5.17, tal como apresentado por Mynhier e Grady(2°),
que nos permite determinagao do tempo de residéncia celular pa
ra determinada concentracdo de poluente na saida do processo.

Neste grafico b' correspodde a b, o' 2 a e T¢ a T¢c-

Por outro lado balango material para substrato em tor-

no do reator nos fornece:

QSo + QS = Q(1+r)S + (—Vs) \' (5.18)



ApliCando;se a equagao (4.13) e (5.16) em (5.18) e

rearranjando-se, obtém-se:

eC YG (SO-S)

X = —
6h  (I+(kg*m yg) 6.)

(5.19)

onde 0y definido como V/Q € o tempo de residéncia hidriulico.

Adotando-se notagao adimensional temos:

1 a_ -a T ' a.-0
= £ _£_2__l__ ou o1 _5_2__1__ (5.20) -
Th 14‘(b+C)TC Tc X 1+(b+C)TC
onde,
x = X/yg kg
0o = So/kg
Th = Oh X upzx
¢ =mys/upax

A solugao desta equagdo encontra-se no grafico da figura(5.18)
que nos permite o calculo do tempo de residéncia hidraulico pa
fa uma determinada concentracgao célular no reator. Neste grafi
co o parametro x' corresponde a concentragao celular adimensio

nal no reator.

Para calculo da razdo de reciclo r procedemos ao balan
¢o material para componente celular em torrno do separador ob-

tendo-se:

Q(1+r)X = (Q-Qy)Xe + QuXx + rQXy (5.21)



Dividindo-se ambos os membros por VX, aplicando-se a

equagao (5.15) e rearranjando-se, obtemos:

B -1

ou em termos de variaveis adimensionais:

1 - 1./t
re —-h ¢ (5.22)
g -1
onde B € a razdo de sedimentacdo definida como:
g - x
X
Analogamente para o calculo da vazao de retirada de

excesso de lodo, Q, procedemos a balango material e dividindo-
se ambos os membros da equagao (5.21) por QX e aplicando-se a

equagao (5.22), obtemos:

6,./6. - &
Y = e ou
B - 6

em termos de variaveis adimensionais

_ Ih/TC -6
B - 6

(5.23)

onde _

Qu
Q

5 = Ze
X



No caso em que Xe = 0 temos

T
y = -2 (5.24)
T. B .

c

Portanto com as constantes do modelo cinético e o va-

lor de projeto da concentracio de saida de carga poluidora, no
caso DQO pode-se calcular o tempo de residéncia celular atra-
vés da equagdao (5.16) ou (5.17) ou dos graficos das figuras
(5.16) e (5.17). De posse de T. calcula-se o tempo de residencia
hidraulico, pela equacio (5.20) ou grafico da figura (5.18),
admitindo-se determinado valor de concentragao celular. Esta
é escolhida dentro de faixas recomendadas por estudos préticos.

e pela razao substrato/microrganismos (F/M) adequada.

Com os dados de sedimentagao pode-se admitir determina
~do valor de B tornando possivel cidlculo de r através da equa-
¢ao (5.22),bem como o cialculo de y atravées da equacio (5.23)
ou (5.24). 0 fornecimento de oxigénio € calculado pela equa-

¢ao (5.12)

5.5.2. Tanque de aeragdo tipo reator tubular com retirada de

lodo da linha de reciclo

A analise deste caso envolve balango material para ele
mento de volume infinitesimal e as expressdes obtidas devem

ser integradas para obtengdo das relacdes entre as variiveis.

Pelo esquema da figura 5.15(t) obtemos atraves de



-1 =

balango material em torno de elemento de volume no rcator para

componente celular:

Q (vr) dX 0y x (5.25)
A’ dp d

onde A'é a area da seg3o reta do reator e £ & o comprimento do

reator.

0 balango material para substrato fornece analogamente:

QUi+r) ds _ _ (JL ;,n) X (5.26)

A d£

Segudde Metcalf e Eddy(®%) e Sundstron e Kiei(°®) para
obtencao de tempo de residéncia hidrdulico & necessiaria a inte
gragao numerica das equacgées (5.25) e (5.26) tomando como con-

digoes iniciais X = X35 S = S; quando £ = 0.

Ainda, segundo alguns autores(51+87) para sistemas
onde a relagao entre tempo de residéncia celular e tempo de re
sidéncia hidraulico em reator tubular seia maior que 5 (6c/
6h > 5) pode-se considerar a concentracio celular constante e
realizar-se a integragdo das expressdes (5.25) e (5.26) sem )

coeficiente de manutengao, m.

Porém definindo-se tempo de residéncia celular analoga
mente a (5.15), tem-se:
SYR xav

0

(Q’Qw)xe + wax

(5.27)

ecT



onde |
Vp = volume de liquido no reator tubular

OcT= tempo de residéncia celular no reator tubular

Ao se efetuar balango material para componente celular

no sedimentador obtém- se

(Q-Q)Xe *+ QXx * TQX, = Q(l+1) Xg (5.28)

onde Xg & a concentragio celular na saida do reator.
Mas balango material no ponto de jungao 1 fornece:
rQ¥c = Q (1+1) X, : - (5.29)
onde X, € a concentragao de entrada de células nolreator.

Aplicando-se (5.29) em (5.28) e substituindo-se a equa

¢ao resultante em (5.27) obtém-se:

sVR xav
- _o , (5.30)

Q(l+r) (Xg-X;)

OcT

Por outro lado das equagdes (5.25) e (5.26) obtem-se:

ax = (L= k)X o | (5.31)

-_“.l_-p X
Get™

que integrada com as condigdes S S + X=X,
S=8f ; X=Xg
fornece em termos de variiaveis adimensionais definidas anteri-

ormente:



(Xg-X9)=-ygke I:S (ag-a;) - (b+c) pn (1*c)opvc

(1+c) (1+c)a1+c
(5.32)
onde

S¢
Qg = ——
£ ks

S
—

[3

% .
0 termo IOR XdV pode ser calculado em termos da varii-

vel S através da equagio (5.26) como

/3R Xav = A b Xde = Q(1+r) .@Sf 45 (5.33)
_ ~((u/yg)+m)

que nos fornece em termos das variaveis adimensionais defini-

das anteriormente:

fVR Xdv = Qil—tl)-(-yc)ks —I—(af-al) + 1 .
°o - Hmax . l+c (1+¢)?

,.en L3¥c) of + c (5. 34)
(1+C) a; + c

Substituindo (5.32) e (5.34) em (5.30) e utilizando mé
dia logaritmica, Mp, de [(1+c) ap + ¢ e (1+c) a3 + ¢/ obtém-

Se.

My -
1 = L c+b (5.35)

TcT(1+C) M, + 1 l+c

onde TeT = BT Hnzx € © tempo de residéncia celular adimensio-

nal em reator tubular.



Convém notar que a expressao (5.35) & similar a expres
sao (5.17) e que portanto a solugao desta equagao pode ser da-

da pelos graficos das figuras 5.16 e 5.17, onde o' = Mp, T =

b+c

L
TcrQ*c) e b Tre

Esta expressao permite calcular o tempo de residencia
celular de processo de lodo ativado com reator tubular, conhe-
cidas as constantes cinéticas e admitidos valores de concentra

coes de entrada e saida de substrato no tanque de aeracio.

Por outro lado definindo-se concentragao celular média

no reator X como:

o IR xav | |
X = 7Z—R—_d_v (5.36)

e substituindo-se em (5.30) obtém-se:

X VR
Q(1+r) (Xg-X1)

eCT =

\ - -
Chamando-se —R = ehT' tempo de residencia hidraulico

no reator tubular, obtem-se

ht (1+r) Xg-X1) (5.37)
C X

cT

Por outro lado o balanco material para substrato no

ponto de jungao 1 da figura 5.5(b) fornece

= %9 + rOf (5.38)

o
1 1+r



Substituindo (5.32) e (5.38) em (5.37) obtemos em ter-

mos de variaveis adimensionais:

T 0= O
Thr 1 _(®o7of) (5.39)
1cT X (I+(b+c)t.7)
onde Typ = OpT X Upagx € X = X
g ks

A expressdo (5.39) € similar a equacao (5.20) e portan
to sua solugao pode ser apresentada na forma do grafico da fi-
gura 5.18 onde x' € o valor de concentragio celular media adi-

mensional X.

A razao de reciclo r pode ser calculada pela expressio-
(5.38) e a vazao de retirada de excesso de lodo atravées da ex-
pressao (5.27) obtendo-se

(ThT/ch) -8

y = (5.40)
' '
B s
onde
Y = Q,/Q
§'= Xeg/X
B'= Xy/X
Quando a concentragao Xe = 0 a equagao (5.40) se redu:z
a

T
y = DT (5.41)
JeT x B’



Portanto para fins de cdlculo das varidveis de opera
¢ao, pode-se aplicar as equagbes (5.35), (5.38), (5.39), (5.40),
analogamente ao caso de reator de mistura para obtengdo dos pa

rametros de dimensionamento.




1.

6. CONCLUSOES E RECOMENDACDES

O modelo de Lawrence e McCarty derivado das expressdes pro-
postas por Monod acrescida da expressao de manutengio expli
cam satisfatoriamente o comportamento deste processo de tra

tamento para aguas residuirias de abatedouro avicola.

As expressOes e constantes cinéticas determinadas através
de processo continuo sem reciclo explicam satisfatoriamente
o0 comportamento de processo continuo com reciclo nas faixas

de trabalho estudadas.

E possivel o tratamento deste residuo por processo de 1lodo
ativado obtendo-se sensivel redugao de volume quando compa-

rado a processo em lagoas aeradas.

O método de cadlculo de variaveis de operagdo e parametros

de projeto de sistemas empregando ténque de aezacgac tipo
reator tubular proposto € bastante similar a de sistemas em
pregando tanque de aeragio tipo)reator de mistura, podendo
ser aplicado a qualquer caso desde que conhecidas as expres
soes e constantes cinéticas de crescimento e degradagao do

substrato.

O presente trabalho podera servir de base para estudo em
processo de lodo ativado com tanque de aeragcao tipo Treator
de mistura ou tubular com retirada de excesso de lodo pela
linha de reciclo, em escala maior, possibilitando-nos con-

firmar a aplicabilidade deste sistema.



6. A correlaéﬁo entre as exprességs cinéticas de crescimento
e degradagao de material organico e a expressio da velocida
de de consumo de oxigénio deve ser examinada em sistemas de
maior escala em condigoes diversificadas com vistas a um
melhor entendimento do mecanismo de consumo de oxigenio e

material organico.



QUADRO 3.1 - Caracteristicas de Aguas Residudrias de Abatedou

ro Avicola

A B C
20°C ’ .
DBO; ¢ (mg/4) 150 ~ 2400 559 810
DQO (mg/ L) 200 = 3200 722 1085
S6lidos em suspensdo (mg/£) 100 =~ 1500 375 -
S6lidos Totais (mg/4) 250 ~ 3200 697 96,88
Solidos sedimentdveis(mg/L) 1 - 20 - 4.6

Alcalinidade Total (mg/Z) 40 ~ 350 - -

Nitrogénio Total (mg/Z4) 15 - 300 - -
pH 6,5 -~ 90 - 6,7
Oleos e Graxas : - 149 748

. 20°C
Relagao DBO5 /DQO 0,75 0,776 0,75

A - Porges § StruZesky(")
B - Carawan et a1(®

C - Foresti et al(“)



QUADRO 5.1 - Concentragdes de S.ST. em sistema descontinuo a vi-

rias concentragdes iniciais de céelulas

X,=2150mg/£ S.S.T. X,=3090mg/£ S.S.T. Xo=4070mg/£ S.S.T.

t(dia) X(mg/Z S;S.T) X(mg/L S.S.T) X(mg/Z S.S.T)

1 2.020 2.900 3.690
2 1.810 | 2.590 3.600
.3 1.790 | 2.590 3.310
4 1.600 2.280 ' 3.100

5 1.510 2,160 2.778




QUADRO 5.2 - Influéncia do tempo de residéncia na eficiéncia do
tratamento do efluente em sistema continuo sem

reciclo
6 = 6, S X E -
(dia) (mg/¢ DQO) (mg/& S.S.T.) (%)
1,44 192 245 74,4 6,5
1,72 93 278 87,6 6,6
1,88 109 265 85,5 6,5
1,93 85 273 88,7 ' 6,5
1,97 102 265 86,4 6,7
2,21 68 271 90,9 6,6
2,50 55 266 92,7 6,9
3,26 45 265 94,0 6,7

4,48 21 243 97,2 6,4



QUADRO 5.3 - Influéncia do tempo de residéncia na eficiéncia dc
tratamento do efluente em sistema continuo com re
ciclo de lodo. Volume do tanque de aeragao=5,8¢

S X
Pldia)  Pcldia) (mgse Qo) (mgre ssT) E(M) PH
0,63 1,91 96 790 87,2 5,9
0,63 2,64 51 1100 93,2 -
0,63 3,44 30 1510 96,0 6,1
0,63 3,70 33 1620 95,6 6.5
0,63 3,93 32 1610 95,7 -
0,63 4,48 31 1780 95,9 -
1,16 2,61 44 630 94,1 -
1,16 3,08 . 38 620 94,9 6,4
1,16 4,12 38 950 94,9 5,5
1,16 5,10 33 1140 95,6 6,0
2,20 2,81 36 410 95,2 5,4
2,20 3,78 33 460 95,6 5,3
2,20 4,27 28 490 96,3 6,1
2,20 4,59 31 470 95,9 -

2,20 4,82 28 580 96,3 5,7



QUADRO 5.4 - Influéncia da concentragdo de substrato (DQO) na

taxa de respiragao

S RX/C? RX(p/C*=7,8 ppm) R

‘ mg 02
(mg/2 DQO) (min-1)  (mg 0,/2 min) Gg s 8T a

0 0,05039 0,39304 0,23504
5 0,07468 0,58250 0,34834
10 0,10648 0,83054 0,49667
25 0,15038 1,17296 0,70144
50 0,30303 2,36363 1,41347
75 0,39845 3,10791 1,85855
100 0,45760 3,56928 2,13445
150 0,47321 3,69104 2,20727



QUADRO 5.5 - Influencia da carga organica (F/M) no Indice de
Mohlman

F/M I1.M.
6. (dia) S, (mg/Z DQO) X(mg/& SST) (kg DQO/kg ST dia) (mL/g)

1,91 750 790 1,51 227
2,64 750 1100 1,08 159
3,44 750 1510 0,79 119
3,70 750 1620 0,73 92
3,93 750 1610 0,74 93

’

4,48 750 1780 0,67 89



BV

QUADRO 5.6 - Influencia da concentragido do lodo na velocidade

inicial de submergencia da interface e no

de solidos

X (mg/4)

11.120
7.410
5.560
4,120
3.710

3,780

V.

1

0,352

0,963

2,101
3,470
4,080

4,880

(m/h)

G (kg/m?.h)

3,91

7,14

11,68

14,30

15,14

13,57

fluxo
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FIGURA 5.1‘- Decréscimo de concentragdc de SSTA  em sistema des
continuo (a) e determinagdo do coeficignte de mor

te celular (b)
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FIGURA 5.15 - Velocidade de sedimentagdo da interface, Vi, em
"fungao da concentracdo de s0lidos em suspensio.
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7. NOMENCLATURA

area da secao reta de reator tubular (Lz)
coeficiente de morte celular adimensionalizado (=)
coeficiente de manutencgao adimensionalizade (-)

concentragao de saturagao de oxigénio (ML'S)

concentragao de oxigeénio dissolvido (ML'S)

demanda bioquimica de.oxigénio, 5 dias a 20°C (M)
demanda quimica de oxigénio (M)

eficiéncia de tratamento (%)

carga organica ou razéo'Substrato/ﬁicroorganismo (T

fluxo de sélidos (ML™2 T-1)

constante cinética (M1 L3 T"l)
constante cinética (T'l)

constante de saturagao (M L’3)
coeficiente de morte celuiar (T'l)
constante de saturacgao (ML'S)
constante de saturagao (ML"S)
comprimento do reator tubular (L)
coeficiente de manutencgao (T;l)

média logaritmica (-)

taxa de retirada de lodo (MT'l)

1y



Q -
QOZ -
Qv -
r -
R -
Ro -
Rpax -
S -
So -
S1 -
S¢ . -
S.S8.T-
S.ST.A-
t -
vg -
.y -
Vg -
vy -
i -

vazao volumétrica de alimentagao (L3 T'l)

taxa de consuﬁo de oxigénio (MT-1)

vazao volumeétrica de retirada de excesso de iodo(LST'l)
razao de reciclo (-)

taxa de respiragao especifica (r-1y

taxa de respiragdao especifica a concentragao nula de

substrato (T'l)

taxa de respiracdo especifica maxima (T™1)
concentragio de substrato (ML~3)

concentragao de substrato na alimentagao (ML'3)

concentragao de substrato na entrada do reator tubular
(ML~ 3)
concentragao de substrato na saida do reator tubular

ML™3)

s6lidos em suspensdao total (M)

solidos em suspensdao total no tanque de aeragao (M)
tempo (T)

velocidade de morte celular (ML'3 T‘l)

velocidade iniciél de sedimentagao (LT“l)
velocidade de consumovde substrato (ML-3 T-1)
velocidade de crescimento celular (ML™3 T-1)

volume de liquido no reator de mistura (L3)

volume de liquido no reator tubﬁlar'(L3)



X -
e -
X -
X -
X, -
) S
Xe -
X¢ -
Xx -
y -
ye -
.yobs B

‘concentragao celular
concentragao celular
concentragao celular
concentragao celular
concentragao celular
concentragao celular

concentragao celular

tador (ML"S)_

concentragao celular

concentragao celular

-HYHa-

adimensionalizada (-)

média adimensionalizada (-)

(ML™3)

média (ML™3)

na alimentagao (ML™3)

na entrada do reator tubular(ML-3)

no liquido clarificado do sedimen-

na saida do reator tubular (ML™3)

no fundo do sedimentaddr (ML"S)

coeficiente de rendimento global (-)

coeficiente de rendimento

coeficiente de rendimento

LETRAS GREGAS

(o}

concentragao de
concentfagéo de
cao (-)

concentragao de

do reator (-)

concentragao de

reator (-)

substrato

substrato

substrato

substrato

devido ao crescimento (-)

observado ()

adimensionalizada (-)

adimensionalizada na alimenta
adimensionalizada na entrada

adimensionalizada na saida do



B'

6'

ThT

Uy~

raziao de sedimentacao (-)

razdo de sedimentagido em relagdo a concentragiao média

de celulas (=)
vazao adimensionalizada de retirada de excesso de 1lodo
razao de clarificagao (-)

razio de clarificagdo em relagdo a concentragdo média de

células (-)

tempo de residencia (T)

tempo de residéncia celular (T)

tempo de residéncia celular no reator tubular (T)
tempo de residencia celular minimo (T)

tempo de residéncia hidraulico (T)

tempo de residéncia hidraulico no reator tubular (T)

velocidade especifica de crescimento (T~

velocidade especifica maxima de crescimento (T'l)
tempo de residéncia adimensionalizada (-)

tempo de residencia celular adimensionalizado (-)

tempo de residéncia celular adimensionalizado no. reator

tubular (-)
tempo de residéncia hidraulico adimensionalizado (-)

tempo de residéncia hidraulico adimensionalizado no

reator tubular
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