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RESUMO

Biorreatores anaerébios associados a membranas (AnMBR) vem sendo considerados
como alternativas atrativas e vantajosas em relacdo aos sistemas convencionais de
tratamento anaerébio e mesmo de membranas associadas a biorreatores aeréobios
(MBR). Apesar de a tecnologia ser relativamente bem desenvolvida, processos de
digestédo anaerdbia associados a membranas esbarram em desafios inerentes a todos
0S processos com membranas, quais sejam, os fenbmenos relacionados a restricao
de fluxo. Para que o reator anaerébio tenha autonomia operacional para a otimizacao
da producéo de biogas, € indispensavel que as membranas ndo constituam um fator
limitante ao processo. Neste cenario, este trabalho foi desenvolvido com o propdésito
de obter e analisar dados experimentais da filtracdo por membranas poliméricas de
fibras ocas de ultrafiltracdo, de um efluente anaerdbio, avaliando fluxos de permeado
(Jr) e as correspondentes resisténcias a filtragdo (R) para concentragbes de SST
equivalentes a 0,806, 5,0, 10,0, 20,0 e 40,0 g-L! a pressdes transmembrana (PTM)
constantes de 140, 260 e 380 mbar. Em sintese, 0s principais resultados demonstram
gue, para uma mesma concentracdo, a PTM de 140 mbar foi capaz de atingir volumes
de permeado muito proximos ao da maior pressdo testada com menor demanda
energética por equipamentos de bombeamento. De forma geral, a partir do tempo
40 min ocorre a regularizacdo de Jr em valores médios variando de 3,0 L'm2-h'! para
a maior concentracdo de SST a 6,0 L-m2h? para as demais concentracdes. No
entanto, os valores médios de Jr ndo diminuem com o aumento da concentragdo de
SST, demonstrando a interferéncia de outros fatores no processo de filtragdo, como a
distribuicdo granulométrica. Diferentemente de Jp, a Rt apresentou valores crescentes
durante todo o ensaio, com valores maximos atingidos aos 240 min de ensaio entre
1,9-10* m para a menor concentragdo e 3,5:10*3 m! para a maior concentragéo,
neste caso, evidenciando relacéo entre a concentracdo e a resisténcia total. Ficou
evidenciado que as membranas ndo sao tecnologias limitadoras para esses reatores,
pois podem operar mesmo com cenarios de incrementos significativos de arraste de

sélidos.

Palavras-chave: AnMBR, fouling, resisténcias em série, fluxo de permeado,

comportamento hidrodinamico.



ABSTRACT

Anaerobic membrane bioreactors (AnMBR) have been evolving as a promising
technology for wastewater treatment compared to conventional anaerobic treatment
systems and even membranes associated with aerobic bioreactors (MBR). Although
the technology is well established, anaerobic membrane bioreactors processes run up
against challenges inherent in all membrane processes, which are flow restriction
phenomena. It is essential for the bioreactor's operational autonomy for the
optimization of biogas production that the membranes are not a limiting factor to the
process. In this scenario, this work was developed to obtain and analyze experimental
data of hollow fiber polymeric ultrafiltration membranes filtrating an anaerobic effluent.
Experimental data refers to permeate fluxes (Jr) and the corresponding resistances to
filtration (R), for TSS concentrations of 0.806, 5.0, 10.0, 20.0 and 40.0 40,0 g-L* and
constant transmembrane pressures (TMP) of 140, 260 and 380 mbar. The main results
show that, for the same concentration, TMP of 140 mbar reached permeate volumes
very close to the highest TMP, with less energy demand for pumping equipment. In
general, from the time 40 min, the regularization of Jr occurs in average values ranging
from 3.0 0 L-mh! for the highest TSS concentration and 6.0 0 L-m-2-h for the others.
However, the average values of Jr do not decrease as TSS concentration increases,
suggesting the interference of another factors in the filtration process, such as particle
size distribution. Different from Jp, total resistance (Rr) increased throughout the tests,
with maximum values between 1,9:1013 m! for the lowest TSS concentration and
3,5-101¥ m for the highest one, at 240 min, suggesting the existence of a relation
between TSS concentration and Rr. The results have shown that the membrane
application is not a limiting technology to these reactors, since they can operate even

with significant increases in drag of solids.

Key-words: AnMBR, fouling, permeate flux, resistance-in-series, hydrodynamic

behavior.
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1 INTRODUCAO

O tratamento de efluentes e, mais recentemente, a valoragdo de residuos séo
temas cujo desenvolvimento € exigido em nivel crescente. Neste contexto, sistemas
baseados em reatores bioldgicos anaerdbios vém se popularizando e representam
uma solucdo atrativa. Isso se deve a aspectos operacionais reconhecidamente
vantajosos, como 0 menor consumo energético e a menor producéo de lodo quando
comparados aso processos aerobios, e também a qualidade do efluente final e a
potencialidade atrelada a digestdo anaerdbia referente a producéo de biogas.

Em processos baseados nestes reatores, uma operacdo cada vez mais
explorada como um fator para incremento de eficiéncia € a separa¢do da biomassa
do efluente a saida dos reatores, que tradicionalmente vem sendo feita através de
unidades secundarias de sedimentacdo. Estes processos permitem desvincular e
controlar os parametros operacionais intimamente relacionados a producao de biogas,
como o tempo de detencao hidraulico (TDH) e tempo de retencédo celular (TRC). Em
substituicdo aos sedimentadores convencionais, membranas vem sendo empregadas
em associacdo a biorreatores, constituindo os processos de MBR (do inglés,
membrane bioreactors) ou, para sistemas anaerébios, AnMBR (do inglés, anaerobic
membrane bioreactors). Além de serem compactas e modulares, as membranas sdo
vantajosas do ponto de vista econdmico e energético quando comparadas a
processos convencionais de separagao.

Contudo, os fenbmenos de restricdo de fluxo, apesar de inerentes a operacéo
das membranas, séo limitantes ao emprego destas em processos de tratamento. A
heterogeneidade dos sistemas inviabiliza o estabelecimento de um modelo geral para
descrever tais fenbmenos, embora seja possivel afirmar que a natureza e a extensao
dos séo relacionadas as caracteristicas da biomassa, as caracteristicas da membrana
e as condi¢des de operacao.

Especificamente na associacdo com biorreatores, é essencial que os mesmos
tenham autonomia para flexibilizar os parametros operacionais sem prejuizos ao
sistema como um todo. A alteragdo de parametros como o tempo de detencao
hidraulico, o tempo de retengdo celular e a carga organica volumétrica (COV)
impactam diretamente nas caracteristicas do efluente do biorreator em termos de
concentracéo de sdlidos totais e distribuicdo do tamanho de particula. As membranas,

por sua vez, deverdo ser tolerantes a estas variacdes sem que a queda de fluxo de
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permeado constitua um impeditivo em termos de condicbes de operacdo ou de
consumo energeético.

Neste contexto, considerando a variedade de condicfes de operagdo as quais
as membranas podem ser submetidas quando em AnMBR e a falta de modelos que
representem 0s inUmeros processos existentes, justificam-se os estudos de filtracao
para a producao de dados que contribuam para o entendimento das especificidades
das membranas nestes sistemas. Dentre estas, citam-se parametros operacionais
que, por sua vez, irdo respaldar o projeto e a operacao dos biorreatores a montante.

Este trabalho, que se trata do estudo do comportamento de membranas quando
submetidas a diferentes condi¢cfes de pressao transmembrana e de concentracao de
sélidos na alimentacéo, pretende subsidiar o avanco de pesquisas e aplicacdes das
tecnologias de membranas em processos anaerébios, conciliando de forma

sustentavel os aspectos econémicos e ambientais.
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2 OBJETIVOS

O objetivo geral deste trabalho é analisar o comportamento hidrodindmico de um
mabdulo de membranas de ultrafiltracéo aplicado ao tratamento de efluente anaerdébio.
Com vistas a cumprir com o0 objetivo geral, sdo apresentados os objetivos

especificos:

a. avaliar a influéncia da concentracdo de solidos suspensos e da pressao
transmembrana na resisténcia a filtracdo e no fluxo de permeado a partir de
dados experimentais;

b. identificar a existéncia de relacdo entre o padrdo granulométrico dos sélidos
relacionados ao efluente anaerdbio presentes na solucdo de filtracdo a um
comportamento especifico de fluxo;

c. interpretar o potencial de uso de membranas associadas a biorreatores na

otimizacdo de sistemas de tratamento na tecnologia de producéo de biogas.
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3 REVISAO BIBLIOGRAFICA

3.1 MEMBRANAS: ASPECTOS TEORICOS E OPERACIONAIS

Membranas séo primordialmente empregadas com a finalidade de separacao.
Mulder (1991), a época de sua publicacdo, descreveu as membranas como uma
tecnologia emergente gracas a caracteristica multidisciplinar que permite seu uso em
um extenso nimero de aplicacdes. Esta caracteristica prevalece até os dias atuais,
especialmente na area de tratamento de efluentes. Neste campo, as membranas vém
substituindo os processos convencionais de separacdo quando é requerida qualidade
elevada do efluente final em termos de solidos totais ou quando uma finalidade
especifica é estabelecida, tal como a otimizagdo da producdo de biogas, que sera
abordada ao longo deste trabalho.

Como beneficios da tecnologia de membranas, Mulder (1991) cita: a) separacéo
pode ser conduzida de forma continua; b) o consumo de energia € geralmente baixo;
C) 0s processos com membranas podem ser combinados a outros processos de
separacao; d) o escalonamento € facil no que diz respeito a modularidade; e) as
propriedades das membranas sao variaveis e podem ser ajustadas ao processo. O
autor destaca como desvantagem, no entanto, os fendmenos associados ao
incremento da resisténcia ao fluxo ao longo da operagao

O conceito de membrana se baseia em um filme fino separando duas fases,
constituindo uma barreira seletiva ao transporte de materiais, como é ilustrado na
Erro! Fonte de referéncia ndo encontrada.. Essa definicdo inclui o aspecto de
permeabilidade seletiva, que implica em uma diferenca de potencial entre as fases
(AWWA, 1996). Nessa condicao, o fluxo de alimentacao sera dividido em dois fluxos
distintos, isto €, o permeado e o retentado (Figura 2). De acordo com o objetivo do
processo de separacdo, tanto o permeado quanto o retentado, também chamado
retido ou concentrado, pode ser o produto (MULDER, 1991).

Para AWWA (1996), a membrana ndo consiste em um material passivo, e sim
em um material funcional que, embora caracterizado por sua estrutura, seu
desempenho em termos de fluxo e seletividade dependem principalmente da natureza
dos elementos contidos nas duas fases e da forca que é aplicada. Por esse motivo,
classificam-se as membranas conforme o tipo de separacdo promovido e a forca

motriz aplicada, ao invés de classifica-las somente de acordo com sua estrutura.
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Figura 1 — Representacdo de uma membrana com permeabilidade seletiva e as fases envolvidas no
processo de filtrag&o.

FASE 2 MEMBRANA FASE1
PERMEADO [ ALIMENTACAO
O
o
O
— O
A .
O
@)
O

FORGA MOTRIZ ( AC,AP,AY)

Fonte: Adaptado de AWWA (1996).

Figura 2 - Representagdo esquematica do fluxo em processos de separa¢do por membranas.

MODULO

u RETENTADO
ALIMENTACAQ

— -

PERMEADO
Fonte: Adaptado de Mulder (1991).

Uma classificacdo geral das operacbes por membranas pode ser obtida
considerando os parametros (a) forca motriz, (b) mecanismo de separacao, (c)
estrutura da membrana e (d) fases em contato. No Quadro 1 apresentam-se algumas
caracteristicas importantes relacionadas a estas operacgoes.

As operagOes de separacdo envolvendo solugBes ou misturas, como é 0 caso
de aguas residuarias, normalmente sdo conduzidas pela diferenca de presséo, ou
seja, a forca motriz do processo é a pressédo transmembrana. E comum nestes casos
0 emprego de operacdes do tipo microfiltracdo (MF), ultrafiltracdo (UF), nanofiltracéo

(NF) e, ainda, osmose inversa (Ol).
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Quadro 1 — Principais opera¢cdes com membranas tecnicamente relevantes ao tratamento de aguas

residudrias.
Operacéo da Forca motriz Mecanismo de Estrutura da Fase
membrana & Separagao membrana 1* 2
. . = Gradiente de pressao . Macroporos L ou
Microfiltragéo hidrostatica Peneira (> 50 nm) G L
Gradiente de pressao MesoDoros
Ultrafiltracdo hidrostatica e pequeno Peneira (entre 2 250 nm) L L
gradiente de pressdo osmética
Gradiente de pressédo . .
Nanofiltragéo hidrostéatica e gradiente de Solupgg?(;%séo M(lgrg %?;C))S L L
pressdo osmoética &
Osmose Gradiente de pressao Sorgao preferencial,
inversa hidrostatica e gradiente de fluxo capilar, Densa L L
pressdo osmética solucéo-difusdo

*As Fases 1 e 2 constituem a alimentacdo. L=liquido, G=G&s
Fonte: Adaptado de AWWA (1996) e Ho e Sirkar (1992).

Na Figura 3 sdo sumarizadas caracteristicas referentes aos processos
conduzidos por diferenca de pressao, incluindo a dimenséao das particulas e moléculas
retidas em cada processo, fornecendo uma ideia quanto a classificacdo dos tipos de

operacéao por tamanho de poro.

Figura 3 — Caracteristicas gerais dos processos que empregam diferenca de pressao como for¢a
motriz.

Dimensdes . . -
das Particulas Técnica de Separagao
J} Filtragao AP
e Moléculas (m)
.5 Microfiltragdo ‘
Micro- 10 't ot . L ' Células / Coloides
: A LN ® .| Y ) Materiais em Suspensiio AP
Organismos e o g
-6 ."' .:' I,..I I. ' .I‘“ écul ~ Membrana
\uun = gleculas MIACTOMONCC LIS
Tum | 40 | 289 Sais g nsdio PM
Macromoléculas Ultrafiltragdo . .
e Virus 1'07 "E‘ --:o‘ '.E.- . Y Macromoléculas ﬂ P |
':' +*, %% W Membrana
Asus * Moléculas
- £ua Sais  de médio PM
Moleculas d 1
m:dio ;Me 0 Nanofiltragao %o .*% Moléculas
‘e . & o® * de médio PM & P
. . *. g Membrana
Agua Sais
Moléculas de
baixo PM e Osmose Inversa
ions AP
1 A
ﬁ«tom os Membrana

Legenda: PM = peso molecular (massa molar); AP = diferenca de pressao; A = Angstrom (10~1°m).
Fonte: Habert, Borges e Nobrega (2006).
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No que se refere a estrutura ou a morfologia, as membranas podem ser porosas,
sendo que caracteristicas dos poros definem o desempenho e a seletividade da
membrana, ou densas, nas quais ndo ha virtualmente a presenca de poros, e assim a
seletividade ser& principalmente em funcdo do material com o qual a membrana é
constituida.

Ainda em relacdo a morfologia, as membranas, sejam elas porosas ou densas,
podem ser simétricas, ou seja, homogéneas ao longo da secado transversal, ou
assimétricas, caracterizadas por variacdes nos tamanhos dos poros ao longo da
secdo ou ainda pela presenca de camadas, que podem variar entre estrutura densa e
porosa. Nas membranas assimétricas empregadas no tratamento de efluentes,
também denominadas anisotrépicas, sdo comuns aquelas dotadas de camada de topo
ou camada seletiva. Esta é a camada filtrante, que tem as fungdes principais no que
se refere a seletividade da membrana. A camada inferior tera a finalidade de suporte,
principalmente.

Quanto a composi¢cao, membranas podem ser feitas de materiais orgéanicos,
destacando-se as membranas poliméricas, ou inorganicos, sendo que estas, apesar
de possuirem estabilidade térmica, mecéanica e quimica superior em relacdo aos
demais materiais poliméricos, tem uso mais restrito especialmente devido ao custo.
Ainda em relacdo as membranas inorganicas, as de materiais ceramicos representam
0 seu principal subtipo.

As membranas organicas sao amplamente usadas, destacando-se as
membranas poliméricas e celuldsicas e seus derivados. Apresentam baixo custo e
pouca tendéncia a adsorcéo, além de sua resisténcia relativa ao cloro e hidrofilicidade
(AWWA, 1996). A maioria das membranas sintéticas comerciais pertence a esta
categoria, sendo preparadas a partir de materiais poliméricos com caracteristicas
guimicas e fisicas variadas e custos atrativos. Segundo Stephenson et al. (2006), o
material mais amplamente empregado € o polimérico, especialmente devido ao custo.

Como exemplo de material polimérico, cita-se o fluoreto de polivinilideno ou
PVDF (do inglés, poly(vinylidene fluoride)). Membranas de PVDF vem sendo
empregadas de forma extensiva na pesquisa cientifica e também em processos
industriais, especialmente devido a alta estabilidade térmica, boa resisténcia quimica
e a propriedade de constituicio de membranas (KANG, CAO, 2014). Dentre as
aplicacoes, Kang e Cao (2014) destacam o tratamento de agua, processos de micro
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e ultrafiltracdo em geral e também em biorreatores associados a membranas (MBR),
entre outros usos, incluindo separacao de gases.

Em relagcdo & geometria, existem diversas configuragbes. De forma geral, as
membranas apresentam-se em forma plana ou cilindrica. As membranas planas
costumam ser arranjadas em maédulos do tipo placa e quadro ou espiral e as cilindricas
em modulos tubulares e modulos de fibra oca ou capilares. Os moddulos de
membranas cilindricas séo classificados pelo didmetro externo, sendo que a
configuracgédo tubular tem diametros superiores a 10,0 mm, os capilares, 0,5 a 10,0 mm
e os de fibra oca possuem diametros inferiores a 0,5 mm (MULDER, 1996; BAKER,
2004).

O tipo de mddulo no qual as membranas estardo dispostas, em conjunto com as
propriedades da propria membrana, tera efeito nos parametros custo, faixa de presséo
transmembrana empregada e, especialmente, na possibilidade de controlar os
fendbmenos causadores de queda de fluxo durante a operacdo, como polarizacao da
concentragéo e fouling.

Os moddulos de fibra oca ndo necessitam de suporte, 0 que reduz o custo de
fabricacéo e o tornam bastante populares. A relacdo area de permeacéo e volume do
modulo € elevada e depende do diametro da fibra ou do capilar. O modulo consiste
em um agrupamento de centenas a milhares de fibras ou capilares e o fluxo pode se
dar no interior ou no exterior das fiboras (AWWA, 1996). A operacao usual, no entanto,
€ no sentido de fora para dentro da fibra, sendo que o que permeia é a agua, para o
caso de tratamento de efluentes (STEPHENSON et al., 2006).

Segundo AWWA (1996), os médulos de fibras ocas capilares para microfiltracédo
e ultrafiltracdo s&o muito vantajosos nos aspectos custo, densidade de
empacotamento (relagdo m2/m3), facilidade de limpeza por retrolavagem, qualidade
requerida do pré-tratamento da alimentacao, pressédo e volume. Para Baker (2004),
0os modulos de fibra oca capilares possuem boas condi¢des para controle de
polarizacéo da concentracao e fouling em comparagcéao aos outros tipos de modulo.

Na Figura 4 séo representadas duas configuracbes de modulos de fibras ocas
encapsulados usados para separacdao de gases, osmose reversa e ultrafiltracdo. A
entrada de alimentacdo impactara em aspectos operacionais como fouling e presséo

transmembrana.
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Figura 4 — Representacdo esquematica de duas configuracdes de fluxo em modulos de fibras ocas.

Retentado Retentado

Fibras
Ocas

Permeado

Alimentacao

Permeado Alimentacao

(a) (b)

Fonte: Adaptado de Baker (2008).

Stephenson et al. (2006) afirmam que a resisténcia da membrana, a unidade
forca motriz operacional por unidade de area de membrana, as condi¢des
hidrodindmicas na regiao de interface entre a membrana e o liquido e o fouling e a
consequente limpeza da superficie da membrana sdo os parametros fundamentais
gue influenciam o fluxo de permeado.

A seguir sao apresentados os principios dos processos que utilizam o gradiente
de pressdo como for¢ca motriz e parametros operacionais referentes aos processos

com membranas.

3.1.1 Fluxo de permeado (Jr) e permeabilidade hidraulica (Lr)

Nas operacdes de separacdo envolvendo membranas, fluxo € o volume solvente
gue permeia, por unidade de tempo, por unidade da area da superficie da membrana,
transversalmente a sua espessura (IUPAC, 1996). Em termos de unidades de medida,
tem-se metros cubicos por metro quadrado por segundo, ou simplesmente metros por
segundo, motivo pelo qual frequentemente o fluxo é referido como velocidade de
permeado (STEPHENSON et al., 2006). O fluxo de permeado (J) € dado pela Equagéo
(3.1).
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1dV

T (3.1)

sendo:
Jp = fluxo de permeado (m3-m2-s1);
A = area de permeacao da membrana (m2);

dV/dt = volume de permeado (m?3) coletado em fungdo do tempo de permeacao (s).

Uma vez que a viscosidade do permeado interfere no fluxo e que esta € funcao
da temperatura, € usual que se normalize o fluxo a uma temperatura de operacéo de

20°C, conforme a equacao a seguir:

= (2) Ga) ©2)

J2o0 = fluxo de permeado normalizado a 20 °C (m3-m2s?);

sendo:

pr = viscosidade dindmica do permeado na temperatura de operagéo (Pa - s);
Mz20 = viscosidade dindmica do permeado a 20 °C (Pa - s);
A = &rea de permeacdo da membrana (m2);

dVv/dt = volume de permeado (m?3) coletado em funcdo do tempo de permeacgéo (s).

O fluxo de permeado (Jr) relaciona-se com a presséo (P) através da Lei de

Darcy, de acordo com a Equacéo (3.3).

_kop

=9 (3.3)

P

sendo:
k = permeabilidade absoluta da membrana (m?);
K = viscosidade dinamica do liquido (Pa - s);

dP/ox = gradiente de presséo (Pa) ao longo da espessura da membrana (m).

A permeabilidade hidraulica (Lr) das membranas, também conhecido como
coeficiente de permeabilidade da lei de Darcy (MULDER, 1991) é obtida a partir da
divisdo do fluxo de permeado para um solvente puro (agua) pela pressao

transmembrana (PTM), conforme a Equagéao (3.4).
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Jp

= 3.4
Lo = brm (3.4)

sendo:

Lr= permeabilidade hidraulica;

Jp= fluxo de solvente puro;

Pt = presséo transmembrana (PTM).

Quando se trata de um solvente puro, o aumento do fluxo € linear para 0 aumento
da presséo. Sendo assim, a Lp € descrita pela correlacdo entre o fluxo de permeado
e a pressdo transmembrana, ou seja, pelo coeficiente angular da reta obtida pela
mensuracao do fluxo de permeado a diferentes pressfes. Ja para solucdes, o fluxo
de solventes pode ser calculado através de equacdes do tipo Hagen-Poiseuille ou
Kozeny-Carman, dependendo das caracteristicas da membrana ou do tipo de
escoamento.

O modelo de Hagen-Poiseuille € uma aproximacdo matematica simples e
considera poros cilindricos uniformes e o comprimento de cada cilindro sendo igual
ao tamanho do poro, além de regime laminar. O modelo de Kozeny-Carman, por sua
vez, considera sistemas compostos por uma matriz esférica regular, com os poros
representando os intersticios entre estas esferas.

Segundo Stephenson et al. (2006), o fluxo € determinado pela forca motriz e a
resisténcia total oferecida pela membrana e pela regido interfacial adjacente a ela. A
resisténcia intrinseca da membrana sera fixa, e serd aumentada pelo acumulo de
materiais em seu interior. A resisténcia associada a regido interfacial membrana-
liquido, por outro lado, é uma fun¢édo da composi¢ao da solugéo de alimentacéo e do
fluxo de permeado, uma vez que, em um processo conduzido pela pressdo, o material
rejeitado pela membrana tendera a acumular-se nesta regido de interface em uma
taxa dependente do fluxo. Ainda de acordo com os autores, estes materiais poderéo,
entdo, contribuir com a incrustacdo da membrana através de mecanismos fisico-
guimicos. A eficiéncia do processo serd determinada pela extensdo que estas

resisténcias irdo se opor a forgca motriz predominante.
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3.1.2 Pressédo transmembrana (PTM ou AP)

O gradiente de pressdo em um sistema de membrana de ultrafiltracéo é funcao
das caracteristicas da membrana e da solucéo e da aplicagdo da forca motriz através
de sistemas consumidores de energia, cuja acdo ira promover a pressao

transmembrana, que é definida conforme a Equacéao (3.5) (AWWA, 1996):

PTM = Pentrada - Psaida (3.5)
Pp

sendo:

PTM = pressao transmembrana (N - m-2, ou Pa);
Pentrada= presséo na entrada do médulo (N - m2, ou Pa);
Psaida= presséo na saida do médulo (N - m-2, ou Pa);

Pp = pressédo no permeado, geralmente préxima a pressao atmosférica. (N - m-2 ou Pa).

Para membranas de ultrafiltracdo (UF), AWWA (1996) sugere uma pressao
transmembrana de operacdo baixa, de 0,0005 a 5,0 bar, equivalente a 50 Pa a
500 kPa.

3.1.3 Camada limite de concentracéao e tipos de filtracao

Durante o processo de filtracdo em membranas porosas, os sélidos presentes
na solucdo de alimentacéo séo trazidos até a superficie da membrana por transporte
convectivo, resultando em uma concentracao de soluto na superficie da membrana,
independentemente de o soluto ter sido parcialmente ou totalmente rejeitado pela
membrana (CHERYAN, 1998). Este comportamento € ilustrado na Figura 5.

Na filtracdo convencional que ocorre de modo frontal, também denominada
dead-end (Figura 6.b), enquanto o permeado passa através da membrana, o soluto &
continuamente acumulado em sua superficie. Esse depdsito, que aumenta com o0
tempo, denomina-se torta de filtragdo. No caso do escoamento tangencial, ou cross-
flow (Figura 6.a), a solucao escoa paralelamente a superficie da membrana, enquanto
0 permeado € transportado transversalmente a esta, limitando o acumulo do material

sobre a membrana.
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Figura 5 — Perfil de concentracdes em um processo de filtracdo por membranas.

Camada limite de

Membrana =
concentracao

PERMEADO

<

FLUXO (J)

Curva de concentracdo
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Fonte: Adaptado de Cheryan (1998).

Figura 6 — Tipos de fluxo continuo: convencional e tangencial.

¢A

ve v

(a) cross-flow ou tangencial (b) dead-end, frontal ou convencional

Legenda: R = retentado ou retido, A = alimenta¢éo, P = permeado, M = membrana
Fonte: Adaptado de IUPAC (1996).

Na Figura 7, séo ilustradas as resisténcias associadas aos processos de filtracao

desenvolvidas durante os processos de escoamento frontal e tangencial.




Figura 7 — Resisténcias associadas a filtracdo convencional e filtracdo tangencial.

Filtracao convencional Filtracao tangencial
Alimentacao
mm Alimentacéo Concentrado
Torta Ooo o% R 0% 0 % 00 o Rep*+Re S AE03
Membrana W. Ry R
Permeado Permeado
J
J Rep+Re
Tempo Tempo

Legenda: J = fluxo, Rcp = resisténcia relacionada a polarizagdo por concentracao,
Rr = resistencia referente ao fouling, Rm = resisténcia da membrana.
Fonte: Adaptado de Cheryan (1998).

Para as configuracdes nas quais o0 modulo de membranas é submerso

observa-se a filtracdo ocorrendo frontalmente.

Figura 8 — Representacéo do processo de filtracio em membrana fibra oca operando submersa.

Estrutura
reforcada

Biomassa

Efluente

Fibraoca !

Fonte: Peeters; Theodoulou (2005) apud Veronese
(2013).
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no

contetdo a ser filtrado, a operacdo pode ser realizada conforme Figura 8, na qual
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3.1.4 Modelos de transporte e determinacado das resisténcias

Os parametros de operacao dos processos de separacdo por membranas que
utilizam a diferenca de presséo como for¢ca motriz sdo a pressao transmembrana, que
€ a propria diferenca de pressao, o fluxo e as resisténcias.

Alguns modelos para representar o transporte através da membrana sdo o
modelo da transferéncia de massa (teoria do filme) e o modelo da pressao osmdtica.
AWWA (1996) sugere a aplicacdo do modelo das resisténcias em série como 0 mais
frequentemente utilizado para biorreatores associados a membranas. Este modelo
iguala o fluxo a pressdo transmembrana dividida pela viscosidade do fluido
multiplicado pela resisténcia total, que, por sua vez, pode ser a soma de cada uma

das parcelas que a comp0de, conforme a Equagéo (3.6).

_ PTM 3.6
o= (3.6)

sendo:

Jp = fluxo de permeado (m*m-2-h-1);

u = viscosidade dindmica do permeado (Pa-s);

PTM = AP = pressao de operacdo transmembrana (Pa);

Rt = resisténcia total (m1).

Segundo Cheryan (1998), este modelo descreve o comportamento do fluxo em
relacdo a pressdo de forma mais abrangente. Com respaldo deste modelo,
Sombatsompop (2007) afirma que quanto maior for a pressao transmembrana (PTM)
e o fluxo (Jp), mais rapido os solidos serédo retidos na superficie da membrana
formando a torta. A partir de entdo, o fluxo é independente da pressdo
transmembrana, e permanece constante, conforme é ilustrado na Figura 9.

A resisténcia total pode ser desmembrada em varios componentes. Os mais
comumente citados sado resisténcia intrinseca da membrana (Rw), a resisténcia devido
ao fouling (RF) e a resisténcia pela polarizacéo por concentracédo (Rcp), compondo a
resisténcia total (Rt), que pode ser descrita genericamente conforme a Equacao (3.7).

A unidade de medida de resisténcia é m™.
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Figura 9 — Grafico de comportamento do fluxo de permeado (J) em funcao da presséo
transmembrana (AP).

N 4+—F—>
Torta controla a
Membrana fisacdo
controla a
filtracdo J, =constante

Fluxo

—

»

Fonte: Adaptado de Sombatsompop (2007) apud Gunder (2001).

Pressao transmembrana

R _PTM
r w-Jp

(3.7)

A Rt também pode ser escrita em termos de suas componentes. De uma forma
geral, pode-se usar a Equacao (3.8):

Ry = (Ry + Rep + Rp) (3.8)
sendo:
Rt = resisténcia total (m?);
Rwm = resisténcia intrinseca da membrana (m);
Rcp = resisténcia referente a polarizagéo da concentracdo (m1);

Rr = resisténcia referente ao fouling (m-1).

3.1.4.1 Resisténcia intrinseca da membrana e a compactacdo da membrana

A resisténcia intrinseca da membrana (Rm) € aquela obtida quando esta
encontra-se em operacéo, sem a influéncia de fenémenos de colmatac&o. E originada

por fatores geométricos da membrana, tais como tamanho e distribuicdo dos poros,
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espessura, hidrofobicidade e hidrofilicidade, além da compactacdo. A resisténcia
intrinseca, no entanto, devera ser novamente medida no inicio de cada ciclo de
filtragdo, buscando abranger as caracteristicas reais da membrana depois da
operacdo e da lavagem, que serdo diferentes da membrana virgem avaliada no
primeiro ensaio. O valor de Rwm relaciona-se ao primeiro valor de fluxo, no tempo zero,
de cada ciclo de filtracdo, constituindo o valor minimo de resisténcia e o valor maximo
de fluxo para um determinado ensaio.

A determinacdo da resisténcia intrinseca da membrana é fundamental para, a
partir da determinacdo da resisténcia total, apds o ciclo de filtracdo, avaliar as
resisténcias pertinentes aos fendmenos de colmatacdo. E determinada através da

Equacéo (3.9).

PTM
RM ==

=— 3.9
Hagua ']égua ( )

sendo:
PTM = AP = presséo de operacédo transmembrana (Pa);
Jagua = fluxo de permeado, no caso, agua destilada (m*m=-h-1);

Migua = Viscosidade dinamica da agua (Pa-s).

A compactacdo da membrana € um fendmeno inerente aos processos que
utilizam o gradiente de pressdo como forca motriz, nos quais o fluxo de permeado é
diretamente proporcional ao gradiente de pressdo. Trata-se do adensamento da
estrutura da membrana quando aplicada uma diferenca de presséo. E realizada antes
de ensaios de resisténcia intrinseca.

Quando se trata de um solvente puro, o fluxo de permeado deve ser constante
para uma dada pressdo de operacado, indicando a pureza do solvente, a baixa
interacdo entre a solugdo e a membrana e a estabilidade mecanica da membrana. No
entanto, é frequente a observagdo de uma queda no fluxo de permeado devida ao
adensamento da microestrutura da membrana. Neste sentido, a avaliacdo das
caracteristicas de compactacdo das membranas é fundamental para evitar erros de
interpretacdo nos resultados dos experimentos. Esta pratica permite distinguir
implicacdes decorrentes da compactacéo daquelas relacionadas ao fouling ou outros

fendbmenos relacionados ao decréscimo de fluxo.
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3.1.4.2 Polarizacdo da Concentracao

Independentemente do tipo de filtragdo, frontal ou tangencial, o acimulo de
material e 0 aumento da concentragdo na camada proxima a superficie da membrana
irA ocorrer, em maior ou menor grau. Segundo Cheryan (1998), a camada pode
apresentar-se viscosa ou gelatinosa, oferecendo uma resisténcia adicional aquela ja
oferecida pela membrana e pela camada limite, tendo maior impacto no desempenho
em processos de ultrafiltragao.

A diferenca de concentracdo (Figura 10) provoca um movimento difusivo do
soluto no sentido de retornar ao seio da solu¢cdo (CHERYAN, 1998 e HABERT,
BORGES e NOBREGA, 2006). A polarizacdo da concentragdo €, portanto, uma
consequéncia natural da seletividade da membrana, que ir4 ocasionar um acumulo de
particulas em uma camada limite de transferéncia de massa adjacente a superficie da
membrana (FIELD, 2010).

Figura 10 — Esquema representativo do fenbmeno de polarizacdo da concentragdo para membranas
de ultrafiltrac&o.

Membrana
Camada gel
Camada limite

<:. Fluxo convectivo
PERMEADO =
o% 3

J
|:'> Fluxo
retrodifusivo

Legenda: J = fluxo, Ce = concentragdo na camada gel, Cs =
concentracdo no seio da solugéo.
Fonte: Adaptado de Cheryan (1998).

As condicbes de escoamento afetam diretamente a polarizacdo da
concentracdo, quantificadas pelo numero de Reynolds (Re) e, por consequéncia, 0
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fluxo permeado ja que, diferentemente do fouling, a polarizacdo da concentracéo é
dindmica (HABERT, BORGES e NOBREGA, 2006). Isso significa que a polarizacéo
da concentracédo é reversivel, apesar de inevitavel (FIELD, 2010) e tera efeitos sob o
fluxo de permeado enquanto houver uma pressao estabelecida no sistema.

A resisténcia relacionada a polarizacdo por concentracdo € um fendmeno de
camada limite que desaparece assim que a operacao do processo cessa, podendo

ser obtida, entéo, por subtracdo simples, conforme Equacao (3.10).

RCP == RT - RF - RM (310)

3.1.4.3 Fouling e mecanismos de bloqueio

O fouling consiste em uma espécie de incrustagcdo da membrana inerente ao
processo de filtrag&do, que se manifesta como uma diminuigéo do fluxo de permeado
ao longo do tempo de operacao (FIELD, 2010).

Cheryan (1998) atribui ao fouling uma das razfes da restricdo da aceitacdo dos
processos de filtracdo por membranas em suas primeiras aplicagdes. Ainda segundo
o0 autor, apesar de diversos fatores contribuirem para a reduc¢éo do fluxo de permeado,
tais como mudancas nas propriedades da membrana, mudancas nas propriedades da
solucdo de alimentacdo e polarizacdo da concentracdo, o fouling da membrana
caracteriza uma reducao irreversivel de fluxo durante a operacao. Esta incrustacdo se
da pela acumulacdo de solutos presentes na alimentagcdo na superficie ou nos poros
da membrana, variando conforme a natureza fisico-quimica da membrana e da
solucéo e suas interacoes.

A partir de Hermia (1982), diversos trabalhos foram desenvolvidos no sentido de,
ndo apenas compreender, mas também modelar matematicamente 0s mecanismos
de fouling, que podem ocorrer conforme a representacdo esquematica ilustrada na
Figura 11. Com a modelagem de Hermia (apud Bowen et al.,1995), diferentemente do
que era difundido anteriormente, considera-se que a formacéo da torta, com sua
propriedade de compressibilidade, apresenta outras possibilidades de bloqueio além
da maior ou menor restricdo. Ou seja, ha mecanismos que fazem com que haja
reducéo de fluxo ao longo do tempo, mesmo com pressdes constantes. Designacdes
para as causas fisicas dos mecanismos de bloqueio sdo denominadas: (a) bloqueio

de poro ou blogueio completo; (b) bloqueio padréo ou por adsorgéo direta; (c) bloqueio
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intermediario ou de adsorcéo de longo periodo; e (d) bloqueio por formacéo de torta,

ou pela resisténcia da camada limite.

Figura 11 — Mecanismos de formagé&o do fouling.

(a)

(b)

Legenda: a) bloqueio completo, b) blogueio interno, ¢) bloqueio parcial e d) filtracdo por torta.
Fonte: Field (2010).

citados:

Field (2010) relaciona formas de fouling, complementares aos mecanismos ja

a. bloqueio de poros: fechamento parcial ou total dos poros, ocasionando

redugéo de fluxo;

adsorcdo: ocorre em decorréncia de interacdes especificas entre a
membrana e o soluto, podendo ocorrer, em alguns casos, inclusive na
auséncia de fluxo de permeado. Manifestando-se na forma de uma camada
superficial, se o grau de adsorcao for dependente da concentracéo do soluto,
o fendmeno de polarizag&o por concentracdo pode exacerbar a adsor¢cdo em
Si;

deposicdo: o acumulo continuado de particulas sob a superficie da
membrana desenvolvem uma camada relevante na composicdo das
resisténcias hidraulicas, comumente referida como torta de filtracdo ou
resisténcia da torta.

Camada gel: para algumas macromoléculas, o nivel de polarizacdo da
concentracdo pode levar a formacdo da camada gel na vizinhanca da

membrana.

A resisténcia ao fouling (Rr) € a soma das resisténcias de adsorcéo, bloqueio de

poros e formacédo de torta (apresentado graficamente na Figura 11). Pode-se
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reescrever a Rr conforme a Equacéo (3.11), sendo que esta deve ser calculada apoés
0 processo de microfiltracdo ou ultrafiltracdo, alterando-se a solucdo de alimentacao

por agua, apenas, sem que as membranas sofram qualquer tipo de limpeza.

R, = —2F R (3.11)
F .uégua]égua M .

O fouling podera ser revertido através de retrolavagem, com ou sem produtos
quimicos, ou nao, dependendo da natureza da incrustacdo. Nesse ultimo caso, é
denominado fouling irreversivel. Pode-se diferenciar ainda a fracdo correspondente
ao fouling irreversivel, promovendo-se a limpeza do médulo e submetendo-o a
filtracAo de agua pura, tal como na Equacdo (3.9). O valor obtido, neste caso,
corresponderia a resisténcia intrinseca da membrana somada a resisténcia do fouling

irreversivel, adquirida durante a operacdo do modulo, conforme Equacéo (3.12).

R'y — Ry (3.12)

Firreversivel —

sendo R’m a avaliacdo da resisténcia intrinseca da membrana apos o ciclo de filtracao.

3.2 TRATAMENTO ANAEROBIO DE EFLUENTES

A digestédo anaerdbia é um processo natural de conversdo da matéria organica
complexa que se desenvolve na condigéo de auséncia de oxigénio. Como resultado
do conhecimento consolidado sobre este processo, sistemas de tratamento anaerébio
de efluentes, especialmente do tipo UASB (do inglés, Upflow Anaerobic Sludge
Blanket), ou reatores anaeroébios de fluxo ascendente e manta de lodo, vem ocupando
posicdo de destague em paises tropicais devido a suas condi¢cdes favoraveis de
temperatura, superando uma fase de descrenca até o inicio dos anos 1980 para a
fase atual, de aceitacédo geral (CHERNICHARO, 2007).

Os sistemas de pré-tratamento ou de tratamento anaerobio representam uma
tecnologia comprovada e sustentavel para uma ampla gama de efluentes industriais
muito diferentes, incluindo aqueles que contém compostos toxicos ou inibitorios, e
para o tratamento de aguas residuais domésticas com temperaturas equivalentes a
14 a 16°C ou ainda inferiores (LETTINGA, 1995), apesar de a tecnologia ser mais

aplicada a uma faixa mesofilica de temperaturas (25 a 40°C) (LIER, REBAC,
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LETTINGA, 1997). Em comparacdo com o0s sistemas de tratamento aerobio
convencionais, 0 processo de tratamento anaerdbio apresenta somente vantagens
(LETTINGA, 1994), como simplicidade de operacéo, baixo custo de implantagéo e
operacdao, baixo consumo de nutrientes, baixo consumo energético, tolerancia a altas
cargas organicas e, especialmente, a obtencdo de subprodutos como biogas e
biofertilizante (CHERNICHARO, 2007). Em suma, o tratamento anaerébio é
considerado a tecnologia mais custo-eficaz para remocao de matéria organica de
diferentes tipos de aguas residuarias (JEISON, KREMER, LIER, 2008).

Através da digestdo anaerobia produz-se o biogas, que se refere genericamente
a uma mistura de gases formados a partir da degradacdo da matéria organica na
auséncia de oxigénio, dentre os quais, 0 metano e o hidrogénio destacam-se no
potencial de recuperacgao energética como fonte renovavel (CHEN et al., 2016 e MAO
et al., 2015). Um aspecto relevante no uso de biorreatores anaerobios para producéo
de biogas é a possibilidade de utilizar biomassa residual localmente disponivel, de
varias fontes (residuo animal, residuo sélido e efluente domeéstico, efluente industrial,
residuos da agricultura, etc.) (CHEN et al., 2016). Nesse contexto, do ponto de vista
socioeconémico, o biogas ndo apenas reduz o custo do tratamento de residuos, mas
também tem um custo relativamente baixo de matéria-prima e também de venda,
especialmente comparado aos derivados de petréleo (MAO et al., 2015).

Chen et al. (2016) atribuem o sucesso de uma producao de biogéas eficiente a
efetiva retencdo das bactérias metanogénicas, de crescimento lento, no reator,
através da desvinculacdo do tempo de retencdo celular do tempo de retencédo
hidraulico. Essa desvinculacdo € tradicionalmente realizada por sedimentadores,
incluindo a manta de lodo, para o caso de reatores do tipo UASB. Chen et al. (2016)
afirmam que os avancos recentes na producdo de biogas se devem justamente a
incorporacao de técnicas de separacdo por membranas aos processos anaerobios,
objetivando incrementar a concentracao de biomassa no biorreator.

De fato, nesse contexto, para Ho e Sung (2010), o sucesso do tratamento
anaerobio, especialmente para o caso de baixas temperaturas, depende da completa
desvinculacdo entre o tempo de detencdo hidraulico e o tempo de retencdo celular,
que sb6 é possivel com a associacdo de membranas ao biorreator, permitindo a
retencdo da biomassa no sistema independentemente dos parametros associados a

sedimentabilidade.
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3.3 BIORREATORES ASSOCIADOS A MEMBRANAS (MBR) PARA PRODUCAO
DE BIOGAS

Biorreatores associados a membranas (em inglés, membrane bioreactors, ou
MBR) podem ser definidos como a combinacdo de dois processos basicos -
degradacéo biologica e separacdo por membranas — em um dnico processo no qual
0s solidos suspensos, incluindo a biomassa participante no processo degradativo, sao
separadas do efluente tratado por uma unidade de filtracdo por membranas (AWWA,
1996). O autor cita que, neste processo, a biomassa permanece confinada no sistema,
de forma que se tem controle total do tempo de residéncia dos microrganismos no
reator, além da desinfeccéo do efluente. Processos nos quais a unidade de filtracdo
por membranas consiste em uma opera¢do de polimento ou uma operacao terciaria
nao estdo inclusas nessa definicdo, ndo constituindo, portanto, um processo de MBR.

Stephenson et al. (2006) afirmam gque associacdes de membranas a processos
biolégicos sdo mais frequentemente usadas para substituir processos de separagao
de biomassa convencionais, tais como a sedimentacéo. Ultrafiltragdo em substituicdo
a sedimentacdo em um processo de lodos ativados foi descrita primeiro por Smith et
al. em 1969 e, a partir de 1970, passou a ser empregada em escala industrial
(STEPHENSON et al., 2006). Por esse motivo, os MBR aerdbios sdo mais difundidos,
embora ndo sejam a Unica configuragdo disponivel.

Embora os reatores aerébios associados a membranas tenham maior
popularidade, processos anaerobios estdo sendo aplicados com resultados
satisfatorios (DIEZ et al., 2014). Sistemas de membranas associadas a biorreatores
anaerobios (AnMBR) vem sendo considerados alternativas atraentes e vantajosas em
relagdo aos sistemas convencionais de tratamento anaerébio e mesmo de
membranas associadas a biorreatores aerobios (MBR) (LIN et al., 2013). Biorreatores
associados a membranas submersas sdo denominados SMBR (do inglés, submerged
membrane bioreactor).

S&0 inumeros os tipos de biorreatores que podem ser empregados em
associacdo com membranas. No que se refere aos processos anaerébios, os AnMBR
podem ser convencionais ou modificados. Dentre os primeiros, 0 reator de mistura
completa do tipo CSTR (do inglés, completely stirred tank reactor) e o reator de fluxo
ascendente de manta de lodo UASB (do inglés, upflow anaerobic sludge blanket) sé&o

amplamente difundidos. O CSTR é o mais frequentemente utilizado em pesquisas em
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sistemas AnMBR para producéo de biogas devido a sua facilidade de construcéo e
operacao, ja que, na maioria dos casos, 0s CSTR séo basicamente tanques cilindricos
ou retangulares, agitados mecanicamente (CHEN et al., 2016). Os reatores UASB,
por sua vez, foram desenvolvidos na década de 70 com foco na producdo de
biometano. Para Chen et al. (2016), a produtividade deste tipo de reator se deve a
habilidade deste de reter uma alta concentracdo de biomassa sedimentavel na forma
de granulos em uma manta densa de lodo e, ainda, coletar o biogas produzido através
do separador trifasico no topo. E consenso que a tecnologia dos reatores UASB ¢
simples, compacta e de baixo custo (MAO et al., 2015).

Quanto as possiveis configuracdes do sistema, Skouteris et al. (2012) e
Bilad (2017) apresentam dois esquemas genéricos para AnMBR, reproduzidos de
forma adaptada na Figura 12. Na primeira configuragdo, um tanque especifico recebe
o efluente do biorreator, no qual as membranas estio submersas. E representada na
figura uma técnica comum para auxilio no controle do acumulo de solidos na superficie
da membrana, que é a introducéo de bolhas de gases. Na segunda configuracao, as
membranas também sao externas ao biorreator, porém estdo encapsuladas e
pressurizadas e o processo de separacao se da no sentido da corrente.

Os tipos de membranas usados nestas configuracdes dependem do tipo de
contaminante envolvido no processo de tratamento, sendo que as de ultrafiltracéo
(UF) e microfiltracdo (MF) sédo as mais comuns (KANG, CAO, 2014).

Figura 12 — Configuracdes de biorreatores associados a membranas.
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Legenda: (a) membranas submersas (AnSMBR), (b) membranas externas (side-stream AnMBR).
Fonte: Adaptado de Skouteris et al. (2012) Bilad (2017).
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Mao et al. (2015) afirmam que a teoria e a tecnologia da producédo de biogas &
madura e bem desenvolvida, sendo que o que deve ser estudado sao alternativas de
otimizacdo. Para tal, € fundamental a compreenséo das particularidades do sistema
operando em conjunto e de cada uma das suas partes.

Comportamentos distintos foram observados em um reator UASB que operava
isoladamente e depois de ser associado a um médulo de membranas no trabalho de
Ozgun et al. (2015). A associacdo do reator a membrana induziu a acumulagédo de
particulas finas e um decréscimo na concentragcdo de substancias poliméricas
extracelulares (EPS, do inglés, extracellular polymeric substances). Isso resultou na
diminuicdo da distribuicdo do tamanho de particula e, consequentemente, na
sedimentabilidade. Por sua vez, a deterioracdo da sedimentabilidade do lodo
relaciona-se a um aumento no arraste de sélidos do reator, aumentando a DQO e a
concentracdo de sélidos suspensos totais a saida do reator UASB. Por outro lado,
analises demonstraram melhorias no que se refere a riqueza e uniformidade das
comunidades microbianas depois do acoplamento da unidade de membranas. De uma
forma geral, a qualidade do efluente a saida do sistema AnMBR foi boa, as condi¢cdes
de operacdo das membranas foram favoraveis e a alternativa de associacdo de
membranas a reatores UASB resultou como adequada.

A seguir, apresentam-se parametros operacionais considerados relevantes aos

ANnMBR no que tange este trabalho.

3.3.1 Tempo de detencdo hidraulico (TDH), tempo de retencao celular (TRC) e

carga organica volumeétrica (COV)

Os tempos de detencdo se referem ao tempo requerido para a completa
degradacdo da matéria organica (MAO et al., 2015). Podem se referir tanto ao liquido
(tempo de detenc¢do hidraulico, TDH, ou HRT, do inglés, hydraulic retention time) ou a
biomassa (tempo de retencao celular, TRC, ou SRT, do inglés, solid retention time).

O tempo de detencédo hidraulico é um parametro chave tanto para a producéo de
biogas, quanto do ponto de vista econdmico, no que se refere as dimensdes do
mesmo (CHEN et al., 2016). E dependente da temperatura e da carga organica
volumétrica (COV) (MAO et al., 2015).

Apesar do tempo de detencgao hidraulico ser definido por variaveis fisicas, sendo

calculado pela razéo do volume do reator e da vazao de entrada (MAO et al., 2015),
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interferem neste parametro as caracteristicas fisico-quimicas da solucdo de
alimentacdo, as propriedades da biomassa do reator e, especialmente, os aspectos
hidrodinamicos do reator, bem como a tecnologia usada (CHEN et al., 2016). Dessa
forma, o tempo de detencéo hidraulica para um AnMBR pode variar de 2 horas, para
0 caso de um biorreator anaerobio de leito fluidizado (ou AFMBR, do inglés, anaerobic
fluidized bed) (KIM et al., 2011) até 30 dias, para o caso de um biorreator de duas
fases associado a membranas submersas (JEONG et al., 2010).

Peruzzo et al. (2016) estudou os efeitos da variagdo da carga organica
volumétrica (COV) sob a producdo de biometano na digestdo anaerdbia da vinhaca
da cana de acucar em condi¢c6es mesofilicas (35 °C). Os resultados demonstram um
aumento da producdo de metano proporcional ao aumento da COV. Em associacdes
de biorreatores UASB com membranas, resultados semelhantes foram obtidos a partir
do aumento da COV e reducao do TDH.

Huang, Ong e Ng (2011) estudaram a performance de trés biorreatores
anaerobios associados a membranas submersas operando com tempos de retencao
celular (TRC) e tempos de detencao hidraulica (TDH) distintos. Em relacdo ao TRC,
os reatores operaram com 30, 60 e infinitos dias e em relacdo ao TDH, com 12, 10 e
8 horas, respectivamente. O estudo reportou producdo maxima de biogas no TRC
mais alto e TDH mais baixo, devido ao aumento da carga organica volumétrica (COV)
ou ao dominio estabelecido das bactérias metanogénicas. No entanto, 0 aumento do
crescimento da biomassa resultou em acumulo de produtos sollveis microbianos,
acelerando o processo de fouling das membranas.

Situacdo semelhante foi reportada no trabalho de Pelaez, Sagastume e Noyola
(2011), que avaliaram a influéncia do TDH e do fouling no tratamento de efluente
doméstico sintético em um biorreator UASB associado a membranas de ultrafiltragdo.
O efluente foi tratado em duas modalidades: com e sem adicdo de fosfato. Os TDH
testados foram de 4, 8 e 12 h. Dentre os resultados obtidos, observou-se um aumento
da concentracao de substancias biopoliméricas no reator com a diminuicdo do TDH,
provavelmente decorrente do aumento das forcas cisalhantes no interior do reator
associadas ao aumento na velocidade ascensional e das forcas de arraste. Como
efeito, ainda, uma queda na taxa de remoc¢ao de DQO foi percebida para o TDH de
4 h, de 89% para 81%. O aumento na resisténcia da torta e a diminuigdo do tamanho
meédio das particulas também foram consequéncia da reducédo do TDH, indicando que

ndo € recomendavel a operacdo de um sistema AnMBR composto por UASB e
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membranas UF com TDH inferior a 4 h devido a queda na performance e aos efeitos
adversos no fouling. Neste trabalho nédo foi avaliada a producdo de metano.

O trabalho de An et al. (2009) refere-se a um biorreator do tipo UASB associado
a um médulo de membranas perpendicular ao fluxo (side-stream) com escoamento
do tipo tangencial ou cross-flow, sem recirculacdo do retentado. Ao reduzir
gradualmente o TDH de reator UASB de 10 h até 5,5 h, reportou-se um aumento linear
da taxa de producéo de biogas de 61,8 a 120,7 mL-g DQOremovida™* €nquanto a carga
organica volumétrica (COV) foi aumentada de 0,3 para 0,9 kg DQO-m=3-dt. Com o
aumento da COV, constatou-se também um aumento na fracdo de metano no biogas,
de 59,3% para 64,1%. Entretanto, a reducédo do TDH resultou, como esperado, em
uma diminuicdo na eficiéncia na remocéao de solidos, provavelmente relacionada ao
aumento na velocidade ascensional e a decorrente propenséo a expansado da manta
e arraste de solidos. Neste caso, a membrana tem um papel fundamental na remocéo
dos solidos do efluente final.

O desempenho de um AnMBR em escala piloto composto por um reator UASB
associado a membranas de ultrafiltracdo submersas foi monitorado durante trés anos
de operacao estavel no trabalho de Gouveia et al. (2015). Operado em condicéo de
temperatura psicrofilica e com TDH de 7 h, a eficiéncia de remoc¢éo de DQO ficou em
torno de 87+1%. Observou-se variacdo no rendimento especifico de metano
dependente da recirculacdo entre o retentado do médulo de membranas e o reator
UASB. A recirculacdo também interferiu no fluxo de permeado da membrana, sendo
maior para o periodo em que houve recirculacdo, ou seja, 14-15 L-m2-h? de fluxo de
permeado para o periodo com recirculacdo em comparacédo com 10-12 L-m2-h' para
o periodo sem recirculacdo. A membrana passou por limpeza quimica em média a
cada seis meses. Os resultados obtidos demonstram a confiabilidade e operabilidade
da tecnologia AnMBR a longo prazo.

Skouteris et al. (2012) relacionam o fouling irreversivel da membrana a tempos
de retencéo celular mais altos e bloqueio interno dos poros relevante, uma vez que
tamanhos médios de particula menores sao observados, bem como concentracdes
maiores de agentes promotores de fouling (conhecidos como foulants). De forma
geral, tempos de retengcdo celular altos combinados com tempos de detencédo
hidraulica baixos levam a concentracdes de sélidos suspensos e de produtos solluveis

microbianos maiores, acelerando a formacao da torta de filtracao.
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3.3.2 AnMBR e Fouling

O fouling € o aspecto operacional mais desafiador no emprego de biorreatores
associados a membranas (MENG et al.,, 2017). O trabalho de Chen et al. (2016)
consiste em uma pesquisa abrangente sobre as potencialidades e desafios na
producdo de biogas em sistemas AnMBR. Para os autores, as aplicacdes destes
sistemas tém aumentado devido ao aprimoramento da produc¢éo de biogas com o uso
de membranas, marcando a evolu¢cao dos AnMBR para um préximo nivel. No entanto,
a possibilidade de empregar tal tecnologia em escala comercial ainda carece de
esforcos no sentido de superar desafios relacionados a varios aspectos, dentre 0s
quais é citado o fouling.

Chang et al. (2002) afirmam que, embora seja dificil estabelecer um modelo geral
para descrever os processos de fouling devido a heterogeneidade inerente aos
sistemas, a natureza e a extensdo destes fendbmenos em processos MBR sao
fortemente influenciados por trés fatores principais: as caracteristicas da biomassa,
as caracteristicas da membrana e as condicdes de operacdo. Skouteris et al. (2012),
a partir de uma revisdo abrangente da aplicacdo de biorreatores anaerobios
associados a membranas submersas no periodo de 2006 a 2012, concluem que 0s
aspectos referentes ao fouling, especificamente a formacao da torta, consistem nos
parametros-chave para a aplicabilidade destes sistemas. Adicionalmente, os autores
destacam a importancia de levantar dados a respeito do consumo energético nestes
sistemas. Lin et al. (2013) enfatizam aspectos semelhantes em seu trabalho,
evidenciando, conjuntamente aos autores citados, a necessidade de aprofundar os
estudos sobre o tema. Meng et al. (2017) e Krzeminski et al. (2017), por sua vez,
atualizam a situacdo dos sistemas MBR a partir de 2010, especialmente no que se
refere ao controle do fouling, que permanece como obstaculo para o crescimento
desta tecnologia. Desenvolvimentos mais recentes para controle de fouling
demonstram que o desempenho da membrana em si ndo € o Unico objetivo destas
estratégias: menor consumo de energia e técnicas de controle de fouling
ambientalmente mais sustentaveis sdo mais promissores.

Como estratégias para minimizacao do fouling, Field (2010) cita métodos diretos
e indiretos. Em relacdo aos métodos diretos, cita-se principalmente a promocao de
turbuléncia, fluxo pulsado ou reverso e membranas rotativas ou com vibragcao. Dentre

0s meétodos indiretos, o autor destaca o pré-tratamento da solugdo a ser filtrada, a
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preparacdo de membranas adequadas a solucdo (por exemplo, hidrofilicas) e,
principalmente, a selecdo de condicdes de operacdo adequadas. Field destaca a
importancia de avaliar o modelo de declinio de fluxo a fim de determinar o método
mais adequado para minimizar o fouling, ja que os parametros envolvidos sao varios,
como ja citado.

Quanto aos parametros operacionais, € consenso entre pesquisadores e
profissionais a operagdo abaixo do chamado fluxo critico a fim de obter-se uma
operacdo mais sustentavel das membranas. Este conceito foi originalmente
apresentado por Field et al. (1995), que consiste, para um processo de UF ou MF, em
um fluxo de permeado abaixo do qual um declinio de fluxo com o tempo néo ocorre,
e acima do qual se passa a observar fenbmenos de colmatacéao.

Em relacdo a turbuléncia, € comum a introducéo de gases na regido de filtracao
da membrana a fim de promover tensdo de cisalhamento de forma a dificultar o
estabelecimento da torta. Esta técnica é usada tanto para sistemas aerodbios,
comumente utilizando-se ar ou oxigénio, quanto para sistemas anaerébios. Neste
caso, a manutencao da condicdo de anaerobiose demanda o uso de outros gases,
como o préprio biogas, por exemplo. Esta pratica implica em custos energéticos para
o sistema. Visando reduzir ou substituir o uso da aeracéo, Aslam et al. (2017) abordam
0 uso de agentes de limpeza mecéanica como auxiliares no controle do fouling. Estes
agentes sdo constituidos por materiais granulares, tais como carvao ativado granular
ou em po, sao adicionados a solucdo de alimentacdo a ser filtrada. Como principal
beneficio, os autores identificam a possibilidade de o agente mecanico ser capaz de
efetivamente atingir a superficie da membrana, diferentemente da turbuléncia
hidrodindmica ou bolhas de ar, que séo limitadas pela camada limite laminar.

O trabalho de Ozgun et al. (2013) destaca como aspecto a ser observado no
controle do fouling o material de composi¢cdo da membrana, além do tipo de mdodulo e
de filtracdo. Gao et al. (2010), por exemplo, demonstram em seu trabalho a diferenca
no desenvolvimento de fouling em membranas de ultrafiltracdo de polieteramida nao
revestida (PEI) e de fluoreto de polivinilideno (PVDF) revestidas com copolimero de
bloco de amida e de bloco de poliéter (PEBAX). O desenvolvimento de fouling
desenvolveu-se mais rapidamente na membrana de PEI do que na de PVDF
revestido, reafirmando a importancia de considerar o material da membrana na analise

de fouling.
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Tendo em vista 0 exposto, a otimizacdo da producédo de biogas em sistemas
AnMBR envolve inUmeros aspectos. Intervencdes na operacdo dos reatores vem
tendo resultados exitosos em termos de produc¢éo de biogas. Contudo, a qualidade do
efluente é prejudicada, tornando a unidade de separa¢éo de biomassa cada vez mais
indispensavel, mesmo para biorreatores com manta de lodo. No que se refere as
membranas, no entanto, ainda ha relativamente poucos trabalhos abordando o
comportamento destas em relacdo aos fendmenos de restricdo de fluxo em efluente
anaerobio. A producdo de dados experimentais que informem condi¢des favoraveis
de operacdo da unidade de membranas € capaz de auxiliar na determinacdo de
parametros de qualidade permitidos a saida do biorreator. Isso se relaciona as faixas
de operacédo (TDH, TRC, COV) do proprio biorreator, refletindo na produtividade de
biogas. Assim, embora a determinagcédo de um modelo de predicdo de comportamento
ainda esteja distante, a producdo de dados experimentais € fundamental para a

continuidade do desenvolvimento da tecnologia de AnMBR para producao de biogas.
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4 MATERIAIS E METODOS

Com foco nos objetivos descritos e tomando por base a reviséo teorica, foram
realizados ensaios para avaliar as condicdes de filtracdo de efluente na saida de um
reator anaerobio em cinco diferentes concentracfes de solidos suspensos totais e em
trés pressdes transmembrana distintas.

Durante os ensaios, os parametros de controle e analise foram temperatura,
massa especifica, diametro de particula e vazéo de permeado ao longo do tempo. A
partir destes dados, considerados primarios, construiram-se os dados secundarios,
relacionados ao aumento da resisténcia total ao longo do tempo e respectiva queda
de fluxo.

Este capitulo descreve os materiais, as condi¢cdes de ensaio e os métodos e 0s

materiais utilizados.
4.1 MEMBRANAS

As membranas empregadas no experimento foram disponibilizadas pelo
Laboratério de Tecnologias Ambientais (LATAM) da Universidade de Caxias do Sul
(UCS) e, com base na revisao bibliogréafica realizada, tem caracteristicas adequadas
ao ensaio proposto. Sdo membranas comerciais do tipo fibra oca reforcada
ZeeWeed® de ultrafiltracdo com tamanho de poro nominal de 0,04 pum, desenvolvidas
pela ZENON Inc. e atualmente produzidas e comercializadas pela GE Power. O
moddulo utilizado consta na Figura 13 e suas caracteristicas estédo relacionadas no
Quadro 4.1.

Quadro 4.1 — Caracteristicas das membranas empregadas (dados fornecidos pelo fabricante)

Parametro Unidade
Material Fluoreto de polivinilideno (PVDF) -
Tipo Fibra Oca / Ultrafiltracdo -
Diametro médio nominal de poro 0,04 pm
Area de permeacéo 0,047 m2
Extenséo 110 mm
Morfologia assimétrica -




41

Figura 13 — Modelo do médulo de membranas empregado no experimento
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O mddulo de membranas de fibras ocas foi operado submerso na mistura a ser
filtrada em um tanque proprio. A filtracdo se da do exterior para o interior da fibra,
devido a aplicacdo de pressao negativa na conexao apropriada indicada na Figura 13.
A representacéo do processo de filtracdo para uma Unica fibra oca consta na Figura
8. O permeado sera recolhido de todas as fibras na cAmara interna do cabecote, sendo
escoado através da conexdo na qual € aplicada a pressao negativa, a partir de uma
bomba peristaltica.

A introducéo de ar comprimido ou outros gases com a finalidade de promover
agitacdo na zona de filtracdo (de dentro para fora) e reduzir o acimulo de biomassa
nao foi realizado neste estudo como parte da estratégia para compreensdo do

comportamento do efluente anaerobio sob filtragéo.
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4.2 CONFIGURACAO DA UNIDADE EXPERIMENTAL

A unidade experimental (UE) utilizada consistiu em um MBR de bancada alocado
no Laboratério de Tecnologias Ambientais (LATAM) da Universidade de Caxias do Sul
(UCS).

Os componentes mecanicos e de automacdo da UE estdo representados na
Figura 14. A instalacdo de bancada é automatizada para monitoramento e controle,
permitindo a operagdo da com atuadores em malha fechada, ou seja, com agao
variavel comandada automaticamente pelo proprio sistema com base em parametros
de controle estabelecidos na busca pelo melhor desempenho; ou em malha aberta,
na qual o operador estabelece a agcédo dos atuadores de forma fixa, independente do
desempenho obtido. A comunicagdo entre os componentes da UE se d& nos dois

sentidos, conforme as setas.

Figura 14 — Configuracdo da Unidade Experimental (UE).
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Na Figura 15, é ilustrada a tela principal do programa supervisorio. Para este
experimento, foram utilizadas as funcionalidades referentes ao tanque de membranas:
bomba peristaltica de succao, sensor de pressado e sensor de vazédo de permeado.
Empregou-se o tanque de membranas existente na UE.

Os procedimentos de ensaio foram concebidos para filtrar efluente de um reator
anaerobio em um modulo de membranas submerso. Assim, para fins de
caracterizacdo das condi¢des hidrodinamicas relacionadas principalmente ao fluxo de
permeado e a resisténcia total, em um sistema de filtracdo anaerdbia, foram
desconsideradas caracteristicas especificas relacionadas as origens do efluente.

Na Figura 16 ilustra-se a configuracdo do sistema a fim de representar a

condicdo de operacdo do modulo de membranas, que atua no pos-tratamento do
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efluente do reator anaerdbio constituindo um processo de tratamento do tipo

biorreatores anaerobios associados a membranas submersas (AnSMBR).

Figura 15 — Reproducéo da tela principal do programa supervisoério de operacao da UE.
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Fonte: Adaptado de LATAM (2011).

Figura 16 —Configuracéo do sistema anaerodbio real associado ao tanque de membranas.
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A configuracdo empregada é representada na Figura 17, que é uma fotografia

da bancada, e na Figura 18, na qual é apresentado um esquema da unidade

experimental.

Figura 17 - Bancada experimental existente no Laboratdrio de Tecnologias Ambientais da
UnlverS|dade de Caxias do Sul empregada no estudo -
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Figura 18 — Esquema do aparato experimental utilizado nos ensaios de permeacao.
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O tanque de membranas foi preenchido com uma mistura com concentragao pré-
determinada constituida por efluente e lodo anaerébio, ambos de um reator UASB. O
ensaio a ser descrito buscou cobrir condi¢cdes de operacdo variadas para um reator
anaerobio, com a simulacao de diferencas significativas na concentracdo de soélidos
suspensos do efluente que aportara ao tanque de membranas.

Utilizou-se uma bomba peristaltica dosadora controlada a partir do sistema
supervisorio na modalidade “malha fechada”. Nesta configuragdo, o sistema é
controlado automaticamente pela pressdo estabelecida para o sistema, j& que o
ensaio foi conduzido a pressdo constante. Para tal, foi empregado um sensor de
pressdo, além de um sensor de vazdo de permeado. Anteriormente ao sensor de
vazao, utilizou-se um acumulador hidraulico com a finalidade de homogeneizar a
vazao e minimizar erros de medicao do sensor devido a oscila¢des de fluxo inerentes
regime de operacdo da bomba peristaltica. O acumulador hidraulico consiste em um
tubo posicionado na vertical com entrada superior e saida inferior para o permeado.
A regulagem da vazdo é manual através de uma véalvula de agulha, a partir do controle
visual do nivel estabelecido no tubo acumulador hidraulico.

O permeado, depois de passar pelo sensor de vazao, retorna ao tanque de
membranas, em circuito fechado. Nao ha alimentacéo externa durante a o ensaio. O
tanque de membranas fez uso de um agitador magnético com o propésito de manter
a mistura homogénea em termos de distribuicdo das particulas ao longo da altura do

tanque.

4.3 CARACTERISTICAS DAS MISTURAS A SEREM FILTRADAS

O ensaio realizado previu o teste de filtracdo de cinco misturas com
concentracfes distintas, incluindo condicdes extremas. Esta estratégia visa
contemplar situacdes de arraste de lodo criticas, ou ainda configuracdes nas quais a
membrana esteja submersa no proprio reator.

O efluente e o lodo utilizados para elaborar a solucdo de alimentacdo foram
obtidos em reator anaerébio do tipo UASB operando em industria alimenticia (Solae
do Brasil Industria e Comércio de Alimentos, Esteio, RS). O efluente foi coletado na
saida do reator e o lodo foi coletado diretamente da manta de lodo. O efluente na
saida do reator tem concentracdo de SST equivalente a 806,67 mg-L, enquanto o
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lodo anaerébio tem 86.225,00 mg-L?, previamente analisados conforme método
gravimétrico (APHA, 2012).

Estes efluentes foram armazenados em bombonas plasticas em condi¢es
refrigeradas ao longo do periodo de ensaios, que foi de dois meses. A cada amostra
ensaiada, cuidados e procedimentos relativos a homogeneizacédo foram efetuados,
especialmente no que se refere ao lodo.

A mistura foi preparada mediante adi¢cao de lodo ao efluente liquido para atingir
os valores de solidos suspensos totais estabelecidos conforme Tabela 4.1. As
concentracfes alvo foram estipuladas considerando um incremento percentual de

SST com base na diferenca entre a concentracéo de SST do efluente e do lodo.

Tabela 4.1 — Concentracdes de SST estabelecidas para as misturas a serem filtradas.

Combosicao Concentracao de SST alvo
. (mg/L)
Efluente anaerébio 806,67
Efluente e lodo anaerdbios 5.000,00
Efluente e lodo anaerébios 10.000,00
Efluente e lodo anaerébios 20.000,00
Efluente e lodo anaerébios 40.000,00

4.4 PRESSOES TRANSMEMBRANA CONTROLADAS EM CADA ENSAIO

Para cada solucdo, foram avaliadas trés pressfes transmembrana (PTM)
distintas: 140, 260 e 380 mbar (respectivamente 14 , 26 e 38 kPa). Para manutencéo
da presséao constante ao longo de todo o ensaio, fez-se uso dos pressostatos na linha
de entrada para a bomba peristaltica que promovia a succ¢ao do percolado. O sensor
de pressao, conectado ao sistema supervisorio, permite O controle a acdo das
bombas de forma a manter a presséo de succ¢éo na faixa estipulada.

A PTM inicial de 140 mbar é condi¢do dos equipamentos utilizados no ensaio, ja
gue abaixo desta pressao, nao foi possivel operar a bomba peristaltica. As demais

pressdes foram estipuladas a partir desta, com base no relatado por Gimenez (2013).
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4.5 PREPARACAO DO MODULO DE MEMBRANAS

A metodologia descrita a seguir foi adaptada de Lovatel (2011) e Gimenez
(2013).

4.5.1 Lavagem guimica pré-uso

O modulo de membranas de ultrafiltracdo (UF) foi devidamente limpo a fim de
remover a solucéo de preservacéao de glicerol antes de ser utilizado pela primeira vez.
Para tal, o fabricante sugere a realizacdo de lavagem com agua e com uma solucéo
de hipoclorito de sddio (NaClO).

A limpeza foi realizada conforme a sequéncia descrita a seguir:

a. O médulo de membranas foi lavado em agua destilada corrente para a remocao
superficial da solucao de preservacao;

b. O modulo foi mantido submerso em solugcdo de hipoclorito de sodio com
concentracéo inicial de 100 ppm de cloro ativo durante duas horas;

c. O modulo foi conectado em série com vacubmetro e bomba peristaltica para
retrolavagem durante 30 minutos em pressées na faixa de 400 a 500 mbar com
nova solucao de hipoclorito de sédio a mesma concentragéo (Figura 19);

d. No mesmo aparato ilustrado na Figura 19, o moddulo foi submetido a
retrolavagem durante 60 minutos com agua destilada;

e. Depois da limpeza, o médulo foi mantido submerso em agua destilada para

prevenir o ressecamento das fibras da membrana.

4.5.2 Verificagdo das membranas e conexdes

As membranas foram testadas quanto a integridade das fibras e as conexdes
foram testadas quanto a estanqueidade.

As conexdes do modulo foram vedadas com fita veda-rosca. O modulo foi
submerso em agua destilada e conectado em série a um vacuémetro e uma bomba
peristaltica. O sistema foi submetido ao fluxo de lavagem e retrolavagem com o

propoésito de verificar possiveis problemas de estanqueidade.
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O modulo utilizado nos ensaios apresentou integridade e manutencdo de
pressdo. Para maior estanqueidade, o modulo teve as conexdes vedadas com

silicone.

4.5.3 Procedimentos dos ensaios pré-filtracdo

Os itens a seguir tratam dos procedimentos realizados antes de cada ensaio.

4.5.3.1 Compactagdo da membrana

O procedimento para compactacdo da membrana foi realizado antes de cada
experimento. Em um aparato como o ilustrado na Figura 19, aplicou-se uma diferenca
de pressédo até que se observe um fluxo de permeado estavel. Utilizou-se agua
destilada na condicdo de solvente puro. Neste ensaio, a pressao aplicada foi de
0,45 bar ou 45 kPa, durante um periodo de 2 a 2,5 h. A presséo foi mantida constante,
através do controle da rotacdo da bomba. Para membranas de ultrafiltracdo (UF),
AWWA (1996) sugere uma pressao transmembrana de operacao baixa, de 0,0005 a
5,0 bar, equivalente a 50 Pa a 500 kPa. E importante ndo exceder a pressdo de
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operacdo das membranas a fim de evitar danos a estrutura da mesma. Para este

ensaio, a pressao maxima considerada foi de 0,5 bar ou 50 kPa.

4.5.3.2 Caracterizagdo das membranas quanto a permeabilidade hidraulica

Para determinacédo da permeabilidade hidraulica das membranas procedeu-se
com a filtragao de solvente puro em temperatura ambiente. A Lp foi avaliada em um
intervalo de presséo de 0,05 a 0,45 bar (5 a 45 kPa), conforme procedimento relatado
a sequir:

a) Conectou-se o0 médulo de membranas submerso em agua destilada em série a
um vacuomandmetro e uma bomba peristéltica (Figura 19);

b) Realizou-se o procedimento de compactagdo da membrana, acionando-se a
bomba peristaltica no sentido de succdo e submetendo-a a uma pressao
constante de 0,45 bar durante 2 h, regulada através do controle da rotacdo da
bomba;

c) Depois de duas horas, realizaram-se trés tomadas de volume de permeado em
funcdo do tempo, em proveta graduada, indicando a estabilidade do fluxo de
permeado a presséao de 0,45 bar;

d) A partir desta presséo, reduziu-se a pressao de succdo em decrementos de
50 mbar, até pressdo tal que nado resulte vazdo de permeado. Para cada
decremento na presséo, realizaram-se trés tomadas de volume de permeado em
funcdo do tempo, em proveta graduada, indicando a estabilidade do fluxo de
permeado a cada valor de pressao;

e) A partir dos dados obtidos, calculou-se a permeabilidade hidraulica das
membranas conforme as Equagodes (3.4) e (3.6).

4.5.3.3 Resisténcia intrinseca da membrana (Rw)

A resisténcia intrinseca da membrana (Rwv) € determinada analiticamente a partir
dos valores obtidos no ensaio de permeabilidade hidraulica. O fluxo relaciona-se com
a pressao através da equacdo da reta do gréfico fluxo de permeado (Jr) e presséo

transmembrana (PTM). Considerando a equacao da reta y = ax, pode-se relacionar:
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1
Jp = AP ————
P .uéguaRM

y = ax
sendo ‘y’ a variavel independente equivalente a Jr e X’ a variavel dependente equivalente
aPTM.

Entao:

1

a=——-
.uéguaRM

E, finalmente, a equacao para determinacao de Rw:

R. = 1
M Hagua = a

(4.1)
4.6 PROCEDIMENTOS ANALITICOS

Os parametros fisico-quimicos analisados constam no Quadro 4.2 e as

metodologias de obtencdo dos dados é descrita na sequéncia.

Quadro 4.2 — Parametros fisicos determinados para cada mistura.

Parametro Técnica Analitica

Solidos suspensos totais (SST) | Método gravimétrico conforme APHA (2012)

Sdlidos totais (ST) Método gravimétrico conforme APHA (2012)

Procedimento adaptado do método da determinagéo da
Massa especifica (p) densidade relativa (SG) de APHA (2012) detalhado no
4.6.1.1.

Equipamento analitico medidor do tamanho de particula

Granulometria Horiba modelo LA-950.

Equipamento analitico viscosimetro Brookfield, modelo

Viscosidade dinamica () LVDV-I com adaptador ULA-EY UL
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4.6.1.1 Massa especifica (p)

A massa especifica é a raz&o entre a massa de um determinado material e seu
volume, medidos em condi¢cdes especificas de temperatura e pressao. Para
determinacdo da massa especifica das solu¢cdes adaptou-se a metodologia proposta
por APHA (2012) para densidade relativa, utilizando-se um picnémetro de 10 mL e
uma balanca analitica. O picnémetro foi pesado vazio, e, entdo, preenchido com lodo
ou efluente devidamente homogeneizados, a 4°C. Uma vez cheio, foi pesado
novamente. Do valor obtido na segunda pesagem descontou-se o valor obtido na
primeira pesagem e dividiu-se pelo volume, equivalente a 10 mL, obtendo-se entdo a
massa especifica em g-mL™. Este valor foi multiplicado por um fator de correcédo
relacionado a temperatura, definido por APHA (2012).

4.6.1.2 Interpretacdo da caracterizacao fisica quanto a granulometria

Para determinacdo do didmetro médio dos granulos e demais particulas
presentes na solucao e parametros correlacionados, empregou-se um equipamento
analitico especifico marca Horiba modelo Laser Scattering Particle Size Distribution
Analyzer LA-950. Este equipamento permite medir e quantificar particulas com
didmetros na faixa de 0,01 um a 3 mm. Os resultados séo tratados pelo programa
computacional do proprio equipamento e apresentados na forma de curva de
distribuicdo granulométrica, além do diametro médio, diametro mediano e desvio
padrao.

A analise granulométrica consiste na determinacdo das dimensdes das
particulas de uma amostra e das proporcdes relativas em que elas se encontram e é
representada graficamente pela curva granulométrica. A partir da curva de distribuicéo
granulométrica determinaram-se os valores de diametro relacionados a quantidades
percentuais de particulas presentes na solucdo, sendo os principais o valor médio e 0
valor mediano (dso).

O conhecimento da curva granulométrica permite a determinacao do coeficiente
de uniformidade (Cu) e do coeficiente de curvatura (Cc). Estes parametros sdo
comumente utilizados pela area de mecénica dos solos para classificar o
comportamento dos solos conforme a distribuicdo dos tamanhos de particulas,

inclusive em relacdo a permeabilidade, com interpretacao ilustrada na Figura 20.
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Figura 20 — Interpretacédo do significado da distribuicdo granulométrica para solos.
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Fonte: Adaptado de Pinto (2006) apud Gimenez (2013).

O coeficiente de uniformidade (Cu) é determinado a partir da Equagéo (4.2), de
acordo com Caputo (1988).

CU = d—10 (42)

sendo:

dio: didmetro efetivo (def). Valor de diametro igual e abaixo do qual correspondente a 10% da

guantidade de particulas presentes na amostra, ou seja, 90% da amostra tem valores
superiores a este.

deo: valor de didmetro igual e abaixo do qual correspondente a 60% da quantidade de

particulas presentes na amostra, ou seja, 30% da amostra tem valores superiores a este.

Este coeficiente fornece um indicativo da distribuicdo do tamanho de particulas
presentes na amostra, conforme classificagcdo convencional adotada (CAPUTO,
1988):

a. Cu < 5: amostra com particulas muito uniformes (para solos, representa um solo
mal graduado);

b. 5 < Cu < 15: amostra com particulas medianamente uniformes;

c. Cu > 15: amostra com particulas ndo uniformes (para solos, representa um solo
bem graduado);
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O coeficiente de curvatura (Cc) é determinado a partir da Equacao (4.3) (PINTO,
2006).

_ (d30)?

Co=—"r (4.3)
¢ le ) dso

sendo:

dzo: valor de didmetro igual e abaixo do qual correspondente a 30% da quantidade de

particulas presentes na amostra, ou seja, 60% da amostra tem valores superiores a este.

Para Caputo (1998), valores de Cc entre 1 e 3 referem-se a solos bem
graduados, ou seja, amostra com granulometria continua. Valores menores do que 1
inferem que a curva granulométrica tende a ser descontinua, enquanto valores
maiores do que 3 implicam granulometrias mais uniformes.

Em linhas gerais, o coeficiente de uniformidade indica a amplitude dos tamanhos
dos graos, enquanto o coeficiente de curvatura refere-se ao formato da curva
granulométrica, permitindo identificar eventuais descontinuidades ou concentracéo de
particulas de diametro semelhante.

Na Figura 21 é apresentado um exemplo do relatério emitido pelo equipamento
analisador de particulas, o qual € acompanhado por uma tabela de dados com os
intervalos de diametros de percentuais detalhados. A partir deste relatério, foram
extraidos os dados referentes ao diametro médio, didametro mediano e os diametros
correspondentes aos percentuais 10, 30 e 60 da distribuicdo granulométrica. Os dois
ultimos dados foram determinados por interpolacdo, enquanto os demais foram
extraidos diretamente do laudo.

Para cada concentracdo submetida a teste, realizou-se a caracterizacao
granulométrica em triplicata das amostras antes da filtracdo, adotando-se o resultado
médio como valido.

A exemplo do relatado por Gimenez (2013) e comparativamente com as tipicas
analises feitas para solos, determinaram-se os coeficientes de uniformidade e de
curvatura com o objetivo de relacionar tais parametros a propensdo de manutengao
do fluxo. Analogamente aos estudos em mecéanica dos solidos, supde-se que uma
solugcdo com distribuicdo granulométrica de particulas criaria uma condicdo de

filtracAo mais favoravel a manutencao do fluxo.
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Figura 21 - Laudo emitido pelo equipamento analisador de particulas.
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4.7 ROTINA DOS ENSAIOS DE FILTRACAO

A metodologia descrita a seguir foi adaptada de Lovatel (2011) e Gimenez
(2013).

4.7.1 Procedimentos pré-ensaios de filtracéo

A cada ensaio de filtragdo, caracterizou-se a membrana quanto a resisténcia
intrinseca. Para tal, realiza-se 0 procedimento de compactagcdo e posterior
determinacao da resisténcia intrinseca conforme descrito nos itens 4.5.3.1 e 4.5.3.3.

4.7.2 Ensaios de filtragéo

Para cada concentracdo de SST pré-definida, realizaram-se ensaios a pressao

de sucgéo constante nos valores de 140, 260 e 380 mbar na unidade experimental
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descrita no item 4.2. Os ensaios foram desenvolvidos em modo de reciclo total e
agitacao constante.

A seguir, sdo descritas as duas etapas da rotina de filtracao repetidas para cada
conjunto de PTM e concentracdo de SST determinados.

4.7.2.1 Etapa 1: filtracdo com a mistura de efluente e lodo anaerébios

A primeira fase de cada ensaio de filtrag&o consistiu na submissdo do modulo de
membranas a operacéo sob condicdes de pressdo de succdo e concentracdo de SST
da solucéo de alimentacéo pré-determinadas. Para tal, a solucao foi preparada antes
do ensaio, procedendo a concentracdo do efluente com lodo a fim de atingir o valor
de SST alvo.

No programa supervisorio, configurou-se a pressdo de succado desejada, que
regula a operacdo das bombas, e também o intervalo de registro automéatico dos
dados lidos pelos sensores de vazéo e pressao para 30 s.

Com o tanque de membranas preenchido com a solucdo de alimentacao e as
conexdes devidamente realizadas, inicia-se a operacao do sistema em malha fechada
durante 4 h continuas de filtragdo em recirculacao total.

Durante o periodo de filtracdo, a valvula de agulha da tubulacédo de permeado &
controlada manualmente, de forma a manter constante o nivel no acumulador
hidraulico.

Foram realizadas tomadas manuais de temperatura da solucao de alimentacao
a cada 15 min. Como a solucédo foi mantida refrigerada antes do ensaio, observou-se
um aumento na temperatura ao longo de todas as carreiras de filtrac&o.

Quanto a viscosidade do permeado, tendo-se em mente sua interferéncia no
fluxo de permeado e sua relacdo com a temperatura, normalizou-se a temperatura de
operacdo para 20 °C conforme a Equacéao (3.2). Empregou-se a viscosidade dindmica
da agua, uma vez que se considera que, devido a propriedade de ultrafiltracdo da

membrana, o permeado tem caracteristicas muito similares a da agua.

4.7.2.2 Etapa 2: filtracdo com agua destilada

Ao final de 4 h de ensaio, a bomba peristéltica foi desligada e o modulo de

membranas foi mantido conectado a tubulacdo de succdo. A solugéo de alimentacéo
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foi substituida, entdo, por agua destilada. A membrana foi submetida a filtracdo em
pressdo constante durante 2 h, com procedimento idéntico ao descrito na etapa
anterior.

Esta etapa tem como finalidade determinar a resisténcia ao fouling (Rr) com base

no procedimento sugerido por Pertile (2013).

4.7.3 Limpeza quimica p6s-uso

Depois de cada carreira de filtracdo, realizou-se a limpeza do modulo de
membranas de forma a remover o material aderido a mesma. O procedimento de
limpeza varia conforme as caracteristicas da solucéo filtrada e da membrana
empregada e a metodologia adotada é descrita a seguir. O aparato empregado para
lavagem consta na Figura 19.

a. O primeiro passo consiste em promover a remoc¢ao do material solto e da solucao
residual através da lavagem com agua destilada, utilizando-se uma pisseta.

b. Em seguida, utiliza-se uma solucdo de hipoclorito de sddio para desinfec¢éo e
remocao do material aderido, para o qual sabe-se que a membrana é resistente
conforme determinacédo do fabricante. Submergiu-se a membrana em solucéo
de hipoclorito de sédio com 100 ppm de cloro livre durante 30 min. A solucao foi
descartada.

c. Na sequéncia, o moédulo de membranas € submetido a retrolavagem durante
30 minutos com solucéo de hipoclorito de s6dio com 100 ppm de cloro livre.

d. Para remocéo de residuais de cloro livre, 0 mddulo de membranas é submetido
a retrolavagem com agua destilada durante 30 min.

e. O modulo é mantido submerso em agua destilada quando fora de uso.

4.8 ANALISE DOS DADOS REGISTRADOS PELO SISTEMA SUPERVISORIO

O sistema supervisorio da Unidade Experimental foi configurado para registrar
dados de vazao (volume em funcéo do tempo) a cada 30 s de ensaio. A cada 30 min
de ensaio 0 programa gerou um arquivo no formato .txt, os quais foram convertidos
no formato .xIs para analise com o programa Microsoft Excel 2016 e obtencéo dos

dados secundarios.
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Os conjuntos de dados de fluxo de permeado e de resisténcias referem-se as
cinco concentracbes alvo e trés pressfes transmembrana testadas, conforme
sumarizado Tabela 4.2. As inter-relacées entre os dados foram avaliadas por curvas

de isoconcentracéo e isopresséo.

Tabela 4.2 — Cruzamento dos dados de concentracao de SST e PTM para obtencao das 15
condicdes distintas de ensaio.

Concentracdes it st e i e
X pressoes Cl(mg-L') | C2(mgL') | C3(mgL') | C4(mgL') | C5(mgL?)

P1 =140 mbar

P2 = 260 mbar 806,67 5.000,00 10.000,00 20.000,00 40.000,00

P3 = 380 mbar
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5 RESULTADOS E DISCUSSAO

Este trabalho gerou quatro artigos, sendo que um deles, por conter resultados
mais abrangentes, é apresentado neste capitulo e os demais sdo apresentados nos
Apéndices B, C e D.

O artigo intitulado “Permeate flux and resistance-in-series behavior analysis in
ultrafiltration membranes treating anaerobic effluent in the context of biogas production
optimization” foi submetido ao periddico Water Science and Technology no dia 22 de
agosto de 2017. O comprovante consta no Apéndice D.

Este capitulo também apresenta resultados complementares que ndo constam

em artigos.
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Abstract

In recent years, anaerobic membrane bioreactors (AnMBR), particularly submerged ones, have been evolving as
a promising technology for wastewater treatment because, in addition to its many operational advantages, there is
also the generation of biogas, which represent an important renewable energy resource. Even though hydraulic
and solid retention times (HRT and SRT, respectively) are not the only conditions affecting anaerobic digestion
processes, they represent key parameters for efficient biogas production. Well succeed experiences in AnMBR
showed that not only decoupling SRT and HRT but also retaining the biomass within the system is crucial.
Membranes have been playing an important role in this scenario, providing a full control over these parameters.
However, the behavior prediction in membrane operations is especially complex, and it still lacks models to
represent membrane fouling in ANMBRS. The aim of this study was to obtain and analyze experimental data on
permeate flux and resistance-in-series in the filtration of an effluent of a UASB (Upflow Anaerobic Sludge
Blanket) reactor in five different conditions of total suspended solids concentration and transmembrane pressure
through submerged polymeric hollow fiber ultrafiltration membranes. From the economic and energetic points of
view, the results showed that the lowest suction pressure (140 mbar) can reach permeate volumes very close to the
highest pressure tested (380 mbar) with lower energy demand, in the same period. The results help providing
ANMBR project and operation with information regarding membrane limitations due to total solids concentration,
which may be associated to HRT and SRT decoupling, fundamental for biogas production optimization.

Keywords
ANMBR, biogas production, fouling, permeate flux, resistance-in-series

INTRODUCTION

The need of solutions regarding not only wastewater treatment but also renewable resources
availability and cost has been bringing up emergent applications to anaerobic membrane
bioreactors (AnMBR) in the past two decades.

Anaerobic treatment is considered the most cost-effective technology for organic removal from
different kinds of wastewaters, so well succeeding due to its low operation and maintenance
costs and the higher loading potentials that are brought about by biomass immobilization
(Jeison et al. 2008).

Through anaerobic digestion of certain categories of biomass it is possible to obtain biogas,
which is generically referred to a mixture of different kinds of gas, and, among them, methane
and hydrogen stand out in the potential of energy recovery as a renewable source (Mao et al.
2015; Chel et al. 2016).

Processes based on anaerobic membranes associated to membranes (AnMBR) have been
exploring the biomass separation using membranes as a factor for efficiency increase. Different
anaerobic reactor configurations are used, although CSTR (completely stirred tank reactor) and
UASB (upflow anaerobic sludge blanket) are the most popular ones. Regarding membranes,
micro and ultrafiltration are the most commonly used (Kang & Cao 2014).



60

Besides factors regarding the feed solution, parameters affecting anaerobic digestion process
and biogas production rate are, mainly, temperature, pH, hydraulic and solid retention times
(HRT and SRT, respectively) and organic loading rate (OLR) (Mao et al. 2015; Chel et al.
2016). The most important challenge in developing an appropriate reactor technology for
anaerobic treatment is the retention of slow growing anaerobic biomass (Ozgun et al. 2013).
HRT is a key parameter from an economic perspective, once shorter HRT represent smaller
reactors treating the same wastewater volume as a bigger one. Therefore, efficient biogas
production depends on the appropriate retention of methanogenic bacteria in the reactor through
decoupling HRT and SRT (Hu, Sung 2010; Mao et al. 2015). Solid and hydraulic retention
times unlinking can be achieved by conventional settlers or, in UASB reactors, by the sludge
bed. Membranes, however, can guarantee a total retention of biomass, providing a full control
over SRT and HRT once the presence of suspended solids in the reactor’s effluent is not an
issue any longer. Well succeed experiences in AnMBR showed that not only decoupling SRT
and HRT but also retaining the biomass within the system is crucial (An et al. 2009; Huang et
al. 2011; Pelaez et al. 2011). Furthermore, it was evidenced by the studies that effects of
coupling membranes to a bioreactor may vary from case to case.

Configurations also may vary. The retentate in the membrane tank or module can be returned
to the reactor or not, whatever is more convenient for the whole process. Gouveia et al. (2015)
for example, monitored a UASB reactor coupled to submerged ultrafiltration membranes during
three-year stable operation. The results in terms of biogas production rate and membrane
permeate flux were better when recirculation was performed.

Despite particularities in operation of AnMBR systems, fouling is the most challenging
operational aspect in AnMBR (Meng et al.2017). Skouteris et al. (2012) affirm membrane
fouling in AnMBRs is more intense than in aerobic MBRs as AnMBRs experience lower sludge
filterability

As biogas production technology and theory are well established (Mao et al. 2015) and so is
anaerobic digestion, optimization alternatives must be built up, based on the comprehension of
particularities regarding the whole system and each part of it.

The behavior prediction in biological systems is especially complex, but efforts in the sense of
establishing models are required. Experimental bench studies, even though they demand time
and investment, are indispensable for the particularities of each biomass involved and its
interactions with different system configuration. However, establishing a general model to
describe membrane fouling in such a process is made difficult by the inherent heterogeneity of
the system, the nature and extent of fouling in MBR are strongly influenced by three factors:
biomass characteristics, operating conditions and membrane characteristics (Chang et al. 2002).

The main objective of this study is to obtain and analyze experimental data on permeate flux
and the correspondent resistances for the effluent of a UASB (Upflow Anaerobic Sludge
Blanket) reactor through submerged polymeric hollow fiber ultrafiltration membranes. The
results aim to contribute to the progress of research and applications of membrane technology
associated with anaerobic reactors. The development of this technology is related to the
generation of commercially valuable products, mainly biogas, merging in a sustainable way the
economic and environmental aspects.

MATERIALS AND METHODS
Configuration

A hollow fiber ultrafiltration PVDF membrane module manufactured by GE Power was used
in the experiment. The pore size is 0.04 um and each fiber is 110 mm length, resulting in a
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permeation area of 0.047 m2.

The experiment was run in a lab-scale unit, using a peristaltic pump which was automatically
controlled by the pressure established for the system, since the test was conducted in constant
pressure. A pressure sensor was used, as well as a flux sensor for the permeate, that was returned
to the membrane tank ensuring the same solid concentration in the feeding solution along the
whole experiment. The flux after the membrane was manually controlled by a needle valve
connected to a tube working as a hydraulic accumulator whose purpose was to minimize
irregularities in the flow established by the peristaltic pump before the flux sensor.

A magnetic stirrer was used in the membrane tank to keep the total suspended solids
concentration constant throughout the height of the tank. The membranes operated submerged
in the feeding solution. In this configuration, the filtration is dead-end.

The feeding solution consists in real effluent and sludge of a UASB reactor treating wastewater
in a food industry. Five different concentrations of Total Suspended Solids (TSS, g-L™) were
tested to simulate variations in the operating conditions of the upstream reactor. The lowest
value of TSS, 0.806 g TSS-L, refers to UASB effluent at the real bioreactor’s outlet. The other
four concentrations were obtained by adding anaerobic sludge from the reactor’ sludge blanket
to the effluent and correspond to 5.0 g TSS-L?, 10.0gTSS-L?, 20.0gTSS-L? and
40.0 g TSS-LL.

The feeding solution was submitted to a particle size analysis in a Laser Scattering Particle Size
Distribution LA-950 Horiba. Permeate dynamic viscosity was determined using a viscometer
Brookfield, model LVDV-I+ and ULA-EY UL adapter.

Each feeding solution TSS concentration was submitted to three independent filtration 6 hours’
length cycles, with 140, 260 and 380 mbar transmembrane pressure (TMP). During the test,
TMP and permeate flux were automatically measured and registered every 30 seconds. The
solution and the environment temperature were manually monitored and registered every 15
minutes.

In the first 4 hours, the feeding solution was anaerobic effluent in the concentrations already
specified. Then, the solution was replaced by distilled water for the following 2 hours. In the
transition, the membrane was kept pressurized and no cleaning process was conducted. The 4-
hour cycle aimed to provide information about total resistance and the 2-hour-cycle’s goal was
to determine the fouling resistance.

In the interval of each cycle, the membrane module was submitted to chemical cleaning using
sodium hypochlorite and backwashing using distilled water. It was later characterized as to the
intrinsic membrane resistance (Rm, m™) before the following cycle.

Achieved data and resistance-in-series model

The permeate flux (Jp, m*>m2-s) and the total resistance (Rt, m™) were obtained according to
the resistance-in-series model (Eq.(1)) which describes the flux trough each in-series medium
using Darcy’s law: the permeate (V, m?) is driven through each medium by a difference in
transmembrane hydraulic pressure (TMP, mbar) and the total filtration resistance (Rt, m™?) is
assumed to be the sum of the different assumed partial resistances (Robles et al. 2013) (Eq.(2)).

_1dV _ TMP
PTAdt  pRy

(4)

where A is the permeation area (m?), dt the permeation time (s) and [ is the dynamic viscosity
of fluid (Pa-s).
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where R is the total resistance, Rcp is the polarization concentration resistance, Rr is the fouling
resistance and Rwm is the intrinsic membrane resistance. The polarization concentration
resistance (Rcp, m?) is a reversible, despite inevitable, phenomenon (Field et al. 2010) and only
has effects on the permeate flux as long as there is a transmembrane pressure on the system.
The fouling resistance (Re, m™?) refers to an accumulation or buildup of material on or in the
membrane surface and its interactions. Fouling may take the forms of absorption, pore
blockage, deposition and gel formation (Field et al. 2010).

The resistance-in-series model is the most frequently used to membrane bioreactors, among
several other models (AWWA 1996). It describes the flow behavior in relation to the pressure
more comprehensively (Cheryan 1998). According to this model, the bigger the TMP, the faster
TSS are going to be retained on the membrane surface, forming the cake layer. From some
moment, Jp becomes independent from TMP, remaining constant (Sombatsompop et al. 2006).

As for the permeate viscosity, having in mind its interference in Jp and its dependence on

temperature, it was necessary to normalize the operation temperature to 20°C to adjust the

permeate flux (Jzo, m*>m?2-s™) (Eq. (3)).
_ pp 1dV

J20 = 1o A dt (6)

where pr refers to viscosity on the operation temperature and o is the viscosity on 20°C. For
calculation purposes, water dynamic viscosity has been used once it was verified to be very
close to the permeate viscosity.

The system was set to achieve flux and TMP data every 30 seconds. The primary data was then
turned into Jp using the presented equations.

Intrinsic membrane resistance (Rm, m™) was also measured before each cycle of tests. It was
determined by performing the filtration using pure (distilled) water as feeding solution,
decreasing the TMP after the compaction of the membrane, and registering the flow rate.

RESULTS AND DISCUSSIONS
Particle size analysis of filtration solutions

The physical characteristics regarding particle size distribution are presented in Table 1 and
consist of the average of triplicate analyses for each concentration sample. The results show an
increase in the median diameter (D50) with the increasing of TSS concentration, consisting of
a significant difference in the particle size distribution of each solution with potential impact
on the hydrodynamic behavior during filtration.

Table 1. Particle Size Parameters

TSS (g'L?) 0.806| 5.00 | 10.00 | 20.00 | 40.00

Mean diameter (um) 20.66 | 176.09 | 203.72 | 247.07 | 842.39
Median diameter (D50) (um)| 7.24 | 73.53 | 65.52 | 84.95 | 781.20
Standard deviation (um) [31.79|251.97|270.11|327.26|716.12




63

Total Resistance and Permeate Flux

The results below are organized into two data sets: isoconcentration and isopressure. The total
resistance (Rt) data include intrinsic membrane resistance (Rwm). Its initial value was 1.43-10%?
m™. Rm was determined before each test; however, the data set didn’t point to any conclusive
pattern regarding irreversible fouling, mainly due to the test duration. The range of values for
Rm was 1.06:10%> m™to 1.67-102 m™.

Isoconcentration

Permeate flux (Jp) drop behavior in relation to the increase in total resistance (Rt) is shown in
the following figures for each TSS concentration. As predicted, a strong influence of
transmembrane pressure (TMP) on total resistance (Rt) in the data sets is evident: the higher
TMP, the faster RT increases. However, the permeate flux (Jp) does not follow the same Rt
pattern. The isoconcentration curves show that the permeate flux has similar behavior at all
pressures, although the increase in TMP suggests a proportional increase in Jp, which is not
observed. Similar behavior is observed for each condition tested. Concentrations 0.806 g-L™
and 5.0 gL, specially, had very similar performance in terms of permeate flux and total
resistance, reason why the graph referring to 5.0 g-L* was not presented.

TSS =0.806 g-L!

—&— J: TMP=140 mbar; TS$=0.808 g L-1 —8—J: TMP=260 mbar; TS$=0.806gL-1 —— J: TMP=380 mbar; TSS=0.806gL-1
——R: TMP=140 mbar; TS$=0.806 g-L-1 —¥—R: TMP=260 mbar; TS$=0.806 g-L-1 R: TMP=380 mbar; TS$=0.806 g-L-1
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Figure 1. J at 20°C and Rt behavior for operational conditions 0.806 g TSS-L* and TMP 140, 260 and
380 mbar.
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Figure 2. J at 20°C and Rt behavior for operational conditions 10.0 g TSS-L* and TMP 140, 260 and

380 mbar
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Figure 3. J at 20°C and Rt behavior for operational conditions 20.0 g TSS-L* and TMP 140, 260 and

380 mbar
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Figure 4. J at 20°C and Rt behavior for operational conditions 40.0 g TSS-L* and TMP 140, 260 and
380 mbar

Flow regularization was very similar for all conditions tested. For the performed tests, it can
be said that the period that comprises the first 40 min of operation is the one that presents the
greatest variation in Jp. After this point, all combinations of TSS concentration and pressure
have similar permeate flux average values varying to 7.4 to 4.3 L-m-h, showing a weak relation
between TSS concentration with the permeate flux.

Isopressure

The behavior of the flow drop in relation to the increase of the total resistance is presented in
the following figures. Each figure represents the five TSS concentrations tested for each
transmembrane pressure: 140, 260 and 380 mbar.
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TMP = 140 mbar
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Figure 5. J at 20°C and Rt behavior for operational conditions 140 mbar and 0.806, 5.0, 10.0, 20.0

and 40.0 g TSS-L™.
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Figure 6. J at 20°C and Rt behavior for operational conditions 260 mbar and 0.806, 5.0, 10.0, 20.0

and 40.0 g TSS-L.
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TMP = 380 mbar
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Figure 7. J at 20°C and Rt behavior for operational conditions 380 mbar and 0.806, 5.0, 10.0, 20.0
and 40.0 g TSS-L.

Comparing isoconcentration and isopressure curves for total resistance, it is observed that,
for the same pressure, regardless the concentration of solids in the feed solution, this parameter
is very similar. R, in this case, proves to be more dependent on TMP than Jp.

An aspect that was not observed in the isoconcentration curves and evidenced in Figure 5, 6
and 7 is Ry behavior in lower concentrations, specifically the range of values from 0.806 to 10.0
g-L%. In these conditions, the development of total resistance was accentuated over time more
clearly than the immediately higher concentration, equivalent to 20.0 g'L*. An explanation for
this behavior lies in the even subtle differences in the particle size distribution of these solutions.
The small particle size associated with the concentration 0.806 g-L, which is the pure effluent,
1s highlighted. The median diameter of the particles present is 7.24 um, equivalent to the size
of common microorganisms present in anaerobic effluents, especially bacteria. The probable
blocking mechanism associated with this TSS concentration should, therefore, refer to this
characteristic.

Fouling resistance and resistance-in-series

The second stage of the filtration test was performed with distilled water for 2 h without the
membrane undergoing any type of cleaning aiming to obtain data for a better understanding of
the resistance resulting from fouling phenomena alone.

Resistance data set over time was analyzed, excluding numbers bigger than mean value plus
three times standard deviation value and results lower than mean value minus three times
standard deviation value. This data set was compared to membrane intrinsic resistance (Rm)
and total resistance (R) last registered value in the first stage of the test.

This comparison is represented in Figure 8. The Rr data consist on the mean (central point) and
the standard deviation for each data set.
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TOTAL, FOULING AND MEMBRANE RESISTANCES

Membrane Resistance (Rm) + Fouling Resistance (Rf) (mean value) Total Resistance (Rt) (final value)
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Figure 8. Experimental data on total resistance (Rt), fouling resistance (Rg) and membrane intrinsic
resistance (Rw) for each combination of TSS concentration and PTM tested.

During the experiment, it was observed that the established cake, unlike that observed in similar
aerobic processes, was not completely adhered to the surface of the membrane. Due to this
characteristic, in the transition from step 1 and 2, loss of plaque material was observed to a
lesser or greater degree in some of the assays. In Figure 8, the arrows indicate two data points
which analysis is infeasible due to this type of interference during the experimental procedure.

According to the resistance-in-series model, the total resistance can be dismembered into
several components (Eg. (2)). The most commonly cited are intrinsic membrane resistance
(Rwm), fouling resistance (Rr) and concentration polarization resistance (Rcp), composing the
total resistance (Rt). Thus, the difference between Rt and Rr as shown in Figure 8 represents
the resistance of the concentration polarization, which manifests itself as long as there is
established pressure in the system. In this case, considering the standard deviation of the Rr, it
can be said that, for the conditions tested, the resistance due to fouling is more relevant than the
resistance related to the concentration polarization.

Particle size distribution and resistance-in-series relation is observed in Figure 8. Considering
Rcp as stated in Eq. (2), pure effluent, 0.806 g TSS-L™! and the lowest median diameter, is the
condition where Rcp was more significant, suggesting the establishment of consistent boundary
layer is proportional to the applied transmembrane pressure.

With very similar particle median diameter, 5.0, 10.0, and 20.0 g TSS-L* developed very
similar fouling-related resistance. On the other hand, the increase in concentration for each
solution is the result of the introduction of granular anaerobic sludge, which impaired the
homogeneity of the particle size curve for the solutions with concentration bigger than 0.806
0 g TSS-L? (pure effluent). This fact is evidenced by the difference between particle mean and
median diameter for each solution (Table 1).
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The presence of granular material showed a very particular behavior regarding the development
of the boundary layer and associated phenomena, especially concentration polarization. In the
outer region of the membrane module fibers, exposed to turbulence coming from constant
agitation, the granules acted as mechanical scouring agents.

The work of Aslam et al. (2017) discusses the use of such agents, which are comprised of
granular materials added to the solution to be filtered, like granular activated carbon (GAC) or
powder (PAC). As the main benefit, the authors identify the possibility of the mechanical agent
being able to effectively reach the surface of the membrane, unlike hydrodynamic turbulence
or air bubbles. These ones are limited by the laminar boundary layer.

Regarding this issue, Figure 8 shows that, in intermediate concentrations (5.0, 10.0 and 20.0 ¢
TSS-L1), the difference between Rt and Rr and Rw, consisting of the polarization concentration
resistance (Rcp), was practically non-existent, despite the maintenance of Rr.

The highest concentration tested, equivalent to 40.0 g TSS-L was predominantly composed of
larger diameter particles with origin of granular sludge. The relation between mean and median
particle size (Table 1) is very close to this solution. In this case, due to the high concentration,
the agitation was less efficient, and thus, the granules acted to a lesser extent in the mechanical
scouring.

A significant Rt increase in relation to the previous tests was evidenced in Figure 8. This
increase was already observed in the pressure of 380 mbar of the immediately lower
concentration, equivalent to 20.0 g TSS-L* and it was accentuated in the higher pressure of
concentration 40.0 g TSS-L!

Table 2 presents the resistance-in-series average values for all 15 combinations of TSS
concentration and TMP tested for reference. Standard deviations show that there is a great
variation between the tests. Rcp was obtained according to Eq (2), but for some tests, the result
was negative (as predicted by the data presented Figure 8).

Table 2. A series of resistances for the UF membrane at the end of 4 hours’ operation

Resistance-in-series Ngg?z\r/na!; € [S)?\l/r;ggg?] % of Rt
Rm 1.3 0.18 5%
Rep 7.9 - 32%
Re 15.7 7.2 63%
Rt 24.9 15.6 100%

Choo and Lee (1996) studied the fouling mechanisms in an UF membrane-coupled anaerobic
reactor and found Rt value equivalent to 209.1-10*2 m™ for a 200 days’ operation test. Rm value
was 1.1-10*2 m%, The membranes were plate and frame and the total solids concentration tested
was 0.417 g TS-L The authors analyzed the other resistances in terms of Ref, described as the
external fouling resistance, formed by a strongly deposited cake layer from physicochemical
interactions of solids with the membrane surface, Rif, described as the internal fouling resistance
due to irreversible adsorption, and finally, Ry, defined as the portion of the total resistance
dislodged only by the water flushing, while Res term is the resistance to be removed by manual
cleaning of the membrane surface. In this study, Rr dominantly affected the permeation flux,
corresponding to 82.8% of Rr.



70

In a similar work, Choo and Lee (1998) studied the hydrodynamic behavior of anaerobic
biosolids during crossflow filtration in an UF membrane anaerobic bioreactor treating alcohol-
distillery wastewater. The total suspended solids concentration tested was 1.15 g TSS-L For
two different operating conditions, changing fluid velocity and initial MLVSS, the authors
reported Rt value equivalent to 63.7-10*2 m™ and 11.9-10*2 m™ for a 6.7 days’ operation test.
Rwmvalue was 2.16-:10'> m™? and 1.14-10'2 m™L. R, was also dominant, corresponding to 92.6 and
73.1% of Rr.

CONCLUSIONS

In this study, experimental data of anaerobic effluent post-treatment in submerged membranes
are presented for 15 different combinations of TMP and TSS concentration. From the economic
and energetic point of view, the results show that the lowest suction pressure (140 mbar) can
reach volumes of permeate very close to the highest pressure tested (380 mbar) with lower
energy demand, in the same period.

The results suggest that permeate flux is not controlled by the TMP and neither by TSS
concentration alone, but by the total resistance associated with the membrane.

Regarding the resistances, the physical characteristics of the tested solutions related to the
granulometry suggest a greater interference of the particle size distribution itself than the total
suspended solids concentration. The granulometric distribution of the samples used, therefore,
Is associated with a pattern of flux behavior whose correlation should be verified more deeply.

Even more important than features related to the operation of membranes, this study supports
projects of association of anaerobic bioreactors to submerged membranes. The high total
suspended solids concentrations tested show that membrane technology is not a limiting
alternative in relation to increases in drag of solids from the reactor due to adjustments in
hydraulic and solids retention time, aiming to optimize the degradation of organic matter and
the production of biogas or increment the volume treated in an already established reactor.

Although it is necessary to expand these studies to other situations of scale, pressures and solids
concentrations, from these results it is already possible to infer that the focus on maintaining
constant and low pressures is configured as a design guideline to be considered a way to
optimize treatment processes, associated with a lower energy consumption.

The importance of this type of research is undeniable since data availability would help to
develop and increase the application of AnMBR systems and its well-known advantages.
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5.2 RESULTADOS COMPLEMENTARES
5.2.1 RESISTENCIA INTRINSECA DA MEMBRANA

A determinacdo dos valores de resisténcia intrinseca € feita através da reta
gerada pelo ensaio descrito no item 4.5.3. O fluxo relaciona-se com a pressao atraves
da equacéo da reta do gréfico fluxo de permeado (Jp) X presséo transmembrana (P),
evidenciada na Figura 22. A partir da equacao da reta, determinaram-se os valores de

Rwm.

Figura 22 — Fluxo de permeado (Jr) versus presséo transmembrana (PTM) para a resisténcia
intrinseca da membrana operar com outro liquido que ndo solvente puro.
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Uma vez que o ensaio foi conduzido em temperatura constante e normalizado a

20°C, tem-se que a Rm €

1
"~ 1,001-1073-7-10"10
Ry =1,43 - 1012m~1

Ry

De forma idéntica, a Rm foi determinada antes de cada ensaio de filtracdo. Os
dados obtidos séo apresentados na Tabela 5.1. A evolucdo da Rm ao longo dos
ensaios nao demonstrou padrédo que permitisse interpretacdo conclusiva quanto ao
desenvolvimento de fouling irreversivel. Atribui-se a variacdo observada ao

procedimento de lavagem mecanica e quimica da membrana ap0s cada ensaio, ja
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gque nao se observou relagdo com a concentracdo de soélidos ou pressao

transmembrana do ensaio associado a Rm medida.

Tabela 5.1 — Resisténcia intrinseca da membrana (Rwv) (m1) medida apds cada ensaio com
concentracdo e pressao relacionados.

PTM (mbar)
ST (mg-L?)
140 260 380
Valor original 1,43E+12
806,67 1,49E+12 1,25E+12 1,43E+12
5.000,00 1,43E+12 1,16E+12 1,67E+12
10.000,00 1,59E+12 1,36E+12 1,19E+12
20.000,00 1,48E+12 1,24E+12 1,24E+12
40.000,00 1,06E+12 1,25E+12 1,14E+12

5.2.2 FLUXO DE PERMEADO E RESISTENCIA TOTAL

Complementarmente aos resultados apresentados de forma grafica, as tabelas
apresentadas a seguir tratam do comportamento da queda de fluxo em relacdo ao
aumento da resisténcia total para concentracdes iguais em formato numérico. Cada
tabela trata-se de um extrato dos valores de J2o € Rt em valores numéricos e em
percentuais que representam o declinio para o caso de J2o € 0 incremento na Rt em
funcdo do tempo de ensaio.

Para todos os ensaios realizados, pode-se dizer que, de forma geral, o periodo
que compreende os primeiros 40 minutos de operacdo € 0 que apresenta maior
variacao de Jp entre as concentragdes e pressdes avaliadas, sendo que, a partir deste,
observa-se regularizagcdo do fluxo bastante similar para todas as condi¢des
ensaiadas. Neste estado, todas as combinacdes de concentracdo e pressao tem
valores de fluxo de permeado, semelhantes, entre 1,5 e 2,0 - 10% avaliado em m3m-
2.5l evidenciando fraca relacédo entre a concentracdo de sélidos suspensos totais

com o fluxo de permeado.
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Tabela 5.2 — Extrato de valores absolutos e respectivos percentuais relativos para fluxo de permeado (J20) e resisténcia (Rt) da filtracdo a concentracédo

806,67 mg-L?
140 mbar 260 mbar 380 mbar

Tempo

de Fluxo de . .. . | Fluxode . . . . | Fluxo de . .
ensaio permeado 320 Resisténcia | Resisténcia permeado 320 Resisténcia | Resisténcia permeado 320 Resisténcia | Resisténcia

total Rt total Rt total Rt total Rt total Rt total Rt
J20 J20 J20

min L-m-2-s % m- % L-m-2-s % m- % L-m-2-s % m-1 %

0 33,75 - 15E+12 - 74,88 - 1,2E+12 - 95,76 - 1,4E+12 -
20 9,16 -73% 54E+12 264% 9,79 -87% 9,6E+12 665% 11,12 -88% 1,0E+13 623%
40 7,43 -19% 6,7E+12 24% 7,63 -22% 1,2E+13 28% 9,67 -13% 1,2E+13 19%
60 6,58 -11% 7,6E+12 13% 6,60 -14% 1,4E+13 16% 7,50 -22% 1,7E+13 38%
80 6,03 -8% 8,3E+12 9% 5,95 -10% 1,6E+13 11% 6,77 -10% 1,9E+13 14%
100 5,64 -6% 8,9E+12 7% 5,50 -8% 1,7E+13 8% 6,25 -8% 2,1E+13 11%
120 5,34 -5% 9,4E+12 6% 5,15 -6% 1,8E+13 7% 5,85 -6% 2,3E+13 9%
140 5,10 -5% 9,9E+12 5% 4.87 -5% 1,9E+13 6% 5,60 -4% 2,5E+13 6%
160 4,90 -4% 1,0E+13 4% 4,65 -5% 2,0E+13 5% 5,60 0% 2,5E+13 0%
180 473 -3% 1,1E+13 4% 4,45 -4% 2,1E+13 4% 5,06 -10% 2,8E+13 13%
200 4,67 -1% 1,1E+13 1% 4,29 -4% 2,2E+13 4% 4,88 -4% 2,9E+13 5%
220 4,67 0% 1,1E+13 0% 4,15 -3% 2,3E+13 3% 4,71 -3% 3,0E+13 4%
240 4,67 0% 1,08E+13 0% 4,02 -3% 2,33E+13 3% 4,57 -3% 3,17E+13 4%
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Tabela 5.3 - Extrato de valores absolutos e respectivos percentuais relativos para fluxo de permeado (J20) e resisténcia (Rt) da filtracdo a concentracao
5.000,00 mg-L?

140 mbar 260 mbar 380 mbar
UEMRGR S o Fluxo d Fluxo d
de_ e;jégadeo 120 Resisténcia | Resisténcia e?rﬁ?aadeo 120 Resisténcia | Resisténcia e?n):c;adeo 120 Resisténcia | Resisténcia
ensaio |P total Rt totalRt | P total Rt total Rt | P total Rt total Rt
J20 J20 J20
min L-m-2-s % m- % L-m-2-s % m- % L-m-2-s % m- %
0 35,28 - 1,4E+12 - 43,24 - 1,2E+12 - 30,24 - 1,7E+12 -
20 8,37 -76% 6,0E+12 322% 10,88 -75% 8,4E+12 621% 13,12 -57% 9,8E+12 491%
40 7,16 -14% 7,0E+12 17% 8,62 -21% 1,1E+13 28% 9,72 -26% 1,4E+13 38%
60 6,54 -9% 7,7E+12 9% 7,53 -13% 1,2E+13 15% 8,17 -16% 1,6E+13 21%
80 6,13 -6% 8,2E+12 7% 6,84 -9% 1,4E+13 11% 7,23 -12% 1,9E+13 14%
100 5,84 -5% 8,6E+12 5% 6,35 -7% 1,5E+13 8% 6,57 -9% 2,1E+13 11%
120 5,61 -4% 9,0E+12 4% 5,98 -6% 1,6E+13 7% 6,08 7% 2,3E+13 9%
140 5,42 -3% 9,3E+12 3% 5,68 -5% 1,7E+13 5% 5,69 -6% 2,4E+13 7%
160 5,26 -3% 9,6E+12 3% 5,44 -4% 1,7E+13 5% 5,38 -6% 2,6E+13 6%
180 5,12 -3% 9,8E+12 3% 5,23 -4% 1,8E+13 4% 511 -5% 2,7E+13 6%
200 5,01 -2% 1,0E+13 2% 5,05 -3% 1,9E+13 4% 4,89 -4% 2,8E+13 5%
220 4,90 -2% 1,0E+13 2% 4,89 -3% 1,9E+13 3% 4,70 -4% 3,0E+13 4%
240 4,88 0% 1,03E+13 0% 4,75 -3% 1,99E+13 3% 4,53 -4% 3,09E+13 4%
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Tabela 5.4 - Extrato de valores absolutos e respectivos percentuais relativos para fluxo de permeado (J20) e resisténcia (Rt) da filtracdo a concentracao
10.000,00 mg-Lt

140 mbar 260 mbar 380 mbar
Tempo
de A A . A A . A .
ensaio Z:Jri(\z;deo 320 Resisténcia | Resisténcia Iz;jmxgsdeo 320 Resisténcia | Resisténcia Fe:ruég:deo 320 Resisténcia | Resisténcia
P total Rt total Rt | P total Rt total Rt | P total Rt total Rt
J20 J20 J20

min L-m-2-s % m- % L-m-2-s % m-! % L-m-2-s % m-1 %
0 31,67 - 1,6E+12 - 36,95 - 1,4E+12 - 42,23 - 1,2E+12 -
20 8,44 -73% 59E+12 274% 9,34 -75% 9,8E+12 619% 11,05 -74% 1,2E+13 893%
40 7,50 -11% 6,7E+12 13% 7,50 -20% 1,2E+13 26% 9,47 -14% 1,4E+13 20%
60 7,00 -7% 7,2E+12 7% 6,61 -12% 1,4E+13 14% 8,66 -9% 1,6E+13 11%
80 6,67 -5% 7,6E+12 5% 6,04 -9% 1,6E+13 10% 8,13 -6% 1,7E+13 8%
100 6,42 -4% 7,8E+12 4% 5,63 -7% 1,7E+13 8% 7,74 -5% 1,8E+13 6%
120 6,23 -3% 8,1E+12 3% 5,32 -6% 1,8E+13 6% 7,43 -4% 1,9E+13 5%
140 6,07 -3% 8,3E+12 3% 5,07 -5% 1,9E+13 5% 7,19 -3% 1,9E+13 4%
160 5,94 -2% 8,5E+12 2% 4,86 -4% 1,9E+13 4% 6,98 -3% 2,0E+13 3%
180 5,82 -2% 8,7E+12 2% 4,69 -4% 2,0E+13 4% 6,80 -3% 2,1E+13 3%
200 5,72 -2% 8,8E+12 2% 454 -3% 2,1E+13 3% 6,76 -1% 2,1E+13 1%
220 5,63 -2% 9,0E+12 2% 4,54 0% 2,1E+13 0% 6,76 0% 2,1E+13 0%
240 5,58 -1% 9,0E+12 1% 454 0% 2,1E+13 0% 6,76 0% 2,1E+13 0%
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Tabela 5.5 - Extrato de valores absolutos e respectivos percentuais relativos para fluxo de permeado (J2o0) e resisténcia (Rt) da filtracdo a concentracao
20.000,00 mg-L?t

140 mbar 260 mbar 380 mbar
Tempo
de A A . A A . A .
ensaio Z:Jri(\z;deo 320 Resisténcia | Resisténcia Iz;jmxgsdeo 320 Resisténcia | Resisténcia Fe:ruég:deo 320 Resisténcia | Resisténcia
P total Rt total Rt | P total Rt total Rt | P total Rt total Rt
J20 J20 J20

min L-m-2-s % m- % L-m-2-s % m-! % L-m-2-s % m-1 %
0 34,05 - 15E+12 - 40,74 - 1,2E+12 - 40,53 - 1,2E+12 -
20 7,40 -78% 6,8E+12 360% 10,86 -73% 8,3E+12 571% 5,57 -86% 2,3E+13 1758%
40 591 -20% 8,5E+12 25% 8,52 -22% 1,1E+13 30% 4,42 -21% 3,0E+13 29%
60 5,19 -12% 9,7E+12 14% 7,40 -13% 1,2E+13 16% 3,87 -13% 3,5E+13 16%
80 4,74 -9% 1,1E+13 10% 6,70 -9% 1,4E+13 11% 3,52 -9% 3,8E+13 11%
100 4,41 -7% 1,1E+13 7% 6,20 -7% 1,5E+13 9% 3,27 -7% 4 2E+13 8%
120 4,16 -6% 1,2E+13 6% 5,82 -6% 1,6E+13 7% 3,08 -6% 4 4E+13 7%
140 3,96 -5% 1,3E+13 5% 5,52 -5% 1,7E+13 6% 2,93 -5% 4 7E+13 6%
160 3,80 -4% 1,3E+13 4% 5,27 -5% 1,8E+13 5% 2,80 -4% 4 9E+13 5%
180 3,66 -4% 1,4E+13 4% 5,06 -4% 1,9E+13 4% 2,70 -4% 5,1E+13 4%
200 3,54 -3% 1,4E+13 3% 4,88 -4% 1,9E+13 4% 2,61 -3% 5,3E+13 4%
220 3,53 0% 1,4E+13 0% 4,73 -3% 2,0E+13 4% 2,53 -3% 5,5E+13 4%
240 3,53 0% 1,4E+13 0% 4,59 -3% 2,1E+13 3% 2,52 0% 5,6E+13 0%
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Tabela 5.6 - Extrato de valores absolutos e respectivos percentuais relativos para fluxo de permeado (J2o0) e resisténcia (Rt) da filtracdo a concentracao
40.000,00 mg-L?*

Tempo 140 mbar 260 mbar 380 mbar
J20 J20 J20

min L'm-2s % m-1 % L'm-2s % m-1 % L'm-2s % m-1 %
0 47,50 - 1,1E+12 - 40,32 - 1,2E+12 - 44,30 - 1,1E+12 -
20 6,59 -86% 7,6E+12 618% 7,13 -82% 1,3E+13 924% 5,14 -88% 2,6E+13 2187%
40 5,22 -21% 9,6E+12 27% 5,62 -21% 1,6E+13 28% 3,88 -24% 3,5E+13 34%
60 4,55 -13% 1,1E+13 15% 4,89 -13% 1,9E+13 16% 3,30 -15% 4,1E+13 18%
80 4,13 -9% 1,2E+13 10% 4,44 -9% 2,1E+13 11% 2,94 -11% 4,6E+13 13%
100 3,84 -7% 1,3E+13 8% 4,11 -7% 2,3E+13 8% 2,69 -9% 5,1E+13 10%
120 3,61 -6% 1,4E+13 6% 3,87 -6% 2,4E+13 7% 2,51 -71% 5,5E+13 8%
140 3,43 -5% 1,5E+13 5% 3,67 -5% 2,6E+13 6% 2,36 -6% 5,8E+13 7%
160 3,28 -4% 1,5E+13 5% 3,51 -4% 2,7E+13 5% 2,23 -5% 6,2E+13 6%
180 3,16 -4% 1,6E+13 4% 3,37 -4% 2,8E+13 4% 2,13 -5% 6,5E+13 5%
200 3,05 -3% 1,7E+13 4% 3,25 -4% 2,9E+13 4% 2,05 -4% 6,8E+13 4%
220 2,95 -3% 1,7E+13 3% 3,17 -3% 3,0E+13 3% 1,97 -4% 7,0E+13 4%
240 2,87 -3% 1,8E+13 3% 3,17 0% 3,0E+13 0% 1,95 -1% 7,1E+13 1%
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5.2.3 PERMEABILIDADE HIDRAULICA

Os dados obtidos no ensaio de permeabilidade constam na Tabela 5.7. Os dados
tedricos de Jp referem-se aqueles obtidos a partir da equacao da reta formada pelos
valores de fluxo de permeado versus pressao transmembrana. Neste caso, a equacao
obtida foi y=0,0121x-0,3079 com um Rz igual a 0,99, sendo y o fluxo de permeado e x
a pressdo transmembrana. Ja os valores tedricos de Lp referem-se a aplicacdo da

area de permeacao e dos dados tedricos de Jr na Equacéao (3.4).

Tabela 5.7 — Dados tedricos e experimentais do ensaio de permeabilidade hidraulica.

FfEEs:0 At Tegrpico Exper?r;ental Te(IJ’_rP}co p Egpermente!

kPa m-2 m*m?1-st.Pal | m*m?st-Pal | m*milstlPal| m*mlsilPal
44 21,28 3,0E-05 3,0E-05 6,74E-10 6,88E-10
40 21,28 2,7E-05 2,5E-05 6,70E-10 6,21E-10
35 21,28 2,3E-05 2,3E-05 6,63E-10 6,59E-10
30 21,28 2,0E-05 2,0E-05 6,54E-10 6,74E-10
25 21,28 1,6E-05 1,7E-05 6,42E-10 6,95E-10
20 21,28 1,2E-05 1,3E-05 6,24E-10 6,56E-10
15 21,28 8,9E-06 9,4E-06 5,94E-10 6,26E-10
10 21,28 5,3E-06 4,3E-06 5,33E-10 4,26E-10

5 21,28 1,8E-06 1,3E-06 3,51E-10 2,66E-10

Na Figura 23 € ilustrada a curva de permeabilidade hidraulica em funcao da

presséao.

Figura 23 -Permeabilidade hidraulica da membrana (Lr)
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5.2.4 CONCENTRACOES DE SOLIDOS TOTAIS E MASSA ESPECIFICA

O célculo para a preparacdo das misturas levou em conta a concentragdo do
efluente anaerdbio e do lodo anaerdbio. A fim de verificar a compatibilidade da
concentracdo real com a concentracdo alvo, foram realizadas analises de sélidos
suspensos totais e solidos totais.

Nos resultados analiticos, identificaram-se variagbes em torno da média
bastante significativas, justificadas pela heterogeneidade da mistura de filtragdo. Por
esse motivo, os resultados referentes a solidos totais foram considerados mais
representativos do que aqueles de sélidos suspensos totais, e sdo apresentados na
Tabela 5.8. O procedimento analitico ndo demonstrou repetibilidade para as amostras
das misturas, evidenciando uma particularidade do préprio material analisado. Dessa

forma, assumiu-se que a concentracao alvo foi atingida de forma satisfatéria.

Tabela 5.8 — Resultados analiticos referentes a soélidos totais

Amostra ST (média) (mg-L?)
Lodo anaerobio 86.225,00
Efluente anaerobio 806,67
Concentragdo alvo: 5.000,00 mg-L* 5.236,00
Concentragdo alvo: 10.000,00 mg-L* 9.675,00
Concentragéo alvo: 20.000,00 mg-L? 16.748,00
Concentragdo alvo: 40.000,00 mg-L* 79.792,67

Quanto a massa especifica, a Tabela 5.9 apresenta os resultados analiticos

meédios para analises realizadas em triplicata.

Tabela 5.9 — Resultados analiticos referentes a massa especifica

Amostra ST (média) (kg-m3?)
Lodo anaerébio 1,3201
Concentragdo alvo: 5.000,00 mg-L? 1,3827
Concentragao alvo: 10.000,00 mg-L* 1,2151
Concentragdo alvo: 20.000,00 mg-L+? 1,2100
Concentragdo alvo: 40.000,00 mg-L+? 1,1994
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5.2.5 ANALISE GRANULOMETRICA

As caracteristicas fisicas referentes a granulometria de cada concentracao
testada sdo apresentadas na Tabela 5.10 e consistem na média de andlises em
triplicata para cada concentracdo. Os resultados evidenciam um incremento nos
diametros com o aumento da concentracdo de sdlidos totais, constituindo uma
diferencga significativa quanto a constituicdo granulométrica de cada solugdo com
Impacto potencial no comportamento hidrodindmico durante a filtragao.

Tabela 5.10 — Par&metros determinados a partir da curva granulométrica.

_ Concentragéo (mg SST-L?)
Parametro Uni-
dade
806,67 5.000,00 1.000,00 20.000,00 | 40.000,00
Didmetro médio pm 20,66 176,09 203,72 247,07 842,39
Desvio padrédo pm 31,79 251,97 270,11 327,26 716,12
Diam. efetivo - dio pm 1,58 7,76 8,90 10,80 22,05
dso pm 3,67 26,92 26,30 31,22 215,73
Diam. Mediano - dso pm 7,24 73,53 65,52 84,95 781,20
dso pm 15,72 135,51 114,85 152,99 1042,14

Na Figura 24, é apresentada em forma gréfica as caracteristicas fisicas principais
no que se refere aos diametros para cada concentracdo analisada.

A Figura 25 por sua vez, refere-se aos resultados determinados para o
coeficiente de uniformidade (Cu) e o coeficiente de curvatura (Cc) e respectiva
interpretagdo. Os valores obtidos n&o fornecem um resultado conclusivo, no entanto,
tem utilidade como referéncia para analises futuras. Em uma primeira avaliacdo, os
valores para Cu indicam que a concentracéo de 40.000,00 mg-Lt, em comparacgéo as
demais, tem mais probabilidade de apresentar restricbes ao fluxo devido a distribuicao
mais uniforme das particulas. Esse tipo de distribui¢do, respaldado pelo respectivo Cc,
indica uma curva granulométrica continua com a presenca de particulas de todos os
tamanhos, como é ilustrado na Figura 26. Levando-se em conta somente a
granulometria, materiais com essa caracteristica apresentam maior possibilidade de

compactacao, indicando que esta concentracdo resultard maior resisténcia ao fluxo.
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Figura 24 — Caracterizacéo fisica das solucdes quando a granulometria: diametro efetivo, diametro
mediano e diametro médio
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No caso das concentracdes inferiores a 40.000,00 mg-L?, apesar de os

coeficientes Cu e Cc indicarem boas condi¢Ges de fluxo devido a graduacdo mais

uniforme, deve-se levar em conta os dados constantes na Tabela 5.10. Para a

concentragdo mais baixa, equivalente a 806,67,00 mg-L? existe uma grande

concentracdo de particulas de pequeno diametro, com dso igual a 7,24 um. Situacéo

semelhante ocorre nas concentracdes de 5.000,00 mg-L* e 10.000,00 mg-L*, que

apresentam uma distribuicdo bastante semelhante. Este aspecto devera intervir no

comportamento relacionado aos mecanismos de blogueio.

Figura 25 - Caracterizagéo fisica das solu¢des quando a granulometria: coeficiente de uniformidade e
coeficiente de curvatura
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Figura 26 — Representacao da interpretacdo da curva granulométrica para solos

Solo de graduagdo aberta

Fonte: Caputo (1988)
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6 CONCLUSOES

Um dos fenbmenos comuns nos processos com membranas € o declinio do fluxo
de permeado com o tempo, devido ao aumento das parcelas que compdem a
resisténcia total da membrana. Para efluentes e processos de tratamento anaerébios,
no entanto, esta relacéo ainda é pouco conhecida.

Avaliando os resultados em termos de fluxo de permeado para cada
concentracdo de SST nas pressdes ensaiadas, foi possivel observar que a curva do
fluxo resultou bastante semelhante, em termos de valores iniciais, intermediarios e
finais. Para uma mesma concentracdo, os valores de fluxo de permeado a partir de
100 minutos de ensaio sdo bastante semelhantes em todas as PTM testadas, como é
evidente nos extratos numéricos constantes no item 5.2.2. Ao comparar os valores da
resisténcia total para o mesmo periodo de ensaio, para uma mesma concentracao
observa-se um incremento significativo no valor de Rt com o aumento da PTM. Esse
aumento, como comentado, ndo reflete um aumento proporcional de fluxo de
permeado.

Isso significa que, para o caso do efluente anaerdbio testado, o fluxo de
permeado ndo € controlado pela pressdo estabelecida no sistema de filtracdo ou
mesmo pela concentracdo de sélidos suspensos na solucéo de filtracdo, e sim pelas
resisténcias associadas a membrana.

Para esta condicao de efluente, do ponto de vista econémico e energético, 0s
resultados obtidos permitem concluir que a presséo de succ¢édo de 140 mbar é capaz
de atingir volumes de permeado muito proximos ao da maior pressao testada com
menor demanda energética por equipamentos de bombeamento, sendo, portanto, a
mais adequada para quaisquer uma das concentragdes testadas.

Mais importante do que particularidades relacionadas a operacdo das
membranas, este estudo serve de apoio a projetos de associacdo de biorreatores
anaerobios a membranas submersas. A alteragcdo de parametros operacionais
visando otimizar a degradacdo da matéria organica em reatores no sentido de
incrementar a producdo de biogas ou, ainda, aumentar do volume tratado em um
reator estabelecido decorrem, com frequéncia, no aumento do arraste de sélidos a
saida do reator. As altas concentracdes de solidos testadas, por sua vez, evidenciam
que a tecnologia de membranas € capaz de manter condicbes operacionais

favoraveis, mesmo com carga de solidos relativamente altas, como as que foram
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testadas. Logo, as membranas nao limitam mudancas operacionais que venham a
acarretar eventuais aumentos no arraste de solidos.

Ainda que se faca necessario a ampliacdo destas pesquisas para outras
situacdes de escala, de pressfes e de concentracdes de sélidos; a partir destes
resultados ja é possivel inferir que ha a necessidade de reverem-se parametros de
projeto relacionados ao dimensionamento de plantas de tratamento que contemplem
este tipo de tecnologia e processos em escala real. O foco em manter pressoes
constantes e baixas configura-se como diretriz de projeto e operagdo a ser
considerada, como forma de otimizar o processo de tratamento, associado a um

menor consumo de energia.
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7 RECOMENDACOES

Os resultados registrados indicam que o padrdo granulométrico das amostras
utilizadas se associa a um padrao de comportamento de fluxo cuja correlacéo devera
ser verificada de forma mais aprofundada. Neste contexto, sugere-se avaliacdo mais
criteriosa dos efeitos de maceracao do lodo durante os ensaios.

Baseado nos resultados apresentados, reitera-se a importancia de avaliar os
mecanismos de bloqueio associados ao processo de filtragao do efluente, no sentido
de compreender a relacdo entre as caracteristicas dos solidos em suspenséao, além

da concentracéo, e sua relacdo com a resisténcia total.
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APENDICES

APENDICE A

UNIDADE EXPERIMENTAL: CALIBRACAO DOS EQUIPAMENTOS

Este apéndice objetiva documentar procedimentos realizados na unidade
experimental para subsidiar trabalhos posteriores.

A calibracdo objetiva parametrizar os valores representados no sistema
eletronico informatizado de monitoramento e controle através de valores obtidos em
ensaios experimentais, pela elaboracdo das curvas de calibragdo. A calibracdo das
bombas dosadoras e dos sensores de pressdao e de vazdo de permeado foram
realizadas conforme o procedimento proposto pelo Manual de Instrucbes (LATAM,
2011) cuja adaptacdo encontra-se descrita nos itens a seguir. Para maiores

informagdes, sugere-se consultar o referido manual.

NOTA: A insercao de valores decimais via supervisorio deve ser feita utilizando

o simbolo de ponto “ . ” ao invés de virgula “ , ”.

A.1. CALIBRACAO DAS BOMBAS DOSADORAS

O desempenho das bombas peristalticas em termos de vazao € dependente da
relacdo entre o conjunto motor, redutor e o tubo peristaltico. Em caso de substituicéo
de algum destes componentes, a calibracédo € necessaria.

A fim de calibrar a bomba dosadora “B4” usada no experimento, executou-se o

procedimento descrito a seguir.

a. A tela de controle das bombas dosadoras pode ser acessada diretamente da
tela principal do supervisorio, clicando-se nos icones que representam bombas, ou
selecionando a opcdo do menu principal Processo > SetPoint Bombas Dosadoras.

b. Na bomba de interesse, inicializar com os valores:

Lim. Inferior: O; Lim.Superior: 100; a: 1; b: 0

C. O primeiro aspecto a ser determinado € qual € o menor valor que é capaz de

acionar a bomba a partir do supervisorio, valor esse que constitui o limite inferior de
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operacdo. Para tal, move-se o cursor de controle a partir do limite & esquerda em
direcdo a direita. Clicando-se na faixa branca ou arrastando a barra, obtém-se
incrementos unitarios. Clicando-se nas setas obtém-se incrementos decimais. A cada
incremento, aciona-se o botdo “Atualiza SP>>". O valor no qual o eixo das rodas de
compressdo da mangueira peristaltica se movimente, é o limite inferior (Lim Inferior).
Para o procedimento de calibracéo realizado, o valor obtido foi igual a 17.

d. Da mesma forma, a fim de parametrizar o valor superior, no painel de controle
da bomba em calibracdo pressiona-se o botdo “Lig Desl” até que o LED situado a
direita do painel digital se apague, indicando a manutencéo da resposta eletrénica e
interrupcdo da acdo mecanica. Na tela do supervisorio, em Bombas Dosadoras,
repetir o procedimento descrito em ‘c’ de incrementar os valores da esquerda para a
direita, acionando-se “Atualiza SP>>" até que o valor exibido no painel digital da
bomba seja igual a 100. Este valor consistira no valor de poténcia maxima da bomba,
e devera ser inserido no campo ‘Lim Superior’. Para o procedimento de calibragao
realizado, o valor obtido foi igual a 80.

e. Move-se o cursor até o limite a esquerda e acionar “Atualiza SP>>"

f. Pressiona-se o botao “Lig Desl” até que o LED situado a direita do painel digital
se acenda, indicando o restabelecimento da acdo mecanica

g. Uma vez definidos os valores superior e inferior, procede-se a determinacao da
curva da bomba. Para tal, submerge-se uma das extremidades da tubulacdo da
bomba em agua. A extremidade de saida pode ser posicionada no mesmo recipiente
ou ndo, conforme for mais conveniente, pois é indiferente para o procedimento.

h. A partir da tela e comando das Bombas Dosadoras no supervisorio, submete-
se a bomba a acéo até que a vazao se estabilize (um ou dois minutos).

I Posiciona-se a extremidade de saida da tubulacdo da bomba sobre uma
proveta graduada e tomar o volume “V” em tempo “t’, cronometrado. Sugere-se repetir
o procedimento trés vezes para um mesmo percentual de intervencédo sobre a bomba,
obtendo-se uma vazao média para cada percentual.

J- Repete-se o procedimento cerca de dez vezes a diferentes percentuais da
poténcia da bomba.

K. Elaborou-se o grafico dos valores de vazdo versus 0s percentuais e
intervencao, obtendo-se a linha de tendéncia linear, a equacao da reta e o respectivo
coeficiente de relacdo, que deve ser em torno de 0,99, conforme a Figura 27.
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Figura 27 — Curva de calibracdo das bombas dosadoras
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l. Da equacdao da reta, obtém-se os coeficientes ‘a’ e ‘b’ de acordo com a equagéao
y = ax + b, que séo, entdo, inseridos na tela “Procedimentos de Calibragdo” conforme
a rotina geral ja descrita. Observar que se deve utilizar ponto ao invés de virgula para
identificar a parte decimal dos coeficientes.

A.2. CALIBRACAO DOS SENSORES DE PRESSAO E DE VAZAO DE
PERMEADO

A calibracdo para cada um dos sensores de pressao e de vazdo de permeado
possui uma rotina em comum descrita a seguir. Sugere-se realizar a rotina depois de

obtidas as curvas de calibragéo para cada sensor de interesse.

a. Na faixa de opcbes da tela principal do supervisério, escolhe-se a opc¢éao
“Calibragao”.
b. A tela “Procedimentos de Calibragao” sera aberta. Nesta, escolher o sensor

desejado no menu “Calibragbes de Entradas Analdgicas”, o qual estara escrito
“Selecione entrada”. A identificagdo dos sensores desejados tem diferenga na tela de
calibracdo em relacdo a tela principal e & bancada experimental. A relagédo entre elas

esta representada no Quadro 0.1.

Quadro 0.1 — Relacao entre a identificacdo dos sensores na tela de calibracédo e na bancada / tela

principal.
Sensores de presséao Sensores de vazdo de permeado
Supervisorio Bancada Supervisorio Bancada
PRESSAO DE SAIDA - R7 PT5 VAZAO DE SAIDA - R7 FT5
PRESSAO DE SAIDA - R8 PT6 VAZAO DE SAIDA - R8 FT6
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C. Apos identificar o sensor de interesse, selecionar a opg¢ao “Inicializar
coeficientes”. Os parametros ‘@’ e ‘b’ representam, respectivamente, os coeficientes
angular e de inclinacdo do ajuste linear das curvas de calibragdo. O supervisoério
apresenta como padrao os valores 1 para ‘a’ e 0 para ‘b’.

d. Obter a curva de calibragcdo para cada sensor conforme procedimentos
especificos (a seguir).

e. Inserir os valores obtidos para ‘a’ e ‘b’ a partir da curva de calibragdo e
selecionar “Atualizar coeficientes”. Deve-se usar ponto ao invés de virgula para

representacdo decimal.

f. Sair da tela “Procedimentos de calibragao”.
g. Sugere-se validar a calibragdo através da submisséo dos sensores a grandezas
conhecidas.

A.1.1. SENSORES DE PRESSAO

Os sensores PT5 e PT6 instalados na UE operam conectados em série aos
modulos de membranas, permitindo medir a pressao aplicada a eles. Sao de pressao
diferencial, ou seja, indicam a diferenca entre a pressédo atmosférica e a pressao a
eles aplicada mediante a diferenca de potencial elétrico em comportamento linear
(LATAM, 2011).

A faixa de operacédo dos sensores esta entre £ 500 mbar e, a fim de coincidir
com o aspecto vetorial da teoria da filtracédo, estabeleceu-se que os valores de presséo
S0 positivos na succao e negativos para a compressao (retrolavagem).

A fim de obter a curva de calibragdo dos sensores de pressdo, executou-se o

procedimento descrito a seguir.

a. Conectaram-se em série 0 sensor a ser calibrado, um vacuo-mandmetro uma
seringa de 20 mL com a extremidade de vedacao do émbolo junto a extremidade da

agulha Figura 28.
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Figura 28 — Aparato de caIipragéo q‘os sensores de presséo.
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b. Movimentando-se o émbolo da seringa, promoveu-se forca de succdo em
valores progressivos conforme a Tabela 0.1, registrando, para cada um, o valor medido
no vacuo-mandémetro e o valor parametrizado correspondente indicado no sistema
supervisorio. Para cada movimento, aguardou-se a estabilizacdo do valor no sistema
supervisorio.

C. Realizou-se a despressurizacdo do sistema através da desconexdo das
mangueiras e repetiu-se o procedimento descrito em ‘a’ e ‘b’ com a seringa com o
émbolo em posi¢cdo oposta a agulha, de forma que a movimentagdo do émbolo
provogque a compressao do ar na tubulacao.

d. Os valores lidos no manbmetro devem ter o sinal invertido para que
correspondam a convencgéao do sistema. Depois de invertidos, somar 500 unidades a
fim de obter a pressao do controlador (sensor).

e. Elaborou-se o gréafico dos valores corrigidos versus valores parametrizados,
obtendo-se a linha de tendéncia linear, a equacéo da reta e o respectivo coeficiente

de relacao, que deve ser em torno de 0,99, conforme a Figura 29.
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f. Da equacdo da reta, obtém-se os coeficientes ‘a’ e ‘b’ de acordo com a equacgéao

y = ax + b, que sao, entdo, inseridos na tela “Procedimentos de Calibragao” conforme

a rotina geral ja descrita.

Tabela 0.1 — Resultados da calibracdo dos sensores de pressao

PT5 | R7 PT6 | R8
PEnr;ngg?;m (-1*Pmanometro)+500 Valor p?nz?)rggtrlzado PFn:i\‘ng;:Sro (-1*Pmansmetro) +500 Valor p(etl;]%ggtrlzado
-400 900 13.809 -400 900 14.762
-300 800 12.254 -300 800 13.348
-200 700 10.857 -200 700 11.548
-100 600 9.266 -100 600 9.821
0 500 7.209 0 500 7.432
100 400 5.652 100 400 5.691
200 300 4.267 200 300 3.995
300 200 2.454 300 200 1.998
400 100 732 400 100 384
500 0 0 500 0 0
Figura 29 — Curva de calibracdo dos sensores de pressao
1.000
900 y = 0,0624x + 34,836 . ---- ¢
800 R2=0,997 _..i®L.®
700 Leee
600 .‘ y = 0,0564x + 61,266
500 ’9 """ R2 =0,9925
400 e
300
200 0.0
100 __.__.::i'"""':"
0e.
0 2.000 4.000 6.000 8.000 10.000 12.000 14.000 16.000
® PT5 ® PT6  ceeeeeeee Linear (PT5) eeeeeeeee Linear (PT6)
A.l.2. SENSORES DE VAZAO DE PERMEADO

Os sensores de vazéao para liquidos com viscosidade semelhante a da agua e

com principio de operacédo termodinamico atualmente instalados na UE apresentam

resposta néo linear e a resposta que melhor se ajusta para essa linha de tendéncia

corresponde a de um polindbmio de terceiro grau. Como a rotina geral de calibracéo

relaciona-se a uma linha de tendéncia linear, a rotina de calibracdo emprega o monitor

serial de forma alternativa para informar ao sistema de controle os indices das curvas
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de ajuste (LATAM, 2011). Ainda segundo o manual de instru¢cdes, a amplitude total de
leitura de FT5 e FT6 é de 12,0 a 12.000,00 mL-ht com resposta mediante emisséo de
corrente elétrica entre 4 e 20 mA.

A fim de calibrar os sensores de vazao de permeado FT5 e FT6 executou-se o
procedimento descrito a seguir, iniciando pela obtenc&o da curva de calibracao.

a. No menu ‘Comunicagao’ da tela principal do programa supervisério, seleciona-
se a opgao ‘MonitorSerial. A tela ‘Fluxo de Dados’ (Figura 32) sera aberta. No campo
‘Comandos’, inserem-se 0s valores de MOD, ID e PAR conforme Quadro 0.2. Habilita-
se, entao, a leitura e aquisi¢cdo dos dados dos sensores pelo programa supervisorio.
b. Preenche-se até o transbordamento com agua os acumuladores hidraulicos
correspondentes a cada sensor de vazdo mediante a agdo de bomba, mantendo-se
constante a carga hidraulica do sistema.

C. Ajustando-se a valvula de agulha, varia-se a vazao de escoamento. Uma vez
estabilizada, realizam-se tomadas de volume em determinados intervalos de tempo.
d. Antes de promover a passagem de fluxo pelo sensor de vazéo, registra-se o
valor denominado offset, que consiste no valor exibido pelo programa supervisoério
guando a vazao € igual a zero.

e. Para cada vazdao, registra-se o valor parametrizado indicado pelo programa
supervisorio. Foram realizadas trés tomadas para cada vazao, utilizando-se a média
dos valores obtidos. De cada valor lido, desconta-se o valor de offset, resultando no
valor parametrizado corrigido.

f. Para a mesma vazéao, mede-se a corrente de resposta com um multimetro nos
bornes 66/67 para o sensor FT5 e 72/73 para o sensor FT6. O multimetro deve estar
habilitado para medicdo de corrente na escala 20 mA. A forma de medicdo esté
ilustrada na Figura 30. Os valores de corrente lidos deverao ser os mesmos para cada
vazao avaliada.

Os dados obtidos foram organizados na curva apresentada na Figura 31., com
a respectiva equacdo da linha de tendéncia que apresentou o melhor ajuste
constituida por um polinébmio de terceira ordem.

Uma vez obtida a curva de calibracéo, procede-se com as atividades a segquir,
acessa-se 0 monitor serial através do menu principal “Comunicacdo”. No campo
‘Comandos’ da tela ‘Fluxo de Dados’ (Figura 32) inserir os valores segundo instrucdes
do Quadro 0.2, respeitando a sequéncia, e selecionando ‘OK’ para confirmar a

insercao.
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Figura 30 — Medicao da corrente com multimetro

Figura 31 — Curva de calibracdo do sensor de vazao FT6
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Quadro 0.2 — Identificacao e instrucdes para insercéo dos parametros de calibracao dos sensores
FT5 e FT6 via ‘MonitorSerial’

ID 1
MOD =T e VALOR PAR
2 d I (Offset ? 0
2 e t  |Coeficiente de x* 0
2 f u  |Ndmero de casas decimais do indice de x* ¥ 0
2 g v [Coeficiente de x> ¥ 0
2 i X  [Nimero de casas decimais do indice de x> ¥ 0
2 i y [Coeficiente de x ¥ 1
2 k z  [Ndmero de casas decimais do indice de x ¥ 0

D Os valores indicados na coluna ‘PAR’ deverdo ser inseridos quando for necessario que a
resposta do sistema a um determinado estimulo aplicado ao(s) sensor(es) seja em valores
parametrizados, que ¢ o caso quando da calibracdo do sinal modulado pelas placas eletronicas.
2 O valor do offset é equivalente ao ‘zero’ do sistema, ou seja, o valor parametrizado indicado
pelo sistema quando os sensores FT5 e FT6 ndo estdo recebendo nenhum estimulo fisico.

*) Os coeficientes de x*, x* e x admitem valores entre 0 € 9999 se positivos ou entre 10.000 e
19999 se forme negativos. Para isso, soma-se 10.000 ao médulo do coeficiente de sinal negativo.
Exemplo: se o coeficiente fosse -7.000, o valor a ser inserido no monitor serial seria 17.000.

“ 0 nidmero de casas decimais dos coeficientes de x*, x” e x deve ser informado conforme segue:
coeficiente calculado = 0,000007382, inserido = 7382, nimero de casas decimais = 9, ou;
coeficiente inserido = 738, niimero de casas decimais = 8.

Fonte: LATAM (2011).

Sendo assim, os valores utilizados foram conforme segue:

Quadro 0.3 - ParAmetros de calibracdo do sensor FT6 via ‘MonitorSerial’
MOD ID VALOR

I 3.295
22
10

10231
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AVALIACAO DO COMPORTAMENTO HIDRODINAMICO EM BIORREATORES
ANAEROBIOS ASSOCIADOS A MEMBRANAS SUBMERSAS

Leticia Molin?, Juliano Rodrigues Gimenez®, Lademir Luiz Beal®, Ana Paula Rodrigues Torres®

aUniversidade de Caxias do Sul, e-mail: Imolin@ucs.br; ®Universidade de Caxias do Sul, e-mail: juliano.gimenez@ucs.br;
Universidade de Caxias do Sul,e-mail: llbeal@ucs.br; “CENPES / Petrobras, e-mail: aptorres@petrobras.com.br

Introducéo

No campo de tratamento de efluentes, membranas sdo empregadas em associacdo a biorreatores,
constituindo os processos de MBR (do inglés, membrane bioreactors), combinando dois processos basicos: a
degradacéo bioldgica e a separagdo por membranas. Além de serem compactas e modulares, séo vantajosas do
ponto de vista econdmico e energético quando comparados a processos convencionais de separacao.

O projeto de sistemas de MBR abrange trés grupos de parametros independentes: fatores bioldgicos; fatores
hidrodindmicos; e caracteristicas das membranas. No que se refere aos fatores hidrodinamicos, a queda do fluxo
de permeado decorrente dos fendbmenos de fouling é um fator limitante & empregabilidade de membranas em
processos de tratamento dos pontos de vista operacional e econémico. Esta problematica pode ser minimizada
através de técnicas de projeto e de controle operacional decorrentes do conhecimento aprofundado da solucéo a
ser filtrada através de membranas. A biomassa, em especial, é significativamente varidvel de acordo com o tipo
de reator bioldgico e da origem do efluente. Um dos fatores que torna sua aplica¢ao viavel em processos aerobios,
€ a possibilidade de promog¢éo de uma tenséo de cisalhamento na superficie da membrana através de aeracgéo,
reduzindo o acimulo de solutos nesta regido e evitando 0s consequentes aumento das resisténcias e redugdo do
fluxo de permeado.

No entanto, os processos anaerobios tém como vantagem sobre os processos aerébios a economia
energética e a potencial valoragéo de residuos, além de que a associagdo de membranas a biorreatores deste
tipo, embora menos explorada, apresenta vantagens principalmente relacionadas ao controle sobre o tempo de
residéncia dos microrganismos no reator e a qualidade do efluente final.

De forma geral, a predicdo do comportamento de reatores biologicos para tratamento de efluentes é
complexa. Apesar de demandarem tempo e serem por vezes considerados dispendiosos, os trabalhos
experimentais em escala de bancada s&o imprescindiveis, tanto devido as particularidades de cada tipo de
biomassa, bem como das interacdes desta com as diferentes alternativas de configuragcdes de membranas. Chang
et. al. (2002) afirma que, embora seja dificil estabelecer um modelo geral para descrever os processos de fouling
devido a heterogeneidade inerente aos sistemas, a natureza e a extensdo destes fendbmenos em processos MBR
sdo fortemente influenciados por trés fatores principais: as caracteristicas da biomassa, as caracteristicas da
membrana e as condi¢des de operacao.

Skouteris et. al. (2012), a partir de uma revisdo abrangente da aplicagdo de biorreatores anaerébios
associados a membranas submersas no periodo de 2006 a 2012, conclui que os aspectos referentes ao fouling,
especificamente a formacdo da torta, consistem nos parametros-chave para a aplicabilidade destes sistemas.
Adicionalmente, os autores destacam a importancia de levantar dados a respeito do consumo energético nestes
sistemas. Estes aspectos também foram enfatizados no trabalho de Lin et. al. (2013).

Neste cenario, este trabalho objetiva a obtencéo e andlise de dados experimentais referentes ao fluxo de
permeado e a correspondente resisténcia total no tratamento de um efluente anaerébio por meio de um médulo de
membranas poliméricas de ultrafiltracédo do tipo fibras ocas submersas.

Os resultados pretendem subsidiar o avanco de pesquisas e aplicagfes das tecnologias de membranas em
processos anaerobios, que poderdo estar associados a geracao de subprodutos de valor comercial, conciliando
de forma sustentavel os aspectos econdmicos e ambientais, e, dessa forma, oportunizando a adogdo de
parametros de projetos mais otimizados para processos similares.

Material e Métodos

As membranas empregadas no experimento tratam-se um modulo comercial do tipo fibra oca refor¢ada
ZeeWeed® de ultrafitragdo com tamanho de poro nominal de 0,04 um, desenvolvidas pela ZENON Inc. e
atualmente produzidas e comercializadas pela GE Power. S&o constituidas por fluoreto de polivinilideno (PVDF),
e 0 modulo com fibras de 110 mm de comprimento resulta em area de permeacéo de 0,047 mz.

A solucdo de alimentacdo empregada no ensaio experimental consiste em efluente real de pds-tratamento
de um reator UASB (do inglés, Upflow Anaerobic Sludge Blanket), de uma industria alimenticia, concentrado com
lodo anaerébio do mesmo reator. O efluente a saida do reator tem concentragcdo de sélidos suspensos totais
equivalente a 806,67 mg-L?%, que aqui neste trabalho foi codificado como C00. As outras duas concentracées,
obtidas através da adi¢édo de lodo anaerébio com concentragéo de sélidos suspensos totais superior a 80.000,00
mg-L1, tem concentragdes: C02, de 5.000,00 mg-L1; e C03, de 10.000,00 mg-L1. Cada concentracao foi submetida
a trés carreiras de filtragdo com duracao de quatro horas cada, com pressées de sucgao de 140, 260 e 380 mbar.
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A cada intervalo de ciclo, o médulo de membranas foi submetido a limpeza quimica e retrolavagem, sendo
caracterizada quanto a resisténcia intrinseca da membrana antes de cada novo ensaio.

Os ensaios foram desenvolvidos em uma unidade experimental estruturada para um sistema MBR
(biorreatores associados a membranas) completo, localizada no Laboratério de Tecnologias Ambientais (LATAM)
na Universidade de Caxias do Sul. A unidade é constituida por componentes de diversos fabricantes e gerenciada
por um sistema eletrdnico informatizado e por um programa computacional supervisorio. Para este experimento,
empregaram-se um tanque de membranas, uma bomba dosadora peristaltica, um sensor de presséo e um sensor
de fluxo de permeado (Figura 1). Para esta configuracéo, o tipo de filtragdo é frontal ou dead-end.

Figura 1: Bancada experimental utilizada — fotografia e esquema.
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O fluxo de permeado (Jr) foi calculado pela vazdo de permeado por unidade de area da membrana,
conforme equacéo:

_t1av
Adt

@)

sendo Jp 0 fluxo de permeado (m-s™?), A é a area de permeacido da membrana (m2) e dV/dt o volume de permeado
(m?3) coletado em fungéo do tempo de permeacéo (s).

Alguns modelos para representar o transporte através da membrana sdo o modelo da transferéncia de
massa (teoria do filme) e o0 modelo da pressdo osmotica. AWWA (1996) sugere a aplicacdo do modelo das
resisténcias em série como o mais frequentemente utilizado para biorreatores associados a membranas. Este
modelo iguala o fluxo & pressédo transmembrana dividida pela viscosidade do fluido multiplicado pela resisténcia
total, que, por sua vez, pode ser a soma de cada uma das parcelas que a compde, conforme a equacao:

Ip

AP
Jr =%

@)

sendo Jp o fluxo de permeado (m-s™?), AP a pressao transmembrana (Pa), u a viscosidade do fluido (Pa-s), e Rt a
resisténcia total.

Segundo Cheryan (1998), este modelo descreve o comportamento do fluxo em relagdo a pressdo de
forma mais abrangente. Com respaldo deste modelo, Sombatsompop (2006) afirma que quanto maior for a pressao
transmembrana (AP) e o fluxo (Jr), mais rapido os solidos serdo retidos na superficie da membrana formando a
torta. A partir de entdo o fluxo é independente da presséo transmembrana, e permanece constante

As resisténcias ao fluxo avaliadas neste experimento consistem na resisténcia intrinseca da membrana
(Rv) e na resisténcia total (Rt), que inclui a anterior, ambas avaliadas na unidade m. Determinou-se a Rm
realizando tomadas de fluxo a diferentes pressdes com agua destilada, depois de compactar a membrana. A Rt
foi obtida através do ensaio com efluente a presséo constante, sendo que esta varia ao logo do tempo. Para ambas,
emprega-se a equacgdo deduzida diretamente da equacéo do fluxo de permeado:

__ AP

T wp

©)

sendo AP a pressé&o transmembrana (Pa), y a viscosidade do fluido (Pa-s) e Jp 0 fluxo de permeado (m3-m=2-s™1),
Quanto a viscosidade do permeado, tendo-se em mente sua interferéncia no fluxo de permeado e sua relagdo com
a temperatura, normalizou-se a temperatura de operagéo para 20 °C conforme a Equacéo 3. Para fins de célculo,
empregou-se a viscosidade dindmica da agua, uma vez que se verificou através de determinagédo em viscosimetro
do tipo rotativo da marca Brookfield, modelo LVDV-I+ com adaptador ULA-EY UL que a viscosidade da agua é
muito proxima a do permeado.

o = () G)
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(4)

sendo J20 o fluxo de permeado normalizado a 20°C (m3-m2s?), ur a viscosidade dinamica do permeado na
temperatura de operagao (N-s'm2) e [2o a viscosidade dindmica do permeado a 20°C (N-s'm-?).

Resultados e Discusséo

Os resultados apresentados a seguir estdo organizados em conjuntos de dados de isoconcentracdo e
isopressdo. Os valores referentes a resisténcia total incluem a parcela correspondente a resisténcia intrinseca,
relacionados na tabela a seguir e medidos experimentalmente com agua destilada antes de cada ensaio e

calculados a partir da Equacdo 2. A evolugdo da Rm ao longo dos ensaios ndo foi conclusiva quanto ao
desenvolvimento de fouling irreversivel.

Tabela 0.2 — Resisténcia intrinseca da membrana medida experimentalmente antes de cada ensaio (Ru)

PTM (mbar)| 140 260 380 140 260 380 140 260 380
SST o0 C00 00 co2 co2 co2 co3 co3 co3
SSTﬁ;“g"'- 806,67 | 806,67 | 806,67 |5.000,00 | 5.000,00 | 5.000,00 | 100000 | 100000 10.000.0
Rm (m) | M4BT [ 125E¢T | 143E+1 | 143641 | 11661 | 167641 | 159E+1 | 136E+ | 119641

O comportamento da queda de fluxo em relagdo ao aumento da resisténcia total € apresentado nas figuras
a seguir, para concentracdes iguais. Conforme previsto, é evidente uma forte influéncia da presséo transmembrana
(AP) sobre a resisténcia total (Rt) nos conjuntos de dados obtidos: quanto maior AP, mais rapido o aumento de Rr.
No entanto, o fluxo de permeado (J) ndo segue o mesmo padréo de Rr. As curvas de isoconcentragéo evidenciam
que o fluxo de permeado tem comportamento similar em todas as pressdes, apesar do incremento da AP sugerir
um aumento proporcional em J, o que ndo se observa.

Para todos os ensaios realizados, pode-se dizer que o periodo que compreende os primeiros 40 minutos
de operagédo € o que apresenta maior variacdo de J entre as concentragdes e pressdes avaliadas, sendo que, a
partir deste, observa-se a regularizagao do fluxo bastante similar para todas as condi¢8es ensaiadas. Neste estado,
todas as combinagdes de concentracao e pressao tem valores de fluxo de permeado, semelhantes, entre 1,5 € 2,0

- 106 avaliado em m*m2-s, evidenciando fraca relagdo entre a concentragédo de sélidos suspensos totais com o
fluxo de permeado.

Figura 2 — C0O0 (806,67 mg-L™?) as pressdes 140, 260 e 380 mbar
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Figura 3 — C02 (5.000,00mg-L1) as pressdes 140, 260 e 380 mbar
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O comportamento da queda de fluxo em relagéo ao aumento da resisténcia total € apresentado nas figuras
a seguir, para as mesmas pressoes. Através destas curvas, observa-se que o0 mesmo padrdo de comportamento
do fluxo de permeado se repete para as pressdes submetidas.

Comparando-se as curvas de isoconcentragdo e de isopressado quanto a resisténcia total, observa-se que,
para uma mesma pressao, independentemente da concentracdo de soélidos na solucdo de alimentagéo, este
parametro é muito similar. A resisténcia total, neste caso, se comprova mais dependente da pressao
transmembrana do que o fluxo de permeado.

Figura 5 — Pressdo de 140 mbar e concentragdes de C00: 806,67 mg-L*, C02:5.000,00 mg-L* e CO3:
10.000,00 mg-L?
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Conclusodes

Um dos fendbmenos comuns nos processos com membranas é o declinio do fluxo de permeado com o
tempo, devido ao aumento das parcelas que comp8em a resisténcia total da membrana. Para efluentes e
processos de tratamento anaerébios, no entanto, esta relagcdo ainda é pouco conhecida.
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Avaliando os resultados em termos de fluxo de permeado para cada concentracédo de sélidos suspensos
totais nas trés pressoes, pode-se observar que a curva do fluxo é praticamente idéntica. Ainda, os valores obtidos
para o parametro fluxo de permeado também ndo apresentarem variagBes significativas entre as condigfes
ensaiadas. Isso significa que, para o caso do efluente anaerébio testado, o fluxo de permeado nao é controlado
pela pressao estabelecida no sistema de filtragdo ou mesmo pela concentragdo de solidos suspensos na solugéo
de filtracdo, e sim pelas resisténcias associadas a membrana. Baseado nestes resultados, sugere-se a avaliagao
individual de cada uma das resisténcias em série, a fim de compreender a relagdo entre as caracteristicas dos
sélidos em suspensao, além da concentragdo, e sua relagdo com cada componente da resisténcia total.

Para esta condicao de efluente, do ponto de vista econdmico e energético, os resultados obtidos permitem
concluir que a pressao de succao de 140 mbar é capaz de atingir volumes de permeado muito proximos ao da
maior pressdo testada com menor demanda energética, sendo, portanto, a mais adequada para quaisquer uma
das concentracdes testadas.

Ainda que se faga necessario a ampliagdo destas pesquisas para outras situagdes de escala, de pressoes
e de concentracdes de solidos, a partir destes resultados ja é possivel inferir que ha a necessidade de reverem-se
parametros de projeto relacionados ao dimensionamento de plantas de tratamento que contemplem este tipo de
tecnologia e processos em escala real. O foco em manter pressdes constantes e baixas configura-se como um
diretriz de projeto a ser considerada, como forma de otimizar o processo de tratamento, associado a um menor
consumo de energia.
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Abstract

In recent years, anaerobic membrane bioreactors (AnMBR), particularly submerged
ones, have been evolving as a promising technology for wastewater treatment
because, in addition to its many operational advantages, there’s also the generation
of biogas, which can be used as a renewable energy resource. However, the
behavior prediction in these systems is especially complex, and it still lacks models
to represent membrane fouling in AnMBRs. The aim of this study was to obtain and
analyze experimental data on permeate flux and the correspondent total resistance
in the post-filtration of the effluent of a UASB (Upflow Anaerobic Sludge Blanket)
reactor through submerged polymeric hollow-fiber ultrafiltration membranes. The
experimental tests provided data regarding total resistance of the membrane versus
permeate flux in five different conditions of total suspended solids concentration and
transmembrane pressure. From the economic and energetic point of view, the
results show that the lowest suction pressure (140 mbar) can reach permeate
volumes very close to the highest pressure tested with lower energy demand, in the
same time. The results evidenced the importance of this type of research and the
need for expansion, since the definition of adequate parameters and models would
help to develop and increase the application of ADMBR systems and its well-known
advantages.

Keywords
AnMBR, membrane, wastewater, fouling, total resistance, permeate flux

INTRODUCTION

The need of solutions regarding not only wastewater treatment, but also renewable
resources, especially energy, has been bringing up emergent applications to anaerobic
membrane bioreactors (AnNMBR). Processes based on this kind of reactors have been
exploring the biomass separation using membranes as a factor for efficiency increase.
Membranes represent an effective solution, despite the lack of project parameters and
detailed operational conditions.

The behavior prediction in biological systems is especially complex, but efforts in
the sense of establishing models are required, once membrane fouling in AnMBRs is
more intense than in aerobic MBRs as AnMBRs experience lower sludge filterability
[1]. Experimental bench studies, although they demand time and investment, are
indispensable for the particularities of each biomass involved and its interactions with
different system configuration. However, establishing a general model to describe
membrane fouling in such a process is made difficult by the inherent heterogeneity of
the system, the nature and extent of fouling in MBRs is strongly influenced by three
factors: biomass characteristics, operating conditions and membrane characteristics

[2].

The main objective of this study is to obtain and analyze experimental data on
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permeate flux and the correspondent total resistance in the post-filtration of the effluent
of a UASB (Up flow Anaerobic Sludge Blanket) reactor through submerged polymeric
hollow-fiber ultrafiltration membranes. The results aim to contribute to the progress of
research and applications of membrane technology associated do anaerobic reactors
which can be related do the generation of commercially valuable by-products,
reconciling in a sustainable way the economic and environmental aspects and allowing
the adoption of process parameters for similar processes.

MATERIALS AND METHODS
Configuration

A hollow-fiber ultrafiltration membrane module GE Power was used in the experiment.
The pore size is 0.04 um and each fiber is 110 mm length, resulting in a permeation
area of 0.047 m2.

The feeding solution consists in real effluent and sludge of a UASB reactor treating
wastewater in a food industry. Five different concentrations of Total Suspended Solids
(TSS, mg-L?1) were tested to simulate variations in the operation conditions of the
upstream reactor. The lowest value of TSS, 806.67 mg TSS-L, refers to UASB
effluent at the exit of the reactor. The other four concentrations were obtained by
adding anaerobic sludge from the sludge blanket of the reactor to the effluent and
correspond to 5,000 mg TSS-L%, 10,000 mg TSS-L?, 20,000 mg TSS-L' and
40,000 mg TSS-L*.

Each concentration was submitted to three independent filtration processes 4 hours’
length, with 140, 260 and 380 mbar suction pressure. In the interval of each cycle, the
membrane module was subjected to chemical cleaning and backwashing, and it was
later characterized as to the intrinsic membrane resistance (Rwm, m™) before the
following cycle.

The experiment was run in a lab-scale unit, using a peristaltic metering pump which
was automatically controlled by the pressure established for the system, since the test
was conducted in constant pressure. A pressure sensor was used, as wells as a flow
sensor for the permeate, that was returned to the membrane tank. A magnetic stirrer
was used in the membrane tank to keep the total suspended solids concentration
constant throughout the height of the tank. In this configuration, the filtration is dead-
end.

Data achieved and resistance-in-series model

The permeate flux (Jr, m*m-2-s!) and the total resistance (Rt, m™') were obtained
according to the resistance-in-series model (Eq.(1)) which describes the flux trough
each in-series medium using Darcy’s law: the permeate (V, m?) is driven through each
medium by a difference in transmembrane hydraulic pressure (TMP, mbar) and the
total filtration resistance (Rt, m?) is assumed to be the sum of the different assumed
partial resistances [3].

_1dV _ TMP
b =aa T UR

@)

where A is the permeation area (m?), dt the permeation time (s) and p is dynamic
viscosity of fluid (Pa-s). The resistance-in-series model is the most frequently used to
membrane bioreactors, among several other models [4]. It describes the flow behavior
in relation to pressure more comprehensively [5]. According to this model, the bigger
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the TMP, the faster TSS are going to be retained on membrane surface, forming the
cake layer. From some moment, Jr becomes independent from TMP, remaining
constant [6].

As for the permeate viscosity, having in mind its interference in Jer and its
dependence on temperature, it was necessary to normalize the operation temperature
to 20°C to adjust the permeate flux (J20, m*>m=2-s?t) (Eq. (2)).

_ Hp 1dV

J20 = oA dt (8

where pr refers to viscosity on the operation temperature and 2o is the viscosity on
20°C. For calculation purposes, water dynamic viscosity has been used once it was
verified to be very close to the permeate using a viscometer Brookfield, model LVDV-
I+ and ULA-EY UL adapter.

The system was set to achieve flux and TMP data every 30 seconds, for 4 hours
each test. The primary data was then turned into Jp using the presented equations.

Intrinsic membrane resistance (Rv, m') was also measured before each cycle of
tests. It was determined by performing the filtration using pure (distilled) water as
feeding solution, decreasing the TMP after the compaction of the membrane, and
registering the flow rate.

RESULTS AND DISCUSSIONS

The results are organized into two data sets: isoconcentration and isopressure. The
total resistance (Rt) data include intrinsic membrane resistance (Rwm), whose initial
value was 1.43:10*?> m*. Rm was determined before each test; however, the data set
didn’t point to any conclusive pattern regarding irreversible fouling. The range of values
for Rm was 1.06-102 m*to 1.67-10*? m™.

Isoconcentration

Permeate flux (Jp) drop behavior in relation to the increase in total resistance (RT) is
shown in Figure 2 for the concentration of 5,000 mg TSS-L. As predicted, a strong
influence of transmembrane pressure (TMP) on total resistance (Rrt) in the obtained
data sets is evident: the higher TMP, the faster RT increases. However, the permeate
flux (Jp) does not follow the same Rt pattern. The isoconcentration curves show that
the permeate flux has similar behavior at all pressures, although the increase in TMP
suggests a proportional increase in Jp, which is not observed. Similar behavior is
observed for the other conditions tested.
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Figure 2. J at 20°C and Rt behavior for operational conditions 5,000 mg TSS-L** and TMP
140, 260 and 380 mbar

Flow regularization was very similar for all conditions tested. For the tests
performed, it can be said that, in general, the period that comprises the first 40 min of
operation is the one that presents the greatest variation in Jp. After this point, all
combinations of TSS concentration and pressure have similar permeate flux values
between 1.5 and 2.0-106 evaluated in m3m--s'1, showing a weak relation between the
concentration of total suspended solids with the permeate flux.

Isopressure

The behavior of the flow drop in relation to the increase of the total resistance is
presented in Figure 3 for the pressure of 380 mbar, which was evidenced quite like the
pressures of 140 and 380 mbar also tested.

Comparing the isoconcentration and isopressure curves for total resistance, it is
observed that, for the same pressure, regardless of the concentration of solids in the
feed solution, this parameter is very similar. Rt in this case proves to be more
dependent on TMP than Jp.

An aspect not observed in the isoconcentration curves and evidenced in Figure 3 is
the Rt behavior of the lower concentrations, specifically the range of values from
806.67 to 10,000 mg-L*. In these conditions, the development of total resistance was
accentuated over time more clearly than the immediately higher concentration,
equivalent to 20,000 mg-L. The possible justification associated with this behavior lies
in the even subtle differences in the particle size distribution of these solutions. The
small particle size associated with the concentration 806.67 mg-L, which is the pure
effluent, is highlighted. The median diameter of the particles present is 7.24 um,
equivalent to the size of common microorganisms present in anaerobic effluents,
especially bacteria. The probable blocking mechanism associated with the
concentration of 806.67 mg-L-1 should therefore refer to this characteristic.
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TMP = 380 mbar
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Figure 3. J at 20°C and Rt behavior for operational conditions 380 mbar and 806.67, 5,000,
10,000, 20,000 and 40,000 mg TSS-L™.

CONCLUSIONS

In this study, experimental data of anaerobic effluent post-treatment in submerged
membranes are presented for 15 different combination of TMP and TSS concentration.
From the economic and energetic point of view, the results show that the lowest suction
pressure (140 mbar) can reach volumes of permeate very close to the highest pressure
tested with lower energy demand, in the same period. The results suggest permeate
flux is not controlled by the TMP and neither by TSS concentration, but by the total
resistance associated to the membrane. The importance of this type of research is
undeniable, since data availability would help to develop and increase the application
of AnMBR systems and its well-known advantages.
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11-426 - AVALIACAO DO COMPORTAMENTO HIDRODINAMICO ASSOCIADO A
BIORREATORES ANAEROBIOS

Leticia Molin, Juliano Rodrigues Gimenez, Lademir Luiz Beal, Ana Paula Rodrigues Torres

RESUMO

Biorreatores anaerobios associados a membranas (AnMBR, do inglés, anaerobic membrane
bioreactors) vem sendo considerados como alternativas atraentes e vantajosas em relacdo aos
sistemas convencionais de tratamento anaer6bio e mesmo de membranas associadas a biorreatores
aerébios (MBR). Além de reconhecidas vantagens operacionais, sua popularizacao nos ultimos anos
se deve a producao de biogés, que torna os sistemas uma fonte de energia renovavel, além de uma
ferramenta de tratamento de residuos. Apesar de a tecnologia ser madura e bem desenvolvida,
processos de digestdo anaerdbia associados a membranas esbharram em desafios inerentes a todos
0S processos com membranas, ou seja, os fendmenos relacionados a restricdo de fluxo. Para que o
reator anaerdébio tenha autonomia operacional para a otimizacdo da producdo de biogéas, é
indispenséavel que as membranas n&o constituam um fator limitante ao processo. Neste cenario, este
trabalho foi desenvolvido com o propésito de obter e analisar dados experimentais de fluxo de
permeado e a correspondente resisténcia total e aspectos operacionais relacionados para o efluente
de um reator UASB (do inglés, Upflow Anaerobic Sludge Blanket) em membranas poliméricas de
fibras ocas de ultrafiltracéo, a fim de determinar quao limitantes é esta tecnologia quando associada
a reatores anaerébios. Os resultados, além apresentarem dados experimentais que subsidiam a
aplicagdo da tecnologia de membranas em processos anerébios, evidenciam que que a tecnologia
de membranas ndo é uma alternativa limitadora em relagdo a incrementos no arraste de solidos do
reator decorrentes de ajustes no tempo de detencao hidraulico e tempo de retencao celular, visando
otimizar a degradagdo da matéria organica e a producdo de biogas ou ainda, aumentar o volume
tratado em um reator ja estabelecido.

PALAVRAS-CHAVE: AnMBR, fouling, resisténcias em série, fluxo de permeado,
comportamento hidrodinamico.

INTRODUCAO

A demanda crescente de solugfes ndo somente para o tratamento de efluentes, como também para
disponibilizacdo de recursos renovaveis para a sociedade, especialmente energia, vem estimulando
o desenvolvimento de aplicagbes para biorreatores anaerébios associados a membranas (AnMBR,
do inglés, anaerobic membrane bioreactors). Processos baseados nesta configuragéo tém explorado
a separacao de biomassa empregando membranas como um fator para o incremento de eficiéncia.
As membranas, por sua vez, representam uma solugdo efetiva, com vantagens do ponto de vista
econdmico e energético quando comparadas a processos convencionais de separacdo, apesar da
escassez de pardmetros de projeto e de condicBes de operacdo detalhadas justamente para
aplicacdes emergentes e promissoras. Neste contexto, cita-se a producéo de biogas.

Mao et al. (2015) afirmam que a teoria e a tecnologia da producdo de biogas é madura e bem
desenvolvida, sendo que o que deve ser estudado sdo alternativas de otimizacdo. Para tal, é
fundamental a compreenséo das particularidades do sistema operando em conjunto e de cada uma
das suas partes.

O comportamento e a operacdo de biorreatores anaerébios, citando-se os do tipo UASB como
principais, especialmente no contexto da producado de biogas (CHEN et al., 2016; MAO et al., 2015)
séo diferentes quando isolados e quando associados a membranas. Nesta Ultima configuracdo, o
incremento da eficiéncia é relacionado a desvinculacdo e controle do tempo de detenc¢do hidraulico
(TDH) e tempo de retencédo celular (TRC), além do confinamento total da biomassa no sistema
garantido pelas membranas. Trabalhos nesse escopo (OZGUN et al., 2015; HUANG, ONG e NG,
2011; PELAEZ, SAGASTUME e NOYOLA, 2011; AN et al, 2009; GOUVEIA et al., 2015) demonstram
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gue, diminuindo-se o TRC em relagédo ao TDH tem-se melhoras em termos de degradacado de matéria
organica e producgéo de biogas. No entanto, a diminui¢cdo do tamanho médio de particula no reator e
o arraste de sélidos devido ao aumento da velocidade ascensional e, consequentemente da tensao
de cisalhamento, é um efeito colateral na busca pela maior eficiéncia do biorreator. Neste contexto,
as membranas tém papel fundamental, garantindo também a qualidade do efluente final.

De forma geral, a predigcdo do comportamento de reatores biolégicos para tratamento de efluentes é
complexa. O projeto de sistemas de AnMBR baseia-se ndo somente em fatores biolégicos, mas
também hidrodindmicos. Em relacdo a estes, a queda do fluxo de permeado decorrente dos
fendbmenos de fouling é um fator limitante a empregabilidade de membranas em processos de
tratamento dos pontos de vista operacional e econémico. No caso de reatores anaerobios associados
a membranas, Skouteris et al. (2012), a partir de uma revisédo abrangente da aplicacédo de biorreatores
anaerébios associados a membranas submersas no periodo de 2006 a 2012, concluem que os
aspectos referentes ao fouling, especificamente a formacg&o da torta, consistem nos parametros-
chave para a aplicabilidade destes sistemas. Adicionalmente, os autores destacam a importancia de
levantar dados a respeito do consumo energético nestes sistemas. Estes aspectos também foram
enfatizados no trabalho de Lin et al. (2013) e, mais recentemente, de Meng et al. (2017) e Krzeminski
et al. (2017).

O estabelecimento de um modelo geral para descrever o fouling em membranas é dificultado pela
heterogeneidade inerente aos sistemas, entretanto a natureza e a extensdo do fouling em MBR é
fortemente influenciada pelas caracteristicas da biomassa, pelas condi¢cdes operacionais e pelas
caracteristicas da membrana (Chang et al., 2002). Apesar de demandarem tempo e serem por vezes
considerados dispendiosos, os trabalhos experimentais em escala de bancada sdo imprescindiveis,
tanto devido as particularidades de cada tipo de biomassa, bem como das intera¢des desta com as
diferentes alternativas de configuracdes de membranas.

O objetivo principal deste trabalho, neste cenario, é obter e analisar dados experimentais de fluxo de
permeado e a correspondente resisténcia total para efluente de um reator UASB (do inglés, Upflow
Anaerobic Sludge Blanket) em membranas poliméricas de fibras ocas de ultrafiltragao.
Adicionalmente, pretende-se compreender o comportamento das membranas no que se refere aos
aspectos operacionais pressao transmembrana e concentragdo de sélidos suspensos totais a fim de
determinar quéo limitantes é esta tecnologia quando associada a reatores anaerébios.

Os resultados pretendem subsidiar o avanco de pesquisas e aplicacbes das tecnologias de
membranas em processos anaerdbios, oportunizando a adocdo de pardmetros de projetos mais
otimizados para processos similares. Estas tecnologias poderdo estar associadas a geracdo de
subprodutos de valor comercial, conciliando de forma sustentavel os aspectos econdmicos e
ambientais.

MATERIAIS E METODOS

As membranas empregadas no experimento tratam-se um médulo comercial do tipo fibra oca
reforcada ZeeWeed® de ultrafiltragdo com tamanho de poro nominal de 0,04 um, desenvolvidas pela
ZENON Inc. e atualmente produzidas e comercializadas pela GE Power. S&o constituidas por fluoreto
de polivinilideno (PVDF), e o0 mddulo com fibras de 110 mm de comprimento resulta em area de
permeacédo de 0,047 mz2.

Os ensaios foram desenvolvidos em uma unidade experimental estruturada para um sistema MBR
completo, localizada no Laboratério de Tecnologias Ambientais (LATAM) na Universidade de Caxias
do Sul. A unidade é constituida por componentes de diversos fabricantes e gerenciada por um
sistema eletrénico informatizado e por um programa computacional supervisoério

Para este experimento, utilizou-se uma bomba peristéltica dosadora, controlada a partir do sistema
supervisorio na modalidade “malha fechada”, ou seja, era controlada automaticamente pela pressao
estabelecida para o sistema, ja que o ensaio foi conduzido a pressédo constante. Para tal, foi
empregado um sensor de presséo, além de um sensor de vazao de permeado. As tomadas de dados
de vazéo de permeado e pressdo transmembrana foram feitas a cada 30s pelo sistema eletrénico
informatizado. O permeado, depois de passar pelo sensor de vazdo, retorna ao tanque de
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membranas, em circuito fechado. O tanque de membranas fez uso de um agitador magnético com o
propdsito de manter a concentragdo de soélidos constante ao longo da altura do tanque. (Figura 1).
Para esta configuracgéo, o tipo de filtragdo é frontal ou dead-end.

Sensor de
MeSSHo

7 oy
Nt

Bomba
Retorno do permeado peristaltica

Senso
de fiuxe

Tanque de
membranas

)

Agitador Magnético

Figura 133: Esquema do aparato experimental.

A solugéo de alimentag@o empregada no ensaio experimental consiste em efluente real de um reator
UASB tratando aguas residuais de uma industria alimenticia, concentrado com lodo anaerébio do
mesmo reator. Foram estabelecidas cinco concentra¢des de solidos suspensos totais (SST) distintas,
resultando em cinco solugdes de alimentacdo ao mddulo de filtragao diferentes, sendo que o efluente
a saida do reator tem concentragdo de soélidos suspensos totais (SST) equivalente a 806,67 mg-L-L.
As outras quatro concentragdes, obtidas através da adi¢cdo de lodo anaerébio com concentracao de
sélidos suspensos totais superior a 80.000 mg-L1, tem concentracdes equivalentes a 5.000 mg
SST-L?, 10.000 mg SST-L?, 20.000 mg SST-L* e 40.000 mg SST-L1.

Cada concentracéo foi submetida a trés carreiras de filtragdo com duragéo de 6 h cada, com pressdes
de succ¢édo de 140, 260 e 380 mbar. A cada intervalo de ciclo, o médulo de membranas foi submetido
a limpeza quimica e retrolavagem, sendo caracterizada quanto a resisténcia intrinseca da membrana
antes de cada novo ensaio.

A primeira fase de cada ensaio consistiu na submissdo do médulo de membranas a operacao sob
condicdes de pressdo de succdo e concentracdo de SST da solugdo de alimentacdo pré-
determinadas. Para tal, a solucdo foi preparada antes do ensaio, procedendo a concentracdo do
efluente com lodo a fim de atingir o valor de SST alvo. Com o tanque de membranas preenchido com
a solucéo de alimentacé@o e as conexdes devidamente realizadas, inicia-se a operac¢édo do sistema
em malha fechada durante 4 h continuas de filtracdo. Ao final das 4 h de ensaio, a bomba peristéltica
foi desligada e o médulo de membranas foi mantido conectado a tubulag&o de succao. A solugéo de
alimentacdo foi substituida, entdo, por 4gua destilada. A membrana foi submetida a filtracdo em
pressdo constante durante 2 h, com procedimento idéntico ao descrito na etapa anterior, com o
objetivo de determinar a resisténcia relacionada ao fouling.

O fluxo de permeado (Jr) foi calculado pela vazéo de permeado por unidade de rea da membrana,
conforme equacéo:

Jr=(1-A?)(dV - dt?) Equacéo (1)

sendo Jp o fluxo de permeado (m®*m-2-s1), A é a area de permeacdo da membrana (m?) e dV/dt o
volume de permeado (m3) coletado em fun¢éo do tempo de permeacao (s).

Alguns modelos para representar o transporte através da membrana sdo o modelo da transferéncia
de massa (teoria do flme) e 0 modelo da pressdo osmética. AWWA (1996) sugere a aplicagdo do
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modelo das resisténcias em série como o mais frequentemente utilizado para biorreatores associados
a membranas. Este modelo iguala o fluxo a pressdo transmembrana dividida pela viscosidade do
fluido multiplicado pela resisténcia total, que, por sua vez, pode ser a soma de cada uma das parcelas
gue a compde, conforme a equacgéo:

Jp=PTM - (u - R7)? Equacao (2)

sendo PTM a pressao transmembrana (Pa), u a viscosidade do fluido (Pa's), e Rt a resisténcia total
(m™).

Segundo Cheryan (1998), este modelo descreve o comportamento do fluxo em relacdo a pressédo de
forma mais abrangente. Com respaldo deste modelo, Sombatsompop (2006) afirma que quanto maior
for a pressédo transmembrana (PTM) e o fluxo (Jr), mais rapido os soélidos serdo retidos na superficie
da membrana formando a torta. A partir de entéo o fluxo é independente da pressdo transmembrana,
e permanece constante

As resisténcias ao fluxo avaliadas neste experimento consistem na resisténcia intrinseca da
membrana (Rwm), na resisténcia relacionada ao fouling e na resisténcia total (Rt), que inclui a anterior,
ambas avaliadas na unidade m. Determinou-se a Rwm realizando tomadas de fluxo a diferentes
pressdes com agua destilada, depois de compactar a membrana. A Rt foi obtida através do ensaio
com efluente a presséo constante, sendo que esta varia ao logo do tempo. Para ambas, emprega-se
a equacao deduzida diretamente da equagéo do fluxo de permeado:

Rr=PTM - (u - Jp)? Equacéo (3)

Quanto a viscosidade do permeado, tendo-se em mente sua interferéncia no fluxo de permeado e
sua relagdo com a temperatura, normalizou-se a temperatura de operagédo para 20°C conforme a
Equacdo 4. Foram realizadas tomadas manuais de temperatura da solugcédo de alimentagéo a cada
15 min. Para fins de calculo, empregou-se a viscosidade dindmica da 4gua, uma vez que se verificou
através de determinacdo em viscosimetro do tipo rotativo da marca Brookfield, modelo LVDV-1+ com
adaptador ULA-EY UL que a viscosidade da agua é muito préxima a do permeado.

Joo=(ur * p20t) - (1 - A1) (dV - dt?) Equacéo (4)

sendo Jxo o fluxo de permeado normalizado a 20°C (m®*m?st), ur a viscosidade dindmica do
permeado na temperatura de operagao (N-s'm-2) e L2o a viscosidade dinamica do permeado a 20°C
(N-s'm2).

O sistema supervisério da Unidade Experimental foi configurado para registrar dados de vazéo
(volume em func¢do do tempo) a cada 30 s de ensaio. A cada 30 min de ensaio 0 programa produziu
um arquivo no formato .txt, os quais foram convertidos no formato .xls para anélise com o programa
Microsoft Excel 2016 e obtencao dos dados secundarios.

RESULTADOS E DISCUSSAO
ANALISE GRANULOMETRICA DAS SOLUCOES DE FILTRACAO

As caracteristicas fisicas referentes a granulometria de cada concentracdo testada sdo apresentadas
na Figura 2 e consistem na média de analises em triplicata para cada concentracdo. Os resultados
evidenciam um incremento nos didmetros com o aumento da concentragdo de sélidos totais,
constituindo uma diferenca significativa quanto a constituicdo granulométrica de cada solucdo com
impacto potencial no comportamento hidrodindmico durante a filtrac&o.
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Caracteristicas Dimensionais das Particulas
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Figura 2: Resultado gréafico da caracterizagéo fisica das solu¢des quando a granulometria: diametro
efetivo, didmetro mediano e didmetro médio.

FLUXO DE PERMEADO E RESISTENCIA TOTAL

Os resultados apresentados a seguir estdo organizados em conjuntos de dados de isoconcentragédo
e isopressdo. Os valores referentes a resisténcia total (Rt) incluem a parcela correspondente a
resisténcia intrinseca da membrana (Rm), com valor inicial equivalente a 1,43-10*2 m1. A Rw foi
determinada antes de cada novo ensaio. No entanto, o tempo de ensaio executado néo evidenciou
padrdo conclusivo quanto ao desenvolvimento de fouling do tipo irreversivel. Atribui-se a variacao
observada ao procedimento de lavagem mecénica e quimica da membrana apés cada ensaio, ja que
ndo se observou relacdo com a concentracdo de solidos ou pressdo transmembrana do ensaio
associado a Ru medida. A faixa de valores de Rm observados é de 1,06-102 mta 1,67-10'2 m,

CURVAS DE ISOCONCENTRACAO

Nas figuras seguintes esta representado de forma grafica o comportamento dos parametros fluxo de
permeado normalizado a 20°C (Jz2o0) e resisténcia total (Rt) agrupados por concentragédo, para cada
pressao transmembrana (140, 260 e 380 mbar).

E evidente uma forte influéncia da pressdo transmembrana (PTM) sobre a resisténcia total (Rt) nos
conjuntos de dados obtidos: quanto maior PTM, mais rapido o aumento de Rt. No entanto, o fluxo de
permeado (J20) ndo segue o mesmo padrédo de Rr. As curvas de isoconcentracdo evidenciam que o
fluxo de permeado tem comportamento similar em todas as pressdes, apesar do incremento de PTM
sugerir um aumento proporcional em Jzo0, 0 que ndo se observa. Comportamento similar decorre para
cada concentracao.

Para todos os ensaios realizados, pode-se dizer que, de forma geral, o periodo que compreende 0s
primeiros 40 min de operacao € 0 que apresenta maior variacdo de J entre as concentracfes e
pressdes avaliadas, sendo que, a partir deste, observa-se regularizacdo do fluxo bastante similar
para todas as condicdes ensaiadas. Quanto a a resisténcia, observa-se uma tendéncia a
estabilizacdo em grau levemente menor a do fluxo, mas também relevante. Neste estado, todas as
combinacgBes de concentracéo e pressdo tem valores de fluxo de permeado, semelhantes, entre 1,5
e 2,0 - 105 avaliado em m®*m-2-s-1, evidenciando fraca relacdo entre a concentracdo de sélidos

suspensos totais com o fluxo de permeado.
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Figura 34: Comportamento de RT e J a 20°C para as condi¢des de concentragdo 806,67 mg-L1 e
pressdes 140, 260 e 380 mbar.
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Figura 35: Comportamento de RT e J a 20°C para as condi¢des de concentragdo 5.000 mg-L1e
pressdes 140, 260 e 380 mbar.




121
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Figura 36: Comportamento de RT e J a 20°C para as condi¢des de concentragdo 10.000 mg-Lt e
pressdes 140, 260 e 380 mbar.
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Figura 37: Comportamento de RT e J a 20°C para as condi¢des de concentracdo 20.000 mg-L' e
pressdes 140, 260 e 380 mbar.
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Figura 3: Comportamento de RT e J a 20°C para as condi¢des de concentracao 40.000 mg-L1 e
pressdes 140, 260 e 380 mbar.

CURVAS DE ISOPRESSAO

O comportamento da queda de fluxo em relagdo ao aumento da resisténcia total € apresentado nas
figuras subsequentes. Cada grafico representa o comportamento das cinco concentracdes de SST
testadas, para cada presséo: 140, 260 e 380 mbar.

Comparando-se as curvas de isoconcentracdo e de isopressdo quanto a resisténcia total, observa-
se que, para uma mesma pressao, independentemente da concentracao de soélidos na solucao de
alimentagéo, o comportamento ao longo do tempo é muito similar. A resisténcia total, neste caso, se
comprova mais dependente da pressao transmembrana do que o fluxo de permeado.

Um aspecto nédo observado nas curvas de isoconcentragéo e evidenciado nas Figuras 8,9 e 10 é o
comportamento em relacdo & Rt das concentra¢des mais baixas, especificamente a faixa de valores
de 806,67 a 10.000 mg-L1. Para estes valores, o desenvolvimento da resisténcia total acentuou-se
ao longo do tempo de forma mais evidente do que a concentracdo imediatamente superior,
equivalente a 20.000 mg-Lt. A justificativa associada a este comportamento encontra-se nas
diferencas, mesmo sutis, da distribuicdo granulométrica destas solu¢des. Destacam-se o pequeno
tamanho de particula da solugédo de concentragdo 806,67 mg-L-1, que é o efluente puro. O diametro
mediano das particulas presentes é de 7,24 um, equivalente ao tamanho de microrganismos comuns
presentes em efluentes anaerébios, especialmente bactérias. O provavel mecanismo de bloqueio
associado a concentracdo de 806,67 mg-L, portanto, deve referir-se a esta caracteristica. E
importante observar, entdo, que a distribuicdo granulométrica da solucdo é mais relevante do que a
concentracao de solidos totais no que se refere ao desenvolvimento da resisténcia total.
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PTM = 140 mbar
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Figura 438: Comportamento de Rt e J a 20°C para as condi¢fes de pressdo de 140 mbar e
concentra¢des de 806,67, 5.000, 10.000, 20.000 e 40.000 mg SST -L1.
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Figura 5: Comportamento de Rt e J a 20°C para as condi¢des de presséo de 260 mbar e
concentragdes de 806,67, 5.000, 10.000, 20.000 e 40.000 mg SST -L*.
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PTM = 380 mbar
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Figura 6: Comportamento de Rtre J a 20°C péré as condicdes de pressao de 380 mbar e
concentragdes de 806,67, 5.000, 10.000, 20.000 e 40.000 mg SST ‘L.

RESISTENCIA DECORRENTE DO FOULING E AS RESISTENCIAS EM SERIE

Na segunda etapa do ensaio de filtracdo, realizada com &gua destilada durante 2 h sem que a
membrana sofresse qualquer tipo de limpeza, buscou-se obter dados para melhor compreenséo da
resisténcia decorrente dos fenbmenos de fouling. Efetuou-se o tratamento do conjunto de dados de
resisténcia ao longo do tempo, desconsiderando os outliners, ou seja, pontos maiores do que a média
acrescida de trés vezes o desvio padrdo da amostra e pontos menores do que a média diminuida de
rés vezes o desvio padrao.

Este conjunto de dados foi comparado com a resisténcia intrinseca da membrana e com o ultimo
valor de resisténcia total registrado na primeira etapa do ensaio de filtragcao. J& que para o tempo de
filtracdo realizado, os valores finais de resisténcia total apresentavam aumento percentual muito
baixo, considera-se que o Ultimo valor de Rt € o mais proximo do valor final que a membrana ir4
atingir. Este comparativo esta representado graficamente na Erro! Fonte de referéncia néo
encontrada.. O conjunto de dados de resisténcia devido ao fouling representa o valor médio de cada
conjunto de dados (ponto central) e também o desvio padréo de cada ensaio.

Durante o experimento, observou-se que a torta estabelecida, diferentemente daquela observada em
processos aerébios similares, ndo estava completamente aderida na superficie da membrana. Devido
a essa caracteristica, na transi¢éo da etapa 1 e 2 observou-se perda de material na forma de placas,
em menor ou maior grau, em alguns dos ensaios. Na Erro! Fonte de referéncia ndo encontrada.,
as setas indicam dois pontos de dados cuja analise é inviavel, devido a esse tipo de interferéncia
durante o procedimento experimental.

De acordo com o modelo das resisténcias em série, a resisténcia total pode ser desmembrada em
varios componentes. Os mais comumente citados sao resisténcia intrinseca da membrana (Rw), a
resisténcia devido ao fouling (Rr) e a resisténcia pela polarizacdo da concentracéo (Rcr), compondo
a resisténcia total (Rr). Sendo assim, a diferenca entre a Rt e a Rr evidenciada na Erro! Fonte de
referéncia ndo encontrada. representa a resisténcia da polarizagdo da concentracdo, que se
manifesta enquanto ha pressao estabelecida no sistema. Neste caso, considerando o desvio padrao
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da Rr, pode-se dizer que, para as condi¢8es testadas, a resisténcia devido ao fouling é mais relevante
do que a resisténcia relacionada a polarizagao da concentracao.

RESISTENCIAS TOTAL, INTRINSECA E DEVIDO AO FOULING
Resisténcia intrinseca da membrana (Rm) < Resisténcia devido ao fouling (Rf) (valor médio) @ Resisténcia total (Rt) (valor final)
8,E+13
7E+13
6,E+13
5E+13 ;
TE 4E+13 3
-~ *
3E+13 :
2,E+13 ,’ € : PS
: s ¥ & /
1E+13 _ ‘ i * ) ¢
& v
0,E+00
PTM (mbar) 140 260 380 140 260 380 140 260 380 140 260 380 140 260 380
SST(mg- L) 806,67 5.000,00 10.000,00 20.000,00 40.000,00

Figura 7: Dados experimentais referentes as resisténcias total, devido ao fouling e intrinseca da
membrana para cada conjunto concentracdo de SST e pressdo transmembrana testados.

Outro aspecto importante evidenciado pelos dados da Erro! Fonte de referéncia ndo encontrada.
€, novamente, a relacdo entre a distribuicdo granulométrica das solugBes e as resisténcias
desenvolvidas durante o ensaio. O efluente puro, com concentragdo de 806,67 mg SST-L1, com
didmetro médio de particula menor, foi a solugdo na qual a Rcp foi mais expressiva, sugerindo o
estabelecimento da camada limite de forma consistente e proporcional a pressao transmembrana
aplicada.

Com didmetro mediano de particula bastante semelhantes entre si, as solu¢des correspondentes as
concentracdes de 5.000, 10.000 e 20.000 mg SST-L* desenvolveram resisténcia relacionada ao
fouling bastante similares. Por outro lado, o aumento da concentracéo é o resultado da introducéo de
lodo anaerdbio granular na solucéo, o que prejudicou a homogeneidade da curva granulométrica para
as solu¢des com concentracdo maior do que 806,67 mg SST-L2. Isso é evidenciado pela diferenga
entre o diametro médio e o diametro mediano de cada solucéo.

A presenca de material granular teve um comportamento bastante particular no que se refere ao
desenvolvimento da camada limite e dos fendmenos envolvidos, especialmente a polarizacdo da
concentracdo. Na regido externa das fibras do médulo de membranas, exposta a turbuléncia
relacionada a agitacdo constante, os granulos atuaram como agentes de limpeza mecénica. O
trabalho de Aslam et al. (2017) aborda o0 uso desse tipo de agentes, que sdo constituidos por
materiais granulares, tais como carvao ativado granular ou em pé, e sédo adicionados a solucao de
alimentacéo a ser filtrada. Como principal beneficio, os autores identificam a possibilidade de o
agente mecanico ser capaz de efetivamente atingir a superficie da membrana, diferentemente da
turbuléncia hidrodindmica ou bolhas de ar, que sdo limitadas pela camada limite laminar. O que se
observa nas concentrag6es intermediarias € justamente a resisténcia de polarizacédo da concentragao
praticamente inexistente, e a manutencdo da resisténcia total para trés concentracfes bastante
distintas: 5.000, 10.000 e 20.000 mg SST-L.
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A Ultima solucédo testada, com concentracdo de SST equivalente a 40.000 mg SST-L1, apresentou
predominancia de particulas de maior diametro com origem do lodo granular evidenciada pela relagao
entre o diametro médio e mediano, neste caso bastante proximos. Neste caso, devido a concentragao
alta, a agitacdo foi menos eficiente e, assim, os grénulos atuaram em menor grau na limpeza
mecéanica da membrana. O que se observou foi 0 aumento significativo da resisténcia total em relacéo
aos demais ensaios, acentuado na maior pressdo. Esse aumento foi observado ja na presséo de
380 mbar da concentracdo imediatamente inferior, equivalente a 20.000 mg SST-L.

CONCLUSOES

Um dos fenbmenos comuns nos processos com membranas € o declinio do fluxo de permeado com
o tempo, devido ao aumento das parcelas que compdem a resisténcia total da membrana. Para
efluentes e processos de tratamento anaerobios, no entanto, esta relacéo ainda é pouco conhecida.

Avaliando os resultados em termos de fluxo de permeado para cada concentracdo de solidos
suspensos totais nas trés pressdes ensaiadas, pode-se observar que a curva do fluxo € praticamente
idéntica. Ainda, os valores obtidos para o parametro fluxo de permeado também ndo apresentaram
variacdes significativas entre as condi¢cdes ensaiadas. Isso significa que, para o caso do efluente
anaerobio testado, o fluxo de permeado néo é controlado pela pressao estabelecida no sistema de
filtracdo ou mesmo pela concentracdo de soélidos suspensos na solucdo de filtracdo, e sim pelas
resisténcias associadas & membrana.

Quanto as resisténcias, no escopo da metodologia aplicada, as caracteristicas fisicas das solucdes
testadas relacionadas a granulometria sugerem maior interferéncia do que a concentragdo de sélidos
suspensos totais. A distribuicdo granulométrica das amostras utilizadas, portanto, se associa a um
padrao de comportamento de fluxo cuja correlac@o deverd ser verificada de forma mais aprofundada.

Para esta condicdo de efluente, do ponto de vista econbmico e energético, os resultados obtidos
permitem concluir que a presséo de succao de 140 mbar é capaz de atingir volumes de permeado
muito préximos ao da maior pressao testada com menor demanda energética, sendo, portanto, a
mais adequada para quaisquer uma das concentracdes testadas.

Mais importante do que particularidades relacionadas a operagéo das membranas, este estudo serve
de apoio a projetos de associacdo de biorreatores anaerobios a membranas submersas. As altas
concentracdes testadas evidenciam que a tecnologia de membranas ndo € uma alternativa limitadora
em relacdo a incrementos no arraste de sélidos do reator decorrentes de ajustes no tempo de
detencao hidraulico e tempo de retencao celular, visando otimizar a degradac&do da matéria organica
e a producéo de biogas ou ainda, aumentar o volume tratado em um reator j4 estabelecido.

Ainda que se faga necessario a ampliacdo destas pesquisas para outras situacfes de escala, de
pressfes e de concentracdes de solidos, a partir destes resultados ja é possivel inferir que ha a
necessidade de reverem-se parametros de projeto relacionados ao dimensionamento de plantas de
tratamento que contemplem este tipo de tecnologia e processos em escala real. O foco em manter
pressfes constantes e baixas configura-se como um diretriz de projeto a ser considerada, como forma
de otimizar o processo de tratamento, associado a um menor consumo de energia.
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