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RESUMO

As atividades que geram o desenvolvimento econdmico e social tém aumentado
substancialmente a demanda por agua potavel, consequentemente elevando o volume das
aguas residuédrias, o que impbe a necessidade de se conhecer, desenvolver e adaptar
tecnologias de tratamento de esgotos. Assim sendo, 0 presente estudo teve por objetivo
investigar o desempenho do processo de filtracdo e 0 mecanismo de fouling presente em um
biorreator anaerébio de membrana dinamica (BRANMD), em escala piloto, tratando esgoto
domestico oriundo de empreendimento habitacional vertical. A membrana dindmica (MD) foi
desenvolvida sobre um material suporte de polipropileno, com tamanho médio de poro de 90
pum e localizada em um modulo externo ao biorreator. O desempenho do processo foi
investigado utilizando-se trés diferentes fluxos de permeados iniciais (780, 1170 e 1755 L m™
h™"), os quais foram denominadas fases I, 11 e 111, respectivamente. A Fase | foi operada sem
retrolavagem (Ciclo 1) e com retrolavagem (Ciclo 2) no médulo de membrana apds a reducdo
de 10% do fluxo do permeado, enquanto as fases Il e 111 foram operadas com retrolavagens. O
tempo de detencdo hidraulica (TDH) e o tempo de retencdo celular (TRC) para a Fase | foram
18 h e 140 dias, para a Fase Il foram 8 h e 84 dias, e para a Fase Il foram 12 h e 76 dias,
respectivamente. Para minimizar os gastos com energia, o sistema BRAnNMD foi operado sob
pressao hidraulica. Os resultamos mostraram que as fases | e I1l ndo deferiram entre si, tendo
desempenhos superiores na remo¢do média de DQO total de 87+1,4% e 86,4 £ 0,8%, cor
verdadeira de 73,1 £ 7,3% e 66,3 £ 10,3% e concentracdo média de SST no efluente de 56,5 +
20,6 mg L™ e 52,2 + 17,8 mg L™, respectivamente. Enquanto a Fase I deferiu das demais,
ocorrendo desempenho inferior na remocdo dos seus respectivos parametros. Contudo,
embora haja diferenca entres as fases, de forma geral o sistema apresentou bom desempenho
em todas as fases monitoradas, alcancando remocao de DQO total de 84%, DQO sollvel de
69% e cor verdadeira de 68%, sendo capaz de remover 94% dos solidos suspensos e produzir
um efluente com baixa turbidez (17 NTU), atendendo as recomendagdes da OMS com relacao
a ovos de helmintos para irrigacdo de culturas da classe B. O mecanismo de fouling
predominante na formagdo da MD em todas as fases foi filtracdo por torta, o qual teve como
principal causa a alta concentragdo do lodo de inoculo. Este fato confirma a proeminéncia da

formacgéo da MD durante a filtracdo e a elevada separacéo sélido-liquido.

Palavras-chave: Aguas residuérias. Ovos de helmintos. Retrolavagem. Mecanismo de fouling.



ABSTRACT

The activities that generate economic and social development have substantially increased the
demand for drinking water, consequently increasing the volume of wastewater, which
imposes the need to know, develop and adapt sewage treatment technologies. Therefore, the
present study aimed to investigate the performance of the filtration process and the fouling
mechanism present in an anaerobic dynamic membrane bioreactor (AnDMBR), on a pilot
scale, treating domestic sewage from a vertical housing development. The dynamic membrane
(DM) was developed on a polypropylene support material, with an average pore size of 90 um
and located in a module external to the bioreactor. The performance of the process was
investigated using three different initial permeate flows (780, 1170 and 1755 L m-2 h-1),
which were called phases I, 1l and Ill, respectively. Phase | was operated without
backwashing (Cycle 1) and with backwashing (Cycle 2) on the membrane module after a 10%
reduction in the permeate flow, while phases Il and Il were operated with backwashing. The
hydraulic retention time (HRT) and the cell retention time (CRT) for Phase | were 18 h and
140 days, for Phase Il they were 8 h and 84 days, and for Phase Il they were 12 h and 76
days, respectively. To minimize energy costs, the AnNDMBR system was operated under
hydraulic pressure. The results showed that Phases | and Il did not differ from each other,
with higher performances in the average removal of total COD of 87 £ 1.4% and 86.4 + 0.8%,
true color of 73.1 £ 7.3% and 66.3 + 10.3%, and mean TSS concentration in the effluent of
56.5 + 20.6 mg L-1 and 52.2 + 17.8 mg L-1, respectively. While Phase Il differed from the
others, | have had an inferior performance in the average removal of total COD of 78.6
1.9%, soluble COD of 59.6 + 3.8%, true color of 47.8 + 9, 7%, and mean TSS concentration
in the effluent of 89.1 £ 10.5 mg L-1. However, although there is a difference between the
phases, in general the system performed well in all monitored phases, achieving total COD
removal of 84%, soluble COD of 69% and true color of 68%, being able to remove 94%
suspended solids and produce an effluent with low turbidity (17 NTU), complying with the
WHO recommendations regarding helminth eggs for irrigation of class B crops such as
cereals, industrial crops, forage crops, pastures and trees. The predominant fouling
mechanism in the formation of DM in all phases was cake filtration, the main cause of which
was the high concentration of the inoculum sludge. This fact confirms the prominence of the

formation of DM during filtration and the high solid-liquid separate.

Keywords: Wastewater. Helminth eggs. Backwashing. Fouling mechanism.
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1 INTRODUCAO

O desenvolvimento econémico e social de qualquer pais esta fundamentado na
disponibilidade de agua e na capacidade de conservacao e protecdo dos recursos hidricos. Ao
longo dos ultimos 50 anos, o crescimento acelerado das populagdes e a intensificacdo das
atividades econdmicas (desenvolvimento industrial e tecnoldgico) tém exercido forte
demanda pelas poucas fontes disponiveis de dgua doce do planeta, comprometendo, assim, a
qualidade destas (JACOBI e GRANDISONI, 2017; ISIK et al., 2020). Acompanhando este
ritmo, tem-se também uma elevacdo do volume de &guas residuarias geradas, sejam elas de
origem industrial ou doméstica, tornando-se um grande passivo ambiental (KUBLER et al.,
2015).

O tratamento de aguas residuarias domésticas para a remocdo de matéria organica,
solidos e patdgenos prioriza 0 uso dos métodos baratos e de facil execugdo. O tratamento
biolégico pode ser uma parte importante e integrar qualquer estacdo de tratamento de aguas
residudrias. A otimizacdo de métodos bioldgicos busca melhorias no campo social, econémico
e ambiental. Os estudos continuos desses processos de tratamento sao direcionados a reducéo
dos custos, utilizacdo de pequenas areas para implantacdo da estrutura fisica, além de
solucionar, impedir, mitigar e/ou minimizar, ou mesmo compensar 0s efeitos negativos das
atividades humanas (VAN HAANDEL e VAN DEREM LUBBE, 2012; METCALF &
EDDY, 2016).

Os meétodos biologicos por via anaerObia sdo mais aplicados nas estacdes de
tratamento, tendo em vista que estes ndo demandam elevado consumo de energia como o0s de
vias aerébias. Os meétodos por via anaerdbia tém a vantagem de produzir metano, gas de
elevado poder calorifico que pode ser utilizado como fonte alternativa de energia, pode ser
transformado em energia elétrica podendo suprir a energia necessaria para operagdo do
sistema da propria ETE (SKOUTERIS et al., 2012; VASSALLE et al., 2020), além do lodo
gerado ser em quantidade menor e estabilizado, menos putrescivel, o que facilita o seu
manuseio e destinacdo final (LIN et al., 2013; METCALF & EDDY, 2016).

No entanto, pesquisas desenvolvidas mostram que o0s sistemas anaerdbios
convencionais continuam com baixa taxa de remocdo de material organico, solidos e
patdgenos quando comparado com sistemas aerdbios, mesmo em condi¢bes das zonas
tropicais (ABE et al., 2011; SOUSA et al., 2012; YAYA-BEAS et al., 2016; BRESSANI-
RIBEIRO et al., 2017; VASSALLE et al., 2020).
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Para contornar as fragilidades dos sistemas anaerdbios varios estudos vém utilizando
membranas de filtracdo como as de microfiltracdo (MF) e ultrafiltragdo (UF) acopladas aos
biorreatores anaerobios, e os resultados tém se mostrado satisfatérios no que concerne a
remocao de matéria organica e solidos suspensos (JUDD et al., 2006; LIU et al., 2009; JUDD
et al., 2011; DU et al., 2020; FOGLIA et al., 2020). N&o obstante, a principal restrigdo dessa
tecnologia esté relacionada aos altos custos das membranas, elevada demanda de energia e a
rapida formacdo de fouling das membranas, o que ocasiona uma reducdo significativa do
fluxo do permeado (LIU et al., 2009; ZHANG et al., 2009; ZHAO et al., 2011, YU et al.,
2019a; VERGINE et al., 2021). Em situagdes extremas, o fenémeno de fouling € irreversivel,
fazendo com que o desempenho da membrana ndo possa ser restaurado, nem apos a etapa de
limpeza, limitando, assim, a sua vida atil (AMY, 2008; ERSAHIN et al., 2012). Como
consequéncia, as membranas devem ser substituidas frequentemente acarretando mais custos
ao processo (AMY, 2008; LIU et al., 2009; YANG et al., 2020).

Uma alternativa promissora para resolver problemas encontrados em processos que
utilizam biorreatores anaerobios de membrana (BRMs) é a tecnologia de membrana dindmica
(MD) (ERSAHIN et al., 2012; SIDDIQUI et al., 2020). A MD ¢ uma torta formada na
superficie de uma malha suporte, rica em microrganismos ativos organizados em biofilmes,
particulas de lodo e flocos bioldgicos, sobre os quais se depositam moléculas organicas e
inorganicas, metais e nutrientes. Vale ressaltar que muitas destas moléculas podem formar
novos compostos quimicos, como a estruvita e o fosfato de amoénia e potassio (ERSAHIN et
al., 2016a; HU et al., 2018a; WANG et al., 2020), o que torna este tipo de sistema ainda mais
interessante.

Segundo Ma et al. (2013ab), Ersahin et al. (2017), Siddiqui et al. (2019), Hu et al.
(2020) e Yang et al. (2020) com o emprego do biorreator anaerébio de membrana dindmica
(BRANMD) é possivel realizar uma completa retencdo da biomassa no sistema através do
controle do tempo de retencédo celular, independentemente do tempo de detencdo hidraulica.
Esta caracteristica possibilita que o sistema trate grandes volumes em unidades de tratamento
compactos, que permitem maior tempo de contato entre o material biodegradavel e os
microrganismos, garantindo, assim, a remoc¢do do material organico, reducdo de patdgenos e
uma melhor estabilizacdo do lodo. Desse modo, é possivel alcancar uma eficiéncia de
tratamento equivalente a de um biorreator de membrana de microfiltracdo/ultrafiltracdo
convencional, sem a necessidade de custos elevados.

Guan et al. (2018a) asseguram que o bloqueio dos poros do material suporte nos

sistemas de biorreatores de MD ¢ causado principalmente pelos flocos bioldgicos, que na
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maior parte sdo bactérias cobertas por substancias semelhantes a gel. O bloqueio dos poros do
material suporte com substancias poliméricas extracelulares (SPE) e Produtos microbianos
soliveis (PMS) ¢ o principal fator de fouling nas membranas convencionais (MF e UF) (LIU
et al., 2012; MENG et al., 2017). Isso ndo ocorre em BRANMD porque 0s poros sao muito
grandes para serem blogueados com SPE e PMS. No entanto, Saleem et al. (2017), Li et al.
(2018a) e Wang et al. (2020) afirmam que, embora haja distin¢gdo na forma de bloqueio nos
dois tipos de sistemas, a modelagem matematica sistematizada por Hermia, utilizada para
elucidar o mecanismo de filtragdo em BRMs, também pode ser aplicada em BRAnNMD.

Contudo, muitos estudos utilizando 0 BRAnNMD tém sido desenvolvidos com o auxilio
de uma bomba para recirculagdo do concentrado e outra para suc¢cdo do permeado, o que
acarreta um maior consumo de energia elétrica. Além disso, ndo foi verificado até momento
estudos que abordam o mecanismo de formacdo da MD aplicando a modelagem matematica
sistematizada por Hermia no tratamento de aguas residuarids domésticas pelo sistema
BRANMD, existem apenas pesquisas aplicando a modelagem desenvolvida por Hermia no
tratamento de aguas residuarias sintéticas em sistema BRAnNMD.

Desta forma, o presente estudo teve por objetivo investigar o sistema BRAnNMD sob
pressao hidraulica, sem bombas de recirculacdo do concentrado e suc¢do do permeado para o
tratamento de aguas residuarias domeésticas a temperatura ambiente, de modo a avaliar o
desempenho do sistema na remog¢do da matéria organica, nutrientes e ovos de helmintos, para
possivel uso do efluente na agricultura. Por outro lado, pretendeu investigar a aplicabilidade
de modelagem matematica sistematizada por Hermia no tratamento de aguas residuarias pelo
BRANMD, para poder compreender os principais mecanismos que regem a formacdo da
camada de MD, e avaliar os possiveis efeitos da variacdo dos parametros operacionais no

desenvolvimento e desempenho da MD.



19

2 OBJETIVOS

2.1 Objetivo geral

Avaliar o desempenho de biorreator anaerobio de membrana dindmica (BRAnMD) no
tratamento de &guas residuarias domésticas, visando a geracdo de efluente com baixas

concentracOes de matéria organica e ovos helmintos.

2.2 Objetivos especificos

Analisar o comportamento da membrana dindmica observando a variagdo da pressdo
transmembrana, da turbidez e da concentracao de sélidos;

Analisar o processo de formagdo de membrana dindmica submetida a diferentes fluxos do
permeado;

Avaliar a remogdo da concentracdo de material carbonéceo, nutrientes e ovos de helminto
pelo BRANMD;

Analiser o mecanismo de fouling na formagéo da MD.



20

3 REVISAO BIBLIOGRAFICA

3.1 Processos de separagdo por membranas

Os processos de separacdo por membranas (PSM) podem ser entendidos como um
processo de filtracdo que se utiliza de membranas para realizar a separagdo de constituintes
presentes em solugdes complexas. Nos PSM, as membranas agem como uma barreira que
separa duas fases e que transfere seletivamente massa entre elas (DAVIS, 2010). Segundo
Metcalf & Eddy (2016), para o tratamento de aguas residuarias domeésticas ou industriais, 0s
principais termos utilizados no campo de PSM séo: alimentacdo ou substrato (corrente
afluente), concentrado ou rejeito (fracdo que ndo passou pela membrana) e permeado (fracdo

que atravessa a membrana), conforme mostrado na Figura 1.

Figura 1. Representacdo esquematica do processo de separagdo por membranas.

Vaso
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Concentrado (1)
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Cr= concentracdo no rejeito
P:= pressido no rejeito

1

Fonte: Metcalf & Eddy (2016).

3.1.1 Biorreatores anaerébios de membrana dinamica (BRAnNMD)

A membrana dindmica (MD), também conhecida por membrana secundaria ou
bioldgica, é normalmente formada sobre um material suporte subjacente, barato e de poros
relativamente grandes, na ordem de 10-200 um (ALIBARDI et al., 2014; GUAN et al.,
2018a, WANG et al., 2020). Segundo Guan et al. (2018a), o material suporte possui uma

" kw e ks sdo coeficientes de transferéncia de massa para gua e para soluto

?b’indica a escala original fornecida pelo modelo no software Origin Pro 18.
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resisténcia intrinseca baixa, quase desprezivel, podendo ser feito de malha, pano de filtro néo-
tecido, malha de aco inoxidavel e até mesmo uma membrana, quando a solucdo que iré ser
filtrada contiver particulas de solidos suspensos, tais como, células microbianas e flocos e
coloides. Vale frisar que, devido ao tamanho dos poros serem maiores, esses materiais ndo
atuam como material de filtragdo, mas, realmente, como material suporte. Entre as vantagens
desta tecnologia estdo o alto fluxo do permeado, o0 baixo custo do mddulo de membrana e a
facilidade de lavagem. As particulas organicas e coloidais que normalmente resultam em
bloqueio da membrana sédo retidas na camada de filtracdo pela MD, evitando, assim, fouling
do material suporte como no sistema de membrana de MF e UF (Figura 2). Desta forma, para
0 processo de filtracdo s&o utilizados médulos com materiais baratos e de poros grosseiros, ao
invés de membranas de MF e UF (ALIBARDI et al., 2014; ERSAHIN et al., 2017).

Figura 2. Esquema demonstrativo de filtracdo por membrana: (a) membranas de MF ou UF; e

(b) MD formada sobre material suporte de poros grandes de baixo custo.
(a)
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Fonte: adaptado de Pajooh (2018).

Ersahin et al. (2014) e Wang et al. (2020), na verdade a MD é uma camada de fouling
(isto é, torta, camada de gel ou biofilme) que beneficia a filtragdo por membrana, agindo
como barreira para proteger a membrana primaria do entupimento, além de desempenhar um
papel importante nos bioreatores de membrana dindmica como um separador sélido-liquido.

Segundo Hu et al (2016ab), o papel que a MD desempenha nos sistemas BRAnNMD
ocorre nas seguintes condigdes: primeiro, interceptacdo e retencdo fisica de particulas de
diferentes tamanhos; segundo, biodegradacdo de alguns poluentes retidos pela biomassa; e

terceiro, a liberacdo de produtos do metabolismo que deterioram a qualidade do efluente.
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Cabe mencionar que a interceptagdo e retencdo fisicas sdo primordiais para a formagdo da
MD, porque uma separacdo sélido-liquido eficiente é critica para a retencdo de biomassa de
crescimento lento e operacdo de processo estavel para resistir a provaveis condicOes
turbulentas.

O aumento da remocdo de poluentes, mesmo organicos soltveis, e producdo de biogas
na camada de MD foram relatados por Alibardi et al. (2016), que verificaram a existéncia de
atividade da biomassa na camada de uma MD. Por ultimo, a liberacdo de produtos do
metabolismo microbiano (ex: PMS) da camada de uma MD pode afetar a qualidade do
permeado, no entanto, as quantidades exatas dos mesmos séo dificeis de determinar devido a
auséncia de métodos disponiveis ou estratégias de deteccdo in situ. No geral, as concentraces
de poluentes soltveis no permeado séo, aparentemente, sempre menores do que no lodo do
biorreator, sugerindo que o efeito da biodegradacdo microbiana excede o efeito de liberacdo
de metabolitos. Desse modo, ndo ha ddvida de que a camada de uma MD pode aumentar a
eficiéncia de remocdo em alguma medida (ALIBARDI et al., 2016). Segundo Zhu et al.
(2019), a formacédo de uma camada de torta eficaz € necessaria para obter uma qualidade alta
de efluente e estavel pela tecnologia da MD.

De acordo com Liu et al. (2016), a aplicacdo da MD aumenta a capacidade de retencéo
de substratos, como: SS, DQOs, polissacarideos e proteinas, o que pode estimular a alteracédo
dos microrganismos dominantes no sistema, resultando em mudangas nas vias de degradacao
da matéria organica. Embora as bactérias que sdo essenciais para a degradacdo da matéria
organica refrataria exibam uma baixa taxa de crescimento, elas poderiam ser retidas pela MD
e acumuladas, resultando, consequentemente, em uma maior degradacdo de substancias
refratarias para conversdo em subprodutos como AGV. E importante frisar que, ndo é apenas
a quantidade de microrganismos e substratos que aumenta na MD, aumenta também a
quantidade de enzimas hidroliticas, como a protease e 3-glicosidase. As atividades de protease
e B-glicosidase podem aumentar de 1,0 para 5,0 pmol L™ h™ e de 15,0 para 23,0 pmol L™*h™?,
respectivamente.

Sendo assim, 0s mesmos autores destacaram quatro vantagens de se utilizar um
sistema com MD. Em primeiro lugar, a MD tem um forte potencial antipoluicdo, o fouling na
membrana pode ser facilmente retirado e o fluxo do permeado pode ser completamente
restaurado. Em segundo lugar, o fluxo do permeado varia entre 40 €100 L m*h™ queé 1 a4
vezes mais alto que o das membranas convencionais. Em terceiro lugar, uma MD tem baixa
pressdo de filtracdo, e o efluente pode fluir com a ajuda da gravidade. Finalmente, uma MD

usa suportes baratos, ao invés de membranas caras, o que reduz muito os custos de
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investimento, torna o tratamento de aguas residudrias por filtragdo de membranas viavel em
termos de operacdo e manutengdo. Portanto, é tecnicamente e sustentavel substituir uma
membrana convencional por uma MD em um reator biologico (LIU et al., 2016).

Li et al. (2018ab) frisam que as principais vantagens de uma MD sdo sua baixa
resisténcia a filtracdo e baixa pressdo transmembrana (PTM). Todo o processo de filtracdo
pode ser operado por gravidade, ou seja, sem bombas. A MD é facilmente limpa com
escovacdo da superficie, polimento com ar e ou com retrolavagem. Essas caracteristicas
destacam o potencial da tecnologia da MD no tratamento de efluentes, que ainda requer
inovacdo no que diz respeito a eficiéncia de tratamento e consumo de energia. Além disso, a
MD é uma tecnologia promissora para a remocao de microparticulas ndo degradaveis de baixa
densidade, como microplasticos, que sdo contaminantes de aguas residudrias cada vez mais
prevalentes. Estas microparticulas ndo sdo facilmente removidas por meio de sedimentacédo
convencional e resultam em maiores custos de opera¢do e manutencdo em processos unitarios
posteriores.

Judd et al. (2017) relataram que particulas inorganicas granuladas, quando revestidas
por matéria organica, tornam-se mais leves e podem entrar nos vasos e canais de uma unidade
de tratamento, danificando potencialmente os equipamentos mecanicos e aumentando 0s
custos de manutencdo. Os microplasticos ndo degradaveis recentemente se tornaram mais
comumente usados na vida diaria (CARR et al., 2016; ESTAHBANATI e FAHRENFELD,
2016; MINTENIG et al., 2017), e sdo dificeis de remover pelo método tradicional de
tratamento de &guas residuarias. Sao necessarias, portanto, pesquisas que determinem como
remover particulas de microplasticos de maneira eficaz durante o tratamento de aguas
residuérias. Neste sentido, a tecnologia de MD é uma opcao de tratamento promissora para a
remoc¢do de microparticulas durante o tratamento de efluentes, porque uma MD ainda seria
capaz de remover particulas de baixa densidade (e, portanto, de baixa sedimentagdo), como
microplasticos.

Apesar das vantagens econdmicas da tecnologia MD, sua estabilidade continua sendo
a principal preocupacdo durante a aplicagdo pratica. A esse respeito, as MDs parecem ser
mais aplicaveis em biorreatores anaerdbios, levando em conta o crescimento lento de
microrganismos anaerdbios e a condic¢éo hidrodindmica branda devido a auséncia de aeracao.
A MD pode ser combinada com biorreatores em diferentes modos atraves do moédulo de
membrana, tais como, 0 modulo de membrana colocado na zona de assentamento de reator de
manta de lodo anaerdbio (UASB), montado externamente ao biorreator ou submerso no

interior de biorreator. A configuragdo submersa parece ser mais atraente, particularmente em
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termos da rapida formac&o/regeneracdo da MD efetiva, que afeta diretamente a qualidade e a
eficiéncia do tratamento (ERSAHIN et al., 2017; QUEK et al., 2017; ZHANG et al., 2010).

Conforme Hu et al. (2020), uma vez que o acumulo excessivo de substancias
causadoras de fouling dificulta a operacdo estavel de biorreatores de membrana dinamica,
resultando em um aumento rapido da pressao transmembrana (PTM) ou em declinio rapido no
fluxo de filtracdo, a limpeza fisica simples é suficiente para a remogdo da MD e restauro da
permeabilidade. Além disso, o risco de bloqueio de poros do material suporte durante a
filtracdo na tecnologia de MD ¢é baixo, visto que 0s materiais de suporte comumente usados
tém tamanhos de poros grandes. Em bioreatores de membranas (MF/UF) convencionais,
embora haja possibilidade ser formada também uma torta, uma simples limpeza fisica néo
remove as substancias causadoras de fouling, pois o material suporte possui tamanhos de poro
muito pequenos.

Para Saleem et al. (2017), 0 mecanismo de filtragdo do BRAnMD ¢ bastante diferente
daquele que ocorre em bioreatores de membranas (MF/UF) convencionais de forma que, ap6s
a formagdo da camada de MD, a resisténcia a filtragdo ¢ causada exclusivamente pela MD.
Todavia, o crescimento excessivo de uma camada de MD espessa e densa dificulta uma
operacdo de filtracdo de longo prazo devido a perda excessiva de permeabilidade. Portanto, a
identificacdo de pardmetros operacionais, por exemplo, natureza e caracteristicas das
particulas constituintes, suporte subjacente, concentracdo de sélidos suspensos, tamanhos de
poros de malha e condicBes hidrodinamicas, que afetam o desenvolvimento da MD continua
sendo crucial para aplicacbes praticas em larga escala (ZANG et al.,, 2014), mas o
gerenciamento desses parametros para garantir a reprodutibilidade do desempenho e o
controle da PTM ainda representa uma tarefa desafiadora para a implementacdo da MD.

De acordo com Pollice e Vergine (2020) diferentemente do que ocorre em biorreatores
de membranas (MF/UF) convencionais, nos biorreatores de membrana dindmica a remogao da
torta do material suporte provoca uma perda temporaria da qualidade do permeado, que é
rapidamente recuperada assim que uma nova torta se forma. Por outro lado, o biorreator de
membrana dinamica ndo requer limpeza quimica, o que resulta em economia operacional. No
entanto, quando a pressdo € imposta no material suporte, a permeacdo do licor misto pelos
poros induz o acimulo de lodo no material suporte. Enquanto o acimulo de sélidos continua,
outros fenbmenos podem ocorrer na espessura da MD, como a compactacdo da camada
bioldgica, o desprendimento de agregados de lodo, o crescimento de biomassa diretamente
dentro da camada de MD e a formacédo de poros, que podem progressivamente ampliar e se

tornar caminhos preferenciais. Em outras palavras, a camada biologica (torta) pode ser
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considerada como uma estrutura viva complexa que evolui ao longo do tempo e tende a
atingir um equilibrio dindmico em condigdes operacionais estaveis.

O equilibrio entre os fenbmenos de formacgdo e destruicdo de membrana pode ser
bastante estavel por longos periodos, 0s quais podem durar até varias semanas (VERGINE et
al. 2018; GUAN et al., 2018ab). Durante esta fase, a hidrodindmica do biorreator, 0 processo
de filtracdo (fluxo) e as condi¢bes do biossistema, exemplo TRC e taxa de carga orgénica
concorrem para conduzir o sistema em direcdo a um equilibrio entre os fenémenos
contrastantes de acumulo da torta e remocéo de suas camadas superficiais. Esse equilibrio
relativamente delicado é perturbado periodicamente pelo acimulo excessivo da camada
bioldgica, 0 que pode levar a uma queda na produtividade (aumento da PTM) que pode causar
rachaduras na superficie da MD, consequente ocorréncia de caminhos preferenciais e,
eventualmente, o aumento de turbidez do efluente. Portanto, a limpeza periodica do material
suporte é necessaria (XIONG et al., 2016; SALERNO et al., 2017; GUAN et al., 2018ab).

Zhao et al. (2010), Zhang et al. (2011) e Ersahin et al. (2014) ratificam que o mddulo
de MD em BRANMD fornece retengdo menos eficiente de particulas finas e coloides durante
0 estagio de formacdo da camada de MD, resultando em um efluente inicial turvo (contendo
solidos suspensos) e possivel perda de biomassa substancial. No entanto, este problema pode
ser resolvido aumentando a formacéo rapida da camada de MD, fazendo pré-revestido do lodo
ou retornando o efluente inicial ao bioreator (HWANG et al., 2008; HU et al. 2018Db).

Siddiqui et al. (2019) chamam a atencdo para o fato de que, antes da formacdo da MD
estavel, o préprio material suporte ndo pode induzir a separacdo sélido-liquido, pois a MD
consiste principalmente em uma camada de torta formada a partir do lodo do biorreator e uma
camada de gel formada a partir dos metabolitos do lodo, principalmente substancias
poliméricas extracelulares (SPE) que se desenvolvem durante a filtracdo. Segundo 0s mesmos
autores, estudos anteriores mostraram que a qualidade do efluente dos biorreatores de MD nas
primeiras horas, ou mesmo dias, é extremamente baixa e a perda de lodo ¢ significativa. No
entanto, a qualidade aumenta gradualmente com a operagdo prolongada. Em outras palavras,
deve-se permitir tempo suficiente para filtracdo, de modo que uma MD estavel possa se
formar para que a separacdo solido-liquido seja efetiva, bem como a retencdo de lodo nos
sistemas. Além disso, o acumulo de lodo e SPE no material suporte nas horas iniciais de
operacdo também pode determinar o desempenho e a vida util dos biorreatores de MD.
Portanto, é importante investigar o acimulo e a distribuicdo da MD e da SPE durante a fase
de formagé&o, quanto o seu efeito no fouling durante o periodo de inicializagdo do BRAnNMD.
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Hu et al. (2016a) e Yu et al. (2019b) atestam que o indicativo macroscopico de
formacdo da MD é uma reducdo acentuada da turbidez do permeado, juntamente com uma
diminuicdo drastica do fluxo do permeado. O estagio de maturacdo da MD é caracterizado por
uma diminuicdo continua da turbidez do permeado, uma reducéo do fluxo do permeado e um
aumento da resisténcia a filtracdo. De acordo com Hu et al. (2020), o tempo necessario para a
formacdo da camada de MD estavel esta na faixa de 10-25 dias durante a operacdo de longo
prazo (aproximadamente 30-50 dias) sob fluxo de 1,0-8,0 L m?h™. Para Yang et al. (2020),
a formacédo bem-sucedida de uma camada da torta heterogénea, que € comumente denominada
MD, tem uma estrutura robusta e filtragdo estavel.

Segundo Wang et al. (2020), trés principais fases estdo envolvidas na filtracdo por
MD, a saber: formacdo da camada de MD (Figura 3a-b), colmatacdo ou compressao (Figura
3c) e dissociacdo (Figura 3d). Uma fase de iniciacdo que dura varios dias é necessaria para
ocorrer a estabilizacdo da camada de MD na superficie do material suporte, e a qualidade do
efluente pode ser ruim (Figura 3a) nessa fase, portanto, 0 permeado precisa ser devolvido ao
biorreator até que a camada de MD seja formada (Figura 3b). Segundo 0s mesmos autores,
um fluxo do permeado alto pode encurtar a duracao da fase iniciagéo.

Em estado estacionario, idealmente, a camada de MD é mantida em equilibrio
dindmico entre a tendéncia de aumentar a espessura e o efeito de cisalhamento (Salerno et al.,
2017). Normalmente, a camada de MD tem 0,5-3,0 mm de espessura e é uniformemente
distribuida (ERSAHIN et al., 2014; HU et al., 2018b). A medida que a PTM aumenta, a
camada de MD é gradualmente comprimida para se tornar ndo porosa (Figura 3c).
Posteriormente, as particulas causadoras de fouling depositadas induzem ao aumento
adicional da resisténcia a filtracdo (CHU et al. 2013). O fouling da membrana dindmica pode
ser controlado por meio de retrolavagem utilizando ar ou liquido, 0 que evita a quebra e
dissociacdo da camada dindmica (Figura 3d) (SALERNO et al., 2017; VERGINE et al.,
2018).

A medida que fouling da membrana progride, a facilidade de limpeza da camada de
MD por meios fisicos em ciclos repetidos de regeneracdo e filtracdo, representa uma das
principais vantagens de biorreatores de MD em relagdo aos biorreatores de membranas
(MF/UF) convencionais, pese embora a turbidez do efluente seja ligeiramente mais elevada
durante as primeiras 2-4 h ap6s a limpeza (VERGINE et al., 2018).
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Figura 3. Evolucédo da camada de MD: (a) antes da formacdo da MD; (b) MD formada; (c)
compressdo da MD; e (d) quebra e dissocia¢do da camada de MD.

O — e a , (b)

Permmeado Permeado

O et e (d)

Permeado Permeado

Fonte: adaptado de Wang et al. (2020).

Pollice e Vergine (2020) classificam a formacdo da MD de acordo com 0 processo
operacional adotado. Durante a operacéo sob fluxo constante (Figura 4a), a vida de uma MD
entre dois eventos de limpeza pode ser dividida em trés fases principais: formacdo, maturacédo
e colmatacdo. A fase de formacdo pode normalmente durar algumas horas e é caracterizada
pelo aumento do desempenho da filtracdo, de forma que a turbidez do efluente atinge um pico
imediatamente apds cada limpeza e entdo diminui rapidamente. Uma vez que um valor
relativamente estavel de turbidez do efluente é alcancado, a membrana é considerada em seu
estagio de maturacgdo, que geralmente dura muito mais do que o estagio de formacéo (dias ou
semanas). Quando inicia a colmatacdo dos poros da MD, a permeabilidade diminui
gradualmente. Quando um limite da PTM predefinido é atingido, uma nova limpeza ¢
realizada.

Durante a operacdo sob pressdo da coluna de agua constante (Figura 4b), a vida da
MD pode ser dividida em duas fases principais: formacdo e maturucdo. Neste caso, a fase da
formagéo da MD é bastante rapida ocorrendo uma rapida diminuigdo do fluxo, o que significa
que a MD esté parcialmente colmatada. Neste caso, o estdgio de maturacdo é considerado
quando as condigcdes de pseudoestado estacionario comecam a serem atingidas, isto €, a
velocidade de queda do fluxo é proxima de zero. No entanto, este processo de fouling

continua lentamente durante o estagio de maturagédo, e uma nova limpeza é realizada quando o
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fluxo atinge um limite abaixo do predefinido, por exemplo, 10% do fluxo inicial (POLLICE e
VERGINE, 2020).

Figura 4. Desempenho tipico de uma membrana dindmica entre dois eventos de limpeza
consecutivos em um biorreator de MD operado sob fluxo constante (a) ou sob presséo
constante da coluna de agua (b).

(a) (=)
Fluxo constante Pressio constante da coluna de agua
<+ Limpera Limpeza + Limpeza Limpeza =
PTM / PTM
k| - T 3
"Fluxo do permeado : PHUJED do permeado :
MD Sl i MD, ——
3 e - I S g
" ot Twbidez de efluente  ~,_— " urbidez de efluente
LT TR , N P e R T T
{ ') ~ | 1 -
Formagiio  Pseudo estado Colmatagio Formacio Pzeudo estado
estacionario estacionario
Tempo Tempo

Fonte: adaptado de Pollice e Vergine (2020).

Por isso, para obter um bom desempenho geral do processo, a operacdo do sistema
biorreator de membrana dindmica deve ser otimizada a fim de maximizar o fluxo, minimizar a
turbidez do efluente durante o estagio de maturacdo da MD, e ter um estagio de formacédo da
MD curto, o suficiente para ndo afetar consideravelmente a qualidade média do efluente.
Todos esses objetivos devem ser alcancados operando o sistema sob baixas pressdes de
succdo (permitindo a filtracdo por gravidade) e com frequéncias de limpeza razoaveis. Em
outras palavras, as condi¢cfes de operacdo devem promover uma formacdo rapida da camada
de MD e favorecer um equilibrio entre seu crescimento e remocéo, garantindo a presenca de
uma membrana dindmica estavel e desobstruida por um longo periodo (POLLICE e
VERGINE, 2020).

Pillay et al. (1994) relataram a primeira aplicagdo da membrana dindmica em sistemas
anaerdbios. A partir de 2007, as pesquisas com BRAnNMD comegaram a ganhar uma maior
atencdo da comunidade académica, através das varias tentativas de se otimizar as condi¢oes
operacionais (ERSAHIN et al., 2012); contudo, sé a partir de 2010 é que as pesquisas foram
mais intensivas. Como uma tecnologia emergente, esse sistema tem recebido atencédo
crescente nos ultimos 7 anos para o tratamento de aguas residuarias domésticas (Hu et al.
2018b, Yang et al. 2020), aguas residuarias sintéticas de alta concentracdo (ERSAHIN et al.,
2014), lodo ativado (YU et al., 2014; CAYETANO et al., 2020a), lixiviado de aterro sanitario
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(XIE et al., 2014), &guas residuarias de indudstria téxtil (SAHINKAYA et al., 2017), efluentes
com microparticulas (LI et al., 2018a), restos de alimentos (CAYETANO et al., 2020b) e
aguas residuarias contaminadas com 6leo (LU et al., 2016).

Entretanto, as pesquisas apontam o fluxo do permeado no interior da membrana como
0 maior desafio no sistema BRANMD. Os parametros que afetam o fluxo do permeado em
BRANMD estéo divididos em trés grupos: grupo 1, 0s que séo inerentes a propria membrana e
estdo relacionados ao material suporte utilizado, tamanho dos poros e configuracdo do
modulo; grupo 2, 0os que sdo inerentes aos parametros operacionais do sistema, como
velocidade do fluxo, PTM, carga orgénica, tempo de retencdo celular (TRC) e tempo de
detencdo hidraulica (TDH); grupo 3, os que sdo inerentes as caracteristicas do licor misto,
como a concentracdo de solidos suspensos, produtos sollUveis e precipitados inorganicos
(BERUBE et al., 2006; SIDDIQUI et a.l, 2019; WANG et al., 2020).

Yu et al. (2019b) acrescentam que as propriedades morfol6gicas do lodo, como
sedimentacdo, desidratacdo, floculabilidade, hidrofobicidade, e as substancias poliméricas
extracelulares (SPE) sdo os fatores que podem afetar o desempenho da membrana em
biorreatores de membrana dinamica, carecendo, portanto, de uma investigacdo muito mais
aprofundada. Pollice e Vergine (2020) e Hu et al. (2020) afirmam que investigar 0S
mecanismos de formagdo da MD na escala micro e meso, por exemplo, interagdes
eletrostaticas e hidrofobicidade, forneceria uma compreensdo mais profunda desses
fendmenos, e promoveria a otimizagdo da operacdo do BRANMD para acelerar a formacao da
MD e favorecer sua estabilidade a longo prazo. Além de se ter também mais atencdo na
producdo e coleta de biogas em BRANMD (HU et al., 2020).

3.1.2 Predicdo termodinamica para formacdo da membrana dinamica - teoria de
XDLVO

Segundo Yu et al. (2019b), no estagio inicial de formagdo da MD, o lodo flui do
biorreator para a superficie limpa do material suporte. Este processo € dominado pelas
interacdes entre o material suporte e os flocos de lodo (flocos de lodo - material suporte), o
qual é definido como o comportamento de aderéncia do lodo, processo de adesdo. Por outro
lado, no estagio de maturacdo da MD, a maior parte da superficie da membrana é coberta por
flocos de lodo, e consequentemente, as interagdes entre os flocos de lodo proximos e os flocos
de lodo depositados substituem as interagdes entre os flocos de lodo e o material suporte. As

interacdes entre os flocos de lodo préximos e os flocos de lodo depositados (flocos de lodo-
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flocos de lodo) controlam a formagdo da camada da MD no estidgio de maturacdo. Por
conseguinte, as interagdes flocos de lodo-flocos de lodo s&o definidas como comportamentos
de coeséo do lodo, processo de coeséo.

A formacdo da MD pode ser descrita como um processo dindmico sob forcas
hidrodinamicas e termodindmicas (HONG et al., 2013). As forcas hidrodindmicas dominantes
incluem a forca de arraste do permeado, a forga de sustentacdo inercial, a forca de
cisalhamento e a forca gravitacional. As forcas termodindmicas sdo representadas pelas
interacdes fisico-quimicas na curta distancia entre a superficie do material suporte e flocos de
lodo; séo elas: as forcas de Lifshitz-van der Waals (LW), &cido-base de Lewis (AB) e camada
dupla eletrostatica (EL). Por fim, interacGes sdo descritas pela teoria estendida de Derjaguin-
Landau-Verwey-Overbeek (XDLVO) (LIN et al., 2014). Em geral, a forca de arraste do
permeado, que é induzida pelo fluxo do permeado (pressédo de filtracdo), pode transportar 0s
flocos de lodo para a superficie do material suporte. As forcas totais (forca XDLVO), que sdo
a soma das forcas LW, AB e EL, geralmente tendem a ser de atracdo, 0 que poderia ser
responsavel pela fixacdo dos flocos de lodo na superficie do material de suporte (YU et al.,
2019b). A anélise de forca microcosmica de um floco de lodo proximo a superficie do

material suporte é mostrada na Figura 5.

Figura 5. A anélise das forgas microcosmicas de um floco de lodo préximo a superficie do
material suporte, teoria de XDLVO.
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Fonte: adaptado de Yu et al. (2019Db).
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3.1.3 Fundamentos da mecénica dos fluidos para formacédo da membrana dinamica

De acordo com Sun et al. (2018), o movimento das particulas de flocos de lodo em
direcdo ao material suporte é fundamentalmente determinado pela mecénica dos fluidos.
Incluindo principalmente a forga de arraste do permeado e a forga de cisalhamento na
superficie do material suporte, que sdo controlados pela velocidade de convecgdo e a
velocidade de transporte de retorno, respectivamente. A velocidade de conveccdo €
proporcional ao fluxo permeado, independentemente do tamanho das particulas, enquanto a
velocidade de transporte de retorno aumenta com o aumento do tamanho das particulas. E a
taxa de deposicdo das particulas de lodo é governada pela velocidade da rede no sentido do
material suporte, isto €, um equilibrio entre a velocidade de conveccdo e a velocidade de
transporte de retorno.

No entanto, devido ao alto fluxo permeavel inicial durante o periodo de formacao da
MD, a deposicao dos flocos de lodo é principalmente controlada pela forca de arraste do
permeado, enquanto o papel da forca de cisalhamento € insignificante. A taxa de deposicédo de
particulas grandes é basicamente a mesma que a de particulas pequenas. Uma vez que as
particulas pequenas ndo podem ser efetivamente interceptadas devido a formagdo incompleta
da MD no inicio, as particulas grandes sdo preferencialmente acumuladas no material suporte
durante o periodo de formacdo da MD. E ap6s a formacdo da MD, uma boa capacidade de
retencdo de particulas pequenas é alcancada e o fluxo de permeado reduz substancialmente.
Consequentemente, a ponderacdo do termo de transporte reverso que determina a diferenca na
velocidade da rede de particulas pequenas e grandes aumenta substancialmente,
correspondendo a uma proporcao crescente de particulas pequenas na MD com o tempo. O
que resulta em uma densidade crescente de particulas e diminuigdo da porosidade da MD e,
consequentemente, uma estrutura mais compacta da MD é formada, que contribui para uma
melhor capacidade de retengdo e um aumento da PTM e resisténcia especifica (SUN et al.,
2018).

Wang et al. (2020) ratificam que a espessura da camada MD aumenta com volume

das particulas, e diminui com particulas causadoras de fouling e a taxa de cisalhamento.

3.1.4 Fouling em biorreatores de membrana dinamica

O fouling pode ser entendido como o conjunto de fendmenos capazes de provocar ao

longo do tempo uma queda no desempenho da membrana. Tais fendmenos surgem quando se
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trabalha com uma solucdo ou licor misto, e suas consequéncias podem ser total ou
parcialmente irreversiveis. O fouling ocasiona a restri¢do e a oclusdo dos poros da membrana
através da deposicdo de particulas orgéanicas e inorganicas, 0 que resulta no aumento da
resisténcia a filtracdo e, consequentemente, na reducao do fluxo do permeado (MARTINEZ-
SOSA et al., 2012).

De acordo com Meng et al. (2007), o fouling pode ser de origem interna, quando ha
bloqueio dos poros do material suporte, ou externa, devido a formacdo da torta. Nestes
termos, o fouling interno geralmente é irreversivel, ja o fouling externo usualmente é
reversivel.

O fouling reversivel seria aquele que pode ser removido, mas ndo completamente, por
meios fisicos, exemplo, retrolavagem liquida ou gasosa, sob condicGes de fluxo inverso.
Enquanto o fouling irreversivel refere-se a colmatacdo apenas removida por limpeza quimica
(CALDERON et al., 2011). Segundo Meng et al. (2009), a formagao de uma forte camada de
MD com o concentrado durante o processo de filtracdo continuo ird resultar em um fouling
reversivel, que posteriormente sera transformada em uma camada com fouling irreversivel.

O fouling também pode ser classificado como bioldgico, organico e inorganico,
dependendo dos componentes por ele responsaveis (WANG et al., 2014). Segundo Meabe et
al. (2013), o fouling bioldgico ou biofouling € formado devido a deposicéo e crescimento de
microrganismos sobre a superficie do material suporte. O biofouling inclui também o acumulo
e a adsorcdo de substancias poliméricas extracelulares (SPE) e produtos microbianos solUveis
(PMS) sobre a membrana e superficie dos poros.

O fouling organico é causado pela deposicdo de proteinas, polissacarideos, acidos
himicos e outras substancias organicas originadas do lodo, bem como da secrecédo
microbiana, os chamados SPE e PMS. As SPE sdo geralmente definidas como material
polimérico ligado a superficie celular, o qual é extraido por diferentes métodos fisicos e
quimicos. Os PMS sdo definidos como os produtos microbianos liberados em grandes
quantidades para a solugdo como resultado da lise celular, da hidrolise de SPE, bem como da
interacdo dos microrganismos com o ambiente (WANG et al., 2014).

Quanto ao fouling inorganico, a estruvita (MgNH4PO4.6H,0) surgiu como um dos
principais incrustantes inorgénicos identificados em sistemas de PSM. Outros incrustantes
inorganicos conhecidos séo fosfato de amonio e potassio (K;NH4PO,) e o carbonato de calcio
(CaCOs3) (KANG et al., 2002). A precipitacdo de incrustantes inorganicos depende muito da
presenca de céations no afluente e no licor misto, os quais ddo origem aos elementos
inorganicos da camada de torta (SEIDEL & ELIMELECH, 2002). Os carbonatos sdo um dos
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sais dominantes na incrustagdo inorganica. Durante as reacgdes bioldgicas, o CO, produzido
pelos microrganismos pode afetar a supersaturagdo dos carbonatos e o pH da suspenséo do
lodo. Assim, carbonatos de metais como Ca e Fe cristalizam e aumentam o potencial de
incrustacdo da membrana (MENG et al., 2007).

A interacdo de materiais biopoliméricos e os elementos Mg, Al, Ca, Si, Fe, S, P e N
apresentam impactos significativos na formacdo e compactacdo da camada de torta
(STUCKEY, 2012; ERSAHIN et al., 2016b). Lin et al. (2011), Sun et al. (2015), Hu et al.
(2016ab) e Yurtsever et al. (2020) salientam que especialmente os elementos Ca, Mg, Al e Si
sdo mais conhecidos por aumentar a formagdo da camada de MD compacta, uma vez que
esses elementos tém um efeito positivo para a funcdo de ponte com células e biopolimeros
mesmo em pequenas quantidades depositados na superficie da membrana.

Na pesquisa de Isik et al. (2019) sobre a avaliagdo comparativa da MD e membranas
de UF para tratamento de &guas residuérias, observaram percentagens superiores de Ca, Mg,
Al e Si na camada de MD em relacdo a membrana de UF. Além disso, quantidades superiores
de compostos inorganicos e organicos existiam na superficie da MD. Os autores concluiram
que estes elementos apoiaram a formacdo da camada de MD por meio da neutralizacdo de
carga e o efeito ponte, o que pode ter influenciado significativamente na operacdo do
biorreator de MD sob alta PTM, devido ao alto grau de fouling na MD em relagcdo ao
biorreator de membrana de UF.

Kang et al. (2002) afirmam que, considerando-se as concentracdes relativamente altas
de carbonato e bicarbonato e a producdo de altas concentracBes de amonia e fosfato na
digestdo anaerdbia, as membranas podem ser mais susceptiveis ao fouling inorganico. No
entanto, o fouling organico ou inorgénico ndo séo totalmente independentes. Os constituintes
organicos interagindo com os precipitados inorganicos contribuem para 0 aumento da camada
de torta causando o fouling no material suporte (STUCKEY, 2012).

Ersahin et al. (2016a) ratificaram em seu estudo sobre as propriedades e funcdes da
camada de MD no sistema BRANMD que tanto os materiais organicos quanto os inorganicos,
como particulas de lodo, PMS, SPE, Ca, N, P e as precipita¢gdes de Mg, contribuiram para a
formacdo da camada de MD. Além disso, a retencdo efetiva de particulas muito pequenas e
matéerias organicas pela camada de MD foi alcangada. E a camada de MD teve maior
diversidade microbiana e diferente composicdo da populacdo microbiana em relagdo ao lodo
do biorreator. Zhang et al. (2010) observaram resultados semelhantes, nos quais SS, PMS e
SPE foram os principais componentes da camada anaerdbia de MD, e as taxas de acimulo de



34

SS, SMP e SPE tiveram algumas variacdo e diferencas com o tempo de filtracdo, indicando
seus diversos papéis durante a formagdo da MD e no estéagio de fouling.

De acordo Dereli et al. (2012), o fouling implica também em limpezas mais frequentes
das membranas, o que pode vir a reduzir o seu tempo de vida, resultando em maiores custos
devido a substituicdo das membranas e ao aumento da necessidade de energia para a
recirculacdo, constituindo, desse modo, uma das limitagdes do PSM. Para Wang et al. (2020),
o fouling continua sendo uma das questdes mais desafiadoras na filtracdo por MD, pois
interrompe a seletividade da membrana ou a qualidade do permeado. Uma compreensdo
fundamental do fenémeno de fouling e sua mitigacdo sao inevitaveis, e merecem atencao.

Um numero grande de fatores pode afetar o fouling formado no sistema BRAnNMD.
Estes fatores séo atribuidos a interagdes fisico-quimicas entre o biofluido e o material suporte.
Podem ser subdivididos em fatores relativos ao material suporte, as caracteristicas da
biomassa e as condi¢cdes operacionais, sendo classificados conforme a Figura 6. Devido a
importancia destes fatores, sera feita uma discussdo especial de cada um deles nos itens

seguintes.
Figura 6. Principais fatores que afetam o fouling.
Principais factores que afetam o fouling
| .
Biomassa Condicées operacionais
Material suporte
PTM e Fhxo do permeado ——
, , Concentracio de solidos
—  Tipo de material suporte
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| SPEePMS ¢
——  Tamanho de poro
—— Estrutura e tamanho do floco Limpezas —

Fonte: adaptado Liao et al. (2004).



35

3.1.4.1 Tipo de material suporte

Segundo Pollice e Vergine (2020), o desempenho geral do tratamento de aguas
residudrias em BRANMD ndo é sO afetado pelos processos biologicos e as condi¢bes
ambientais, mas é também muito mais afetado por fatores como o tipo de material suporte no
qual se desenvolve a MD. Além disso, o tipo de material suporte afeta mais os sistemas
BRANMD do que sistemas BRMs convencionais, embora faltem indicacdes claras sobre a
influéncia desse parametro no desempenho da MD. Conforme Zhu et al. (2019), as
membranas de MF e UF usadas em BRMs sdo frequentemente feitas de polimeros, enquanto
as malhas utilizadas como suporte em BRANMD sdo feitas de material macroporosos de
baixo custo (exemplo: a malha de nailon).

Embora diferentes materiais suportes, incluindo malha de poliéster, tecidos de
polipropileno, ou malha PET, malha de ago inoxidavel, nailon, esponja de carvéo ativado, etc.
tenham sido usados no sistema BRANMD, todos tiveram efeitos varidveis na formacéo da
MD, dependendo de suas caracteristicas (LI et al., 2018b; POLLICE e VERGINE, 2020;
AYOL et al., 2021).

Ayol et al. (2021) compararam pela primeira vez o material suporte feito de tecidos de
algoddo e aco inoxidavel para formacdo da MD em uma pesquisa sobre eficiéncia de
tratamento de aguas residuérias domésticas usando biorreator de membrana dindmica. Os
resultados indicaram que ambos o0s materiais exibiram, no geral, bom desempenho de
tratamento em curtos tempos de filtracdo. No entanto, o tecido de algoddo apresentou maior
remoc¢do de DQO e SS e maior espessura da MD. Deste modo, concluiram que as malhas de
tecido de algoddo sdo mais adequadas como material suporte, para uso em biorreatores de
membranas dinamicas. Por outro lado, Yang et al. (2020) recomendam uso malha de néilon
para BRAnNMD, pois, este material, além de ser de baixo custo, possui boa resposta a métodos
de limpeza fisica (lavagem com &gua seguida de escovacao de superficie com uma esponja)
para remocao completa do fouling e restauracdo da estrutura porosa.

Devido as interacdes hidrofébicas que ocorrem entre solutos, células microbianas e o
material suporte, o fouling mais severo é esperado com membranas hidrofébicas do que
hidrofilicas. Além disso, mudancas na hidrofobicidade da membrana frequentemente ocorrem
com outras modificagdes da membrana, como tamanho de poro e morfologia, que fazem com
que a correlacdo entre hidrofobicidade da membrana e fouling seja mais dificil de ser avaliada
(YU et al., 2005).
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O estudo de Chang e Judd (2002) demonstrou que a biomassa tem caracteristicas
hidrofobicas, embora apresente diferentes niveis de hidrofobicidade. Isso faz com que sua
afinidade e, consequentemente, sua aderéncia a superficie da malha suporte hidrofébica seja
mais intensa do que a observada no uso de membranas hidrofilicas. Por outro lado, Fang e Shi
(2005) observaram a formacéo de maior fouling para as membranas mais hidrofilicas, quando,
de forma geral, se espera o contrario.

Sun et al. (2018) utilizaram malha de poliéster de natureza hidréfilica como material
suporte no estudo sobre analise da dinamica de filtracdo por membrana dinamica em
biorreator anaerébio submerso. Os autores verificaram que o potencial de hidrofobicidade
relativa (RH) no periodo de formacdo da MD era consideravelmente inferior & da mistura de
licor misto, indicando que as particulas com potencial de hidrofobicidade relativa baixo eram
rapidamente depositadas na malha de poliéster durante o periodo inicial de formacdo da MD.
Sendo assim, explicaram que o material suporte hidréfilico é energeticamente desfavoravel
para a deposicao de particulas hidrofobicas. No entanto, ap6s a formacdo de MD, o potencial
de hidrofobicidade relativa na MD aumentou gradualmente e foi consistentemente superior a
do licor misto. Isto implica dizer que, a medida que a filtracdo prosseguia, a superficie do
material suporte hidrofilico tornava-se mais hidrofobica. Os autores também atribuiram este
fato ao acumulo gradual de certas substancias hidrofébicas, mais provavelmente o conteido
proteico da SPE, que aumentou significativamente durante o periodo de fluxo sustentavel
(periodo de maturacéo da MD).

Sun et al. (2018) ainda ressaltaram que o aumento substancial de potencial de
hidrofobicidade na MD implicava que a interacdo hidrofdbica entre as particulas hidrofébicas
depositadas era significativamente melhorada, resultando em uma estrutura de MD mais
compacta e, consequentemente, uma resisténcia especifica mais alta. Portanto, embora a
resisténcia especifica da MD tenha aumentado consideravelmente no Gltimo periodo de
operacdo do fluxo sustentavel, seu potencial de hidrofobicidade relativa ndo aumentou muito.
Isso indicou que, as veésperas do final de filtracdo através da MD, a interagdo hidrofdbica
contribuiu menos para o aumento de sua resisténcia especifica, que é mais controlada pela
liberacdo interna do contetido da SPE por células da camada dindmica. Os autores também
fizeram avaliag&o do potencial zeta da MD e verificaram que 0 mesmo estabilizou-se na faixa
de -19,67 a -21,37mV durante todo o periodo operacional, e exibiu pouca diferenca em
relacdo ao licor misto (- 20,54 mV). Sendo assim, concluiram que as interagdes eletrostaticas
tém fraca influéncia nos processos de filtracdo por MD.
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3.1.4.2 Tamanho de poro

O efeito do tamanho de poro e distribuicdo de tamanho de poro do material suporte no
fouling é fortemente relacionado com as caracteristicas da solucdo de alimentacdo. Por
exemplo, é esperado que material suporte com pequenos poros rejeitem uma maior quantidade
de particulas resultando em uma camada de torta com alta resisténcia ao fluxo do permeado
quando comparado com material suporte de poros grandes (HE et al., 2005).

De acordo com Pollice e Vergine (2020), estudos sugerem que o tamanho do poro é
um parametro-chave para o desempenho da filtracdo, mas também que sua relevancia depende
de outros fatores como fluxo, pressdo e caracteristicas do lodo e concentragcdo de sélidos
suspensos (SS). Quando as condi¢cbes gerais de operacdo favorecem a formacdo rapida e a
estabilidade da MD, € razoavel supor que o tamanho dos poros do material suporte tenha uma
pequena influéncia no desempenho da filtracdo. De fato, os resultados de biorreatores
operados por um longo periodo de tempo indicam que uma MD com um bom desempenho de
filtracdo pode ser obtida com sucesso utilizando-se material suporte com uma ampla faixa de
tamanho de poro (de 10 a 2000 um). Se o tamanho de poro do material suporte for de 70 a
500 um, a concentracio inicial de SS poderia ser maior que 1000 mg L™ (KISO et al., 2000;
FAN e HUANG, 2002; CHU et al., 2008). Na maioria dos estudos sobre BRAnNMD, a malha
adotada tinha tamanho de poro na faixa de 10 a 200 um, mas bons desempenhos de filtragdo
foram obtidos apenas com tamanho de poro entre 10 e 50 um.

No entanto, ja foi demonstrado que nem sempre material suporte com tamanhos de
poros menores € a melhor escolha para uma operacdao eficiente do BRANMD, pois um
tamanho de poro do material suporte menor pode encurtar o estagio de formacéo da MD, néo
obstante, precisa de requisitos de limpeza muito maiores devido ao bloqueio dos poros. Por
outro lado, um tamanho de poro maior pode facilmente danificar a camada de MD e aumentar
a turbidez do efluente, porém facilita um periodo de filtragdo mais longo com eficiéncia de
remocao de poluentes semelhante (SALERMO et al., 2017). Como exemplo, concluiu-se que
99% dos poros podem ser bloqueados em malha suporte com tamanho de poro menor que 5
um, enquanto 81% dos poros podem ser bloqueados em malha com tamanho de poro maior
que 25 um (CAl et al., 2018).

De acordo com Yurtsever et al. (2020) e Ayol et al. (2021) se o material suporte tiver
poros menores (10—40 um), a formag¢ao da MD leva pouco tempo ¢ a qualidade do efluente
aumenta rapidamente. No entanto, o fluxo diminui também de forma répida e sdo necessarias

retrolavagens mais frequentes. Em contrapartida, quando o tamanho dos poros do material
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suporte ¢ maior que 100 um, hd maior area de filtragdo, fluxos mais altos e menor resisténcia
a filtragdo, mas a formacdo da MD requer tempo longo. E também com tamanhos de poros
maiores, pode ndo ser facil obter efluentes de alta qualidade devido a instabilidade da MD que
perde grande quantidade de lodo. Portanto, para se determinar qual o material suporte mais
apropriado, o tamanho do poro é critico no que tange ao tempo de formacgdo da MD, fluxo e
remogéo de poluentes.

No entanto, Saleem et al. (2017) ficaram surpresos ao avaliar o desenvolvimento de
fouling em membrana dindmica formada sobre materiais suporte com cinco diferentes
tamanhos de poros (10, 52, 85, 135, 200 um) por meio de testes curto tempo (5 h). Os autores
observaram que o tamanho dos poros ndo afetou significativamente o fluxo do permeado, o
desenvolvimento da MD e a turbidez do efluente. Sendo assim, concluiram que o efeito do
tamanho do poro do material suporte (de 10 a 200 um) na filtracdo através da MD sobre a
qualidade do efluente no sistema BRAnMD foi desprezivel. Porém, constataram uma
diferenca significativa na magnitude dos fluxos dos permeados iniciais, e as taxas de declinio
do fluxo apresentaram-se muito maiores quando comparadas as obtidas utilizando-se
membranas convencionais (MENDRET et al., 2009). Os autores ainda inferiram que este
comportamento deveu-se a diferenca no tamanho dos poros entre o material de suporte
(néilon) usado para a formacdo da MD e tamanho dos poros das membranas convencionais.
Em um estudo posterior, Saleem et al. (2018), utilizando 0 mesmo sistema para o tratamento
de lixiviado de aterro a longo prazo, verificaram que desempenhos de filtracdo satisfatérios s6
foram alcangados quando malha com tamanho de poro de 10 e 52 um foi utilizada.

Cai et al. (2018) testaram cinco materiais suporte com tamanhos medios de poros de
aproximadamente 1, 5, 10, 25 e 50 um, em pesquisa sobre o efeito do tamanho do poro do
material suporte no comportamento da filtracdo em biorreator de membrana dindmica. Os
autores observaram que o material suporte com tamanho de poro <10 pum (1, 5, 10 pm)
alcangaram uma excelente retengédo de solidos sem o auxilio da MD. Todavia, os fluxos do
permeado foram significativamente menores que aqueles apresentados quando o material
suporte com tamanho de poro 25 um foi utilizado. Para o material suporte com tamanho de
poro de 50 pum, a turbidez inicial foi muito alta e houve uma perda significativa de biomassa
durante a partida ou apds a limpeza do suporte. Em contrapartida, a utilizacdo do material
suporte com tamanho de poro de 25 pm resultou em baixos valores de turbidez e DQO
efluente, sob um fluxo 6timo e uma baixa PTM por dois meses, sem precisar de retrolavagem
ou limpeza. Sendo assim, concluiram que um tamanho poro de aproximadamente 25 pm € o

mais adequado para biorreatores de membranas dinamicas.
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Jeison et al. (2008) testaram materiais suporte com uma ampla faixa de tamanho de
poro (1-150 pwm) e afirmaram que tamanhos de poros menores (1-10 um) e tamanhos de poros
maiores sdo questionaveis devido a rapida resisténcia a filtracdo e dificuldades para a
formacéo da camada de MD em ambas as faixas de tamanhos de poro. No entanto, resultados
contrarios foram encontrados por Ma et al. (2013b) e Alibardi et al. (2014), que
desenvolveram com sucesso uma MD em material suporte com tamanho de poro maiores de
(25-200 um). Esta diferenca nas conclusGes pode ser dada pelas particularidades do reator e
das condicdes de operacdo. No entanto, € geralmente reconhecido que a camada de MD pode
se formar no material suporte com uma ampla faixa de tamanho de poro (10-100 pum), ¢ o
tamanho de poro adequado pode ser predeterminado por meio de ensaios preliminares (HU et
al., 2018a; CAl et al., 2018).

Li et al. (2018a) testaram material suporte com 90 pm de tamanho de poro, porque
verificaram que a analise de tamanho de particula do afluente indicava que quase 90% das
particulas tinham tamanho menor que 90 um. Os autores explicaram que se nenhuma camada
de MD fosse formada, essas particulas teriam passado pelo material suporte e,
consequentemente, a turbidez do efluente seria maior. Portanto, o fato da camada de MD ter
sido formada sobre o material suporte e ter sido responsavel pela maior parte da remocéo de
microparticulas no processo de filtracdo, explica a viabilidade da tecnologia da MD para a
remoc¢do de microparticulas, incluindo particulas menores do que o tamanho dos poros do
material suporte. Também foi possivel concluir que a MD formada sobre o material suporte
com tamanho de 90 um pode ser operada sob gravidade.

Yu et al. (2019a) constataram que no processo de formacdo da camada de MD, o0s
flocos com tamanho semelhante ou maior do que tamanho de poros do material suporte foram
retidos primeiro para formar a camada inicial da MD. Em seguida, os flocos menores foram
interceptados pela camada inicial para formar as camadas através de um processo de retencdo
por penetracédo, o que é bem diferente do processo de formacao da camada de torta no sistema
de membrana convencional (CHU et al., 2013). Nas membranas convencionais, se 0 tamanho
de particula for menor que o tamanho de poro, causa bloqueio ou restricdo do poro (HE et al.,
2005).

Guan et al. (2018b) testaram quatro malhas suporte de diferentes tamanhos de poro
(13, 20, 23 e 35 um). Foi observado que ha uma relacdo linear entre o tamanho de particulas
encontrado no permeado e o tamanho do poro da malha suporte, isto é, a medida que o
tamanho do poro da malha diminui as particulas do permeado também se tornaram menores.

Assim, puderam concluir que, independentemente da malha suporte utilizada, as particulas
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encontradas no permeado tinham o mesmo tamanho que os poros de malha suporte apos
maturacdo da MD.

Por fim, para Pei et al. (2020), é importante determinar o tamanho ideal dos poros do
material suporte para interceptar completamente os flocos de lodo e gerar efluente de alta
qualidade. Por outro lado, a chave é aclimatar o indculo e aumentar o tamanho das particulas

do floco de lodo.

3.1.4.3 Concentracao de solidos

Os solidos totais (ST) que estdo presentes no reator bioldgico podem ser divididos em
solidos dissolvidos (menores que 0,001 um), coloidais (0,001 a 1,0 um) e em suspensao
(maiores que 1,0 um), e afetam de forma diferente o comportamento da membrana. As
particulas coloidais e soltveis contribuem para o bloqueamento total ou parcial dos poros,
podendo afetar o desempenho da membrana de modo irreversivel (DERELI et al., 2012).

De forma geral, mantidos constantes 0s outros parametros, o aumento da concentracdo
de ST leva a diminuicdo do fluxo do permeado. No entanto, apesar da deposic¢do de sélidos
suspensos sobre a superficie da membrana, formando uma torta, ser o fator que mais afeta o
fluxo em um biorreator anaerébio de membrana dindmica operado para o tratamento de
esgotos, a espessura dessa torta pode ser minimizada melhorando-se as condigdes
hidrodinamicas. Assim, varios autores tém procurado investigar melhor a influéncia destas
substancias sobre o desempenho da filtracdo através de uma MD (DERELI et al., 2012).

Uma faixa adequada de concentracdo de ST pode ser definida entre 15 e 30 g L™
Todavia, lembra-se que, para modulos submersos, concentragdes de ST elevadas podem
dificultar a promocéo da turbuléncia responséavel por evitar a deposicéo de particulas sobre a
superficie da membrana. Concentracdes de lodo muito altas apresentam um aumento da
viscosidade do lodo, o que prejudica o PSM (DERELI et al., 2012).

Bouhabila et al. (2001) investigaram o efeito de trés fracbes do lodo (solidos
suspensos, coloides e solutos) na formacdo do fouling em diferentes condic¢des de TRC (10,
20 e 30 dias). Foi verificado que a resisténcia especifica da fracdo de coloides e solutos deste
biorreator foi cerca de 10 vezes maior do que a resisténcia da torta. Por sua vez, Lee et al.
(2003) avaliaram a contribuicdo relativa das fracdes de sdlidos suspensos e do sobrenadante
para o fouling e verificaram que cerca de 30 — 40% da resisténcia causada pelo fouling foi
gerada pelo sobrenadante. Isso indica que os solutos e coloides resultantes, principalmente da

lise de bactérias, ndo tém efeito dominante sobre o desempenho das membranas. No entanto,
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Defrance et al. (2000) afirmam que so6lidos suspensos causam a maior quantidade de fouling
entre os constituintes do lodo. Em contrapartida, Benyahia et al. (2020) afirmam que sélidos
suspensos de licor misto sdo considerados os principais componentes da camada de fouling
reversivel e, a matéria organica dissolvida é considerada responsavel pela fouling irreversivel
de longo prazo nas membranas de UF/MF.

Alguns autores utilizam TRC infinitos, ou seja, nenhuma quantidade de lodo é
removida do biorreator e uma concentracdo de biomassa €, enfim, estabelecida. Nestes
termos, Rosenberger et al. (2002) afirmam que, embora a producéo de lodo de excesso possa
ser completamente suprimida através da manipulacdo do TDH e da relagdio A/M, uma
pequena quantidade de lodo deverd ser removida regularmente, devido ao acimulo de
substancias inorganicas no reator, que podem até atingir niveis tdxicos aos microrganismos.
Uma concentracdo de biomassa elevada leva a um tratamento mais eficiente, permitindo a
utilizacdo de altas cargas organicas, fazendo com que substancias com certo grau de
toxicidade sejam aceitas com maior amenidade e aumentando a chance de macromoléculas de
lenta degradacdo serem degradadas. Entretanto, um limite ideal de concentracdo pode ser
estabelecido, ja que os valores de remoc¢do de DQO, que podem atingir de 90 a 95%, tendem,
com 0 aumento da concentracdo de biomassa, a se estabelecer em um valor que néo sofra
alteracdo com o aumento da concentracdo da biomassa.

Neste sentido, Siddiqui et al. (2019) testaram quatro concentracfes de solidos
suspensos (4, 6, 8 e 10 g L™) do licor misto (MLSS), em diferentes tempos de operagéo (60,
180, 480 e 720 min). Os autores constataram que o0 aumento na concentracdo de MLSS
claramente acelerou a formacdo da MD e levou a uma melhor qualidade do efluente e a uma
maior PTM, exceto quando o sistema foi operado com a maior concentracdo de MLSS (10 g
LY. Os autores conclufram, entdo, que uma MD estavel ndo pode ser prontamente formada
dentro de um curto periodo de tempo com baixas concentracGes de MLSS (concentracdes da
ordemde4a6gL™).

Pie et al. (2020) avaliaram concentracdes de sélidos variando de 2,84 a 7,86 g L™ na
formagéo e filtrabilidade da MD para o tratamento de esgoto. Os autores verificaram boa
biodegradabilidade no tratamento de esgoto a partir de concentragdes de 3,0 g L™ No
intervalo de concentragdes de sélidos entre 6,0 e 7,0 g L™, observaram o aumento na
biomassa da MD com excelente desempenho de adsorcdo e filtracdo, devido a altas
concentracbes de SPE e niveis mais baixos de potencial Zeta que proporcionaram
aglomeracao e floculacdo de lodo, facilitando a rapida separacao de sélido-liquido.
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Saleem et al. (2017) testaram trés concentra¢Ges de solidos de licor misto (4, 8 e 15 g
L) sob diferentes PTM (5, 10, 18 kPa) e tamanho de poro de material suporte (10, 52, 85,
135, 200 pm). Os autores observaram que altas concentracdes de MLSS (8 e 15 g L™) tendem
a aumentar a taxa de fouling, reduzindo os fluxos do permeado desde o inicio de operacéo,
independentemente dos diferentes valores da PTM e tamanho de poro testados, ou seja, as
altas concentragOes de MLSS geraram baixos valores de fluxo do permeado desde o primeiro
minuto da operacdo do BRANMD, sem interferéncia da variacdo dos valores da PTM e
tamanho do poro do material suporte testado. Em contrapartida, observaram que a baixa
concentracdo de MLSS (4 g L™) associada ao mais alto valor da PTM (18 kPa) favoreceu o
aumento dos fluxos do permeado. Deste modo, concluiram, como um comportamento geral,
gue guanto maior é a concentracdo de MLSS, menor é o fluxo do permeado.

Todavia, 0s mesmos autores (SALEEM et al., 2017) constataram que embora altas
concentracfes de MLSS tenham reduzido os fluxos de permeado e aumentado a resisténcia a
filtracdo, a qualidade do efluente foi levemente comprometida quando comparado a qualidade
do efluente na baixa concentracdo de MLSS. E explicaram, também, que situacfes de baixa
qualidade de efluente sob altas concentracdes de MLSS pode ser devido a presenca de um
maior numero de particulas pequenas de lodo por unidade de volume, aumentando, assim, a
possibilidade destas particulas terem passado pela camada de MD quando altas concentracdes
de MLSS foram utilizadas. Os autores afirmam que esses resultados contradizem o paradigma
de “tendéncia geral” abordado por Liu et al. (2009) e Alibardi et al. (2014), de que “um
aumento na resisténcia a filtracdo é seguido por uma reducdo concomitante nos fluxos do
permeado e melhoria na qualidade do efluente em termos de remocao de s6lidos”.

Por outro lado, Li et al. (2018a) testaram os efeitos de diferentes concentracfes de
s6lidos (0,1, 0,2, 0,4, 0,6, 0,8 e 1,0 g L™) do afluente na formacéo da MD, e observaram que a
concentracdo de sélidos de 1 g L™ aumentou a PTM de 80 mm (0,78 kPa) para 201 mm (1,97
kPa) de coluna de agua, e a resisténcia a filtracdo aumentou de 2,92 x 10° m™ para 7,34 x 10°
m™ durante a filtracdo. Quando a concentragdo de sélidos do afluente diminuiu para 0,1 g L™,
a PTM aumentou de 80 mm (0,78 kPa) para 110 mm (1,08 kPa), e a resisténcia a filtracéo
aumentou de 2,8 x 10° m™ para 3,87 x 10° m™. Baseando-se nestes resultados, os autores
inferiram que o processo de formacdo de MD foi fortemente afetado pela concentracdo de
solidos (microparticulas) do afluente, pois as concentracGes mais altas de solidos do afluente
resultaram em mais microparticulas retidas através no material suporte, estabelecendo a base
para a rapida formacdo da MD. Em outras palavras, ao longo do tempo, & medida que a

camada de MD continuava a se formar e se espessar, as diferencas na resisténcia a filtracao e
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na PTM entre as diferentes concentracdes de sdlidos do afluente também aumentavam. Sendo
assim, os autores concluiram que a concentracdo de sélidos do afluente pode ser usada para
prever tendéncias de resisténcia a filtracdo durante a formacao de MD e subsequente filtracéo
de &guas residudrias através do sistema BRAnNMD.

Os autores (LI et al., 2018a) ainda avaliaram as mesmas concentracfes de sélidos em
diferentes tempos de formacdo da MD e observaram uma tendéncia de diminui¢do do tempo
de formacdo da MD com o aumento de concentracdo de sélidos do afluente. Também
constataram que apesar da turbidez inicial do efluente ter sido alta, foi reduzida rapidamente
sob altas concentragdes de s6lidos do afluente durante a filtragdo, mas no final foi semelhante.
Além disto, as altas concentracdo de sélidos no efluente podem facilitar a formacdo da
camada de MD e reduzir a turbidez do efluente durante a formacdo de MD; contudo, apés a
maturacdo da MD, a turbidez do efluente pode ser semelhante independentemente das
concentragbes de sélidos do afluente. Sendo assim, através de andlise estatistica de
correlagfes parciais entre a concentracdo de solidos e os parametros de desempenho da MD,
os autores verificaram uma correlacéo linear forte (r, = 0,8) e significativa (P-valor = 0,00)
entre a concentracdo de sélidos afluente, a PTM e a resisténcia a filtracdo. Além disso,
observaram correlagédo fraca (r, = 0,103), mas significativa (P-valor = 0,023), entre a
concentracdo de sélidos do afluente e a turbidez do efluente durante a formacdo da MD.

Portanto, Yu et al. (2016) também verificaram que altas concentragdes de sélidos
aumentaram os valores da PTM durante a filtracdo por MD. Ersahin et al. (2012) relataram
gue a melhoria da qualidade do efluente poderia ser alcancada com alta concentracdo de
solidos. Chu e Li (2006) observaram elevada concentracdo de sélidos suspensos no efluente
com maior concentracdo de lodo de afluente, o que atribuiram a fragilidade das propriedades
das particulas do lodo. Em suma, Yu et al. (2016) e Ersahin et al. (2012) ratificam o estudo de
Li et al. (2018a), enquanto Chu e Li (2006) ratificam o estudo de Saleem et al. (2017).

Pollice e Vergine (2020) afirmam que, em biorreatores de membrana dinamica,
concentracdes mais altas de MLSS tém efeitos negativos sobre a produtividade e efeitos
positivos sobre a qualidade do efluente. Em particular, as concentracGes mais altas de MLSS
resultaram em periodos de formagdo de MD mais curtos. No entanto, em uma operacdo
continua, as mudangas na concentracdo de MLSS estiveram associadas a mudangas na carga
organica e no TRC, parametros operacionais que influenciam outras caracteristicas
importantes do lodo (SPE, coloides, tamanho dos flocos de lodo, razdo SSV/SST, etc.).

Assim, em um biorreator de MD operado em processo continuo, altas concentra¢fes de
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MLSS corresponderam a maior turbidez do efluente e periodos mais longos de formacéo da
MD.

Isik et al. (2019), Zhu et al. (2019) e Wang et al. (2020) atestaram que o tempo de
formacdo da MD pode ser reduzido no caso de uma suspensdo de lodo possuir particulas com
didmetros médios maiores e alta hidrofobicidade relativa. Uma alta concentracdo de sélidos
do afluente resulta na rapida formacdo de uma camada espessa, maior resisténcia a filtragéo,
baixos fluxos de permeado e alta turbidez. Além disso, uma baixa concentracdo de solidos
associado a um alto valor da PTM ¢ favoravel a filtragdo em MD, produzindo um efluente de
alta qualidade. Cabe mencionar que, em alguns casos, altas concentracbes de sélidos sdo
favoraveis na reducdo do tempo necessario para a formacdo da camada de MD, melhorando

assim a qualidade do efluente na fase inicial.

3.1.4.4 Substancias poliméricas extracelulares e produtos microbianos soluveis

De acordo NG e Hermanowicz (2005) e Liang et al. (2007), de modo geral, as
substancias poliméricas extracelulares (SPE) consistem em uma mistura complexa de
proteinas, carboidratos, polissacarideos, DNA, lipideos e substancias himicas que s&o
constituintes da matriz de flocos e de biofilmes. As SPE sdo também categorizadas na
literatura de acordo com sua origem (ligadas as células ou livres em solucdo), natureza
quimica (proteinas, carboidratos, acidos humicos, etc.) ou tamanho fisico (dissolvido, coloidal
ou particulado). J& os produtos microbianos soltveis (PMS) séo facilmente absorvidos pela
membrana dindmica, bloqueando os poros e reduzindo a permeabilidade do material suporte,
além de influenciarem a estrutura e porosidade da camada de MD formada sobre a superficie
do material suporte (PRETEL et al., 2013).

Zhu et al. (2019), as SPE e os PMS sdo importantes para a formacdo de flocos
microbianos pela ligacdo de células por meio de interacGes de ligacdo idnica, interagdes
hidrofobicas e emaranhamento de polimero.

Liu et al. (2009) acreditam que o teor significativo de compostos organicos no
sobrenadante dos biorreatores € decorrente de materiais biopoliméricos (SPE e PMS), os quais
podem atuar como uma “cola”, facilitando a formagdo da camada de MD. Segundo Lin et al.
(2011), o contetdo de SPE em particulas grandes é significativamente menor do que €
particulas pequenas, e o0 maior depdsito de SPE na camada de MD pode aumentar a

resisténcia especifica da MD, devido a forte aderéncia de SPE que compreende varios
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biopolimeros (LIANG et al., 2013). No entanto, Liu et al. (2018) atestam que as proteinas
refratarias, como a glicoproteina, favorecem a formacdo de fouling mais rapidamente que
outros compostos facilmente biodegradaveis, o que prejudica o funcionamento normal do
sistema.

De acordo com Guan et al. (2018b), SPE e PMS mais comuns na MD s&o proteinas e
polissacarideos. As proteinas encontradas sdo do tipo triptofano, e os polissacarideos sdo os o-
polissacarideos e [-polissacarideos. Os P-polissacarideos atuam como uma substancia
aglutinante que une os flocos bioldgicos aos poros internos das fibras do material suporte,
tornando-se uma fonte de fouling irreversivel e, consequentemente, dificultando a remocéao
dos residuos através de limpeza fisica. Os a-polissacarideos, proteinas e lipidios, sdo
distribuidos uniformemente no material suporte e sobrepostos por flocos bacterianos. Os
autores também observaram que a MD pode se dissociar do material suporte durante a
operacdo do biorreator. Quando a dissociagcdo acontece, os flocos dentro dos poros se
desprendem do material suporte e passam a ser encontrados no permeado com 0 mesmo
tamanho do poro. Os B-polissacarideos sdo 0s Unicos que permanecem presos nas fibras do
material suporte.

O mesmo fendmeno foi ratificado por Siddiqui et al. (2019), que acrescentaram que a
retrolavagem deve ser realizada antes de um maior acaimulo do B-polissacarideos no material
suporte para garantir a operacdo de longo prazo do sistema BRAnNMD. Além disso, em
diferentes tempos de operacao (60, 180, 480 e 720 min), apenas pequenas quantidades de a-
polissacarideos, B-polissacarideos e flocos de lodo foram fixadas a fibra do material suporte
aos 60 minutos de operacdo, com MD ainda no estagio de formacéo. No entanto, s6 ap6s 180
min, é que foi observado um maior acimulo de polissacarideos no material suporte como
indicador de formacdo bem-sucedida da MD. Os autores também concluiram que [-
polissacarideos podem servir como aglutinante entre os flocos de lodo e o material suporte,
contribuindo para a formagao da MD. Além disto, os B-polissacaridos foram a principal razéo
para a formacéo bem-sucedida da MD e a sua acumulacgdo continua, provavelmente, levou ao
fouling.

Para Yu et al. (2019b), as proteinas presentes nas SPE e PMS sdo consideradas mais
influenciadoras da hidrofobicidade do lodo do que os carboidratos, devido as cadeias laterais
aromaticas ou alifaticas de aminoacidos. Em seus estudos, os autores utilizando trés tipos de
lodos (A, B e C) provenientes de sistemas diferentes, verificaram que a hidrofobicidade do
lodo aumentou com a concentracdo da proteina nas SPE e PMS. O lodo A era mais

hidrofobico que o lodo B, enquanto que o C era hidrofilico (hidrofobicidade: lodo A > lodo B
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> lodo C), sendo os contetdos de proteinas determinados para A, B, e C igual a 77,46 + 0.09;
56,63 + 0,76 e 53,26 + 1,37 mg g'SS, respectivamente. Consequentemente, o lodo A aderiu
mais rapidamente a superficie do material suporte e completou o processo de adesdo antes dos
lodos B e C. Em contrapartida, o lodo C aderiu a superficie da membrana mais lentamente do
que as outras duas amostras de lodo devido a maior barreira de energia repulsiva.

Kimura et al. (2015) afirmam que o dominio das quantidades de acido himico em SPE
e PMS é devido a alta hidrofobicidade do acido humico, enquanto os polissacarideos se
dissolvem facilmente como PMS devido a sua alta hidrofilicidade e a sua capacidade de
penetrar na MD. De acordo Gao et al., (2012), as proteinas geralmente tém uma maior
afinidade com particulas de lodo em relacdo aos polissacarideos devido a sua maior
hidrofobicidade e carga de superficie.

De acordo com Nuengjamnong et al. (2005), maiores concentracdes de SPE sédo
encontradas em lodos mais velhos, devido a lise das bactérias, e em condi¢des enddgenas, na
qual a razdo A/M ¢ baixa, como ocorre no tratamento de efluente convencional. Todavia, em
um estudo na qual os mesmos autores utilizaram raz6es A/M bastante baixas, entre 0,02 e
0,04 kgDQO kg*SSV d, e idades de lodo (TRC) de 250 dias, foi encontrada uma reducéo da
quantidade de SPE no biorreator.

Ng e Hermanowicz (2005) ainda relacionaram o indice volumétrico de lodo (IVL) a
quantidade de SPE, e verificaram que a sedimentacdo foi melhor quando teores mais altos de
SPE foram encontrados na biomassa. Através da separacao das fraces do lodo (solucéo bulk,
células e SPE), Meng e Yang (2007) verificaram que as SPE sdo a fragdo que contribui mais
significativamente para a resisténcia a filtragdo. Além disto, também observaram um aumento
na concentragdo de SPE na fase endogena. Com isto, sugerem que o teor de SPE pode ser
usado como um indicador do potencial de fouling.

De forma geral, acredita-se que SPE e PMS s&o o0s constituintes mais importantes na
contribuicdo do fouling, até mais que os proprios microrganismos (LIU et al., 2012). N&o
obstante, Guan et al. (2018a) constataram que o0 bloqueio dos poros do material suporte nos
sistemas de biorreatores de MD foi causado principalmente pelos flocos bioldgicos, que na
maior parte foram bactérias cobertas por substancias semelhantes a gel. Os flocos bioldgicos
formavam uma estrutura densa com poucos canais estreitos para passagem do permeado. O
bloqueio dos poros do material suporte com SPE e PMS ¢ o principal fator de fouling nos
BRM'’s convencionais (MF e UF). Isto ndo ocorre em BRAnMD porque seus poros sao muito

grandes para serem bloqueados com SPE e PMS.
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Hu et al. (2016a) ratificam que tamanhos maiores de particulas do licor misto
aceleraram a formac&o da camada de torta no sistema de biorreatores de MD, ao contrério do
acumulo preferencial de particulas menores na superficie da membrana em sistemas
convencional de MF e UF que causam fouling irreversivel. Meng et al. (2017) concluiram
também que os diferentes tipos de SPE e PMS séo os principais causadores de fouling nas
membranas convencionais de MF e UF.

Zhu et al. (2019) na pesquisa sobre caracteristicas de uma MD compararam o
conteddo de PMS e SPE entre biorreatores de membrana dindmica e biorreatores de
membranas convencionais. Foi observado que o contetido de SMP na MD (2,03 mg g*SSV)
era significativamente menor do que em membranas convencionais (4,95 mg g* SSV). A
mesma tendéncia foi semelhante para o contetido de SPE, ou seja, na MD (33,22 mg g™* SSV)
foi menor na membrana convencional (40,71 mg g™ SSV). Sendo assim, concluiram que as
baixas concentracbes de PMS e SPE depositadas sobre o material suporte favoreceram a
ocorréncia de baixa resisténcia a filtragdo na MD, o que beneficiou a economia do consumo
de energia usada na suc¢do do permeado, viabilizou 0 manuseio operacional e reduziu o
fouling.

Yang et al. (2020) acrescentam que, em BRMs, a fixacdo continua de particulas
causadoras de fouling (particulas pequenas, PMS e elementos inorganicos) na superficie de
membranas de UF/MF é um fendmeno comum, e é responsavel por mais de 80% da
resisténcia a filtracdo, gerando fouling irreversivel. Enquanto isto, em BRANMD, as mesmas
particulas finas, PMS (proteinas e polissacarideos) e elementos inorganicos ajudam a
biomassa ativa a formar a camada de MD, a qual funciona como uma “membrana secundaria”
ou filtro para aumentar a remocdo de poluentes devido aos efeitos de retencdo e
biodegradacdo, mesmo que as proteinas e polissacarideos sejam 0s principais componentes
organicos da camada de MD.

Sun et al. (2018) compararam as SPE em trés periodos distintos: licor misto; final de
formacgéo da MD; e fluxo operacional sustentavel (periodo de maturacao), sendo que o Gltimo
foi dividido em dois subperiodos: meio do fluxo operacional sustentavel e fim do fluxo
operacional sustentavel. Os pesquisadores verificaram que as proteinas eram o componente
predominante de SPE em todos esses periodos. O conteddo de SPE no final da formacao da
MD foi menor do que em licor misto, o que foi atribuido a dois aspectos: primeiro, 0 acimulo
seletivo de particulas grandes na superficie do material suporte, uma vez que o contetdo das
SPE em particulas grandes é significativamente menor do que o de particulas pequenas;

segundo, a fraca retencdo de SPE pelo material do suporte com grande tamanho de poro, o
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que significa que o SPE teve um efeito pouco significativo na formagdo de MD.
Posteriormente, o contetdo de SPE na MD no periodo de fluxo sustentavel (maturagdo)
aumentou notadamente e excedeu o do licor misto, indicando que as SPE desempenharam um
papel importante no desenvolvimento da MD apés a sua formacdo. Este fato ocorreu
particularmente ao final do fluxo sustentavel, periodo em que o conteido de SPE da MD
aumentou ainda mais e foi 1,75 vezes mais alto que no meio do fluxo sustentavel. Neste
contexto, a resisténcia especifica no final do fluxo sustentavel foi 1,87 vezes maior do que no
meio do fluxo sustentavel, indicando que a abundancia de SPE em pequenas particulas é a
explicagdo mais razoavel para o aumento da resisténcia especifica no altimo periodo de fluxo
operacao sustentavel.

Além disso, os autores atestaram que a relacdo proteinas/carboidratos (PN/PS)
aumentou visivelmente durante o curso de filtracdo. O aumento da relacdo PN/PS
correspondeu a alta aderéncia a camada dindmica, o0 que tornou a estrutura da MD densa.
Embora isto tenha desempenhado um papel importante na manutencdo da eficiéncia de
retencdo de substancias pela MD, resultou em um aumento da resisténcia especifica. Também
foi observado, que ao contrario do aumento continuo das proteinas, um aumento consideravel
dos carboidratos ocorreu meramente no final do fluxo sustentavel, o que foi explicado pela
lise e liberacdo de carboidratos pela microbiota devido as limitagbes de transferéncia de
substratos da MD. Com base nos resultados de distribuicdo de tamanho de particulas (PSD),
o0s autores inferiram que o acimulo de pequenas particulas e SPE foram a principal razdo para
0 aumento da resisténcia especifica no primeiro periodo de fluxo operacional sustentavel,
enquanto que o aumento da resisténcia especifica no ultimo periodo do fluxo operacional

sustentavel foi dominado principalmente pelo aumento do SPE (SUN et al., 2018).

3.1.4.5 Estrutura e tamanho do floco

O floco biologico consiste em uma estrutura heterogénea constituida principalmente
por microrganismos (bactérias, protozoarios, fungos, rotiferos, vermes), uma fracdo de
particulas organicas e inorganicas presentes nos efluentes e pelas SPE e PMS. Vale ressaltar
que a funcdo das SPE e PMS na formacédo do floco é aumentar a viscosidade do liquido,
favorecendo a atividade enzimatica extracelular e, consequentemente, a agregacgéo das células
(LEE et al., 2003).

Segundo Pie et al. (2020), os flocos de lodo grandes sdo formados pela agregacao de

SPE devido a secrecfes de microrganismos. Existem diferentes grupos funcionais no SPE,
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incluindo hidroxila, fosfato, carbonila, carboxila, amino. Estes desempenham um papel de
ponte entre os flocos de lodo e podem promover a adsorcéo entre as células e o acimulo de
lodo. O grupo amino da proteina possui uma carga positiva, que pode neutralizar a carga
negativa da proteina do grupo hidroxila e fosfato, reduzindo, assim, o potencial da superficie
do lodo. Proteinas, carboidratos e acidos nucleicos tém uma capacidade de ligacdo muito alta.
Isto leva a ligagBes ibnicas com ions metalicos na &gua, reduzindo o potencial interno das
células e facilitando a colisdo de compressdo entre células microbianas. O que implica, um
aumento na concentracdo de SPE pode reduzir o potencial Zeta na superficie da MD,
facilitando o acimulo de lodo e a formacéo de particulas maiores.

A estrutura do floco estd fortemente relacionada as condi¢bes de operacdo em
biorreatores de membranas dinamicas. Se as condi¢cGes de velocidade tangencial forem
demasiadamente elevadas, podem promover a diminuicdo do tamanho do floco e provocar a
formagc&o de tortas mais compactas na superficie do material suporte. E importante, portanto,
otimizar a velocidade de escoamento tangencial sobre o material suporte, para que ela
favoreca a deposicdo da torta sobre a membrana, mas ndo cause um elevado aumento da
concentracdo de solutos e pequenos coloides de tamanho comparavel ou inferior ao do poro
do material suporte. Esta é uma estratégia capaz de minimizar os efeitos do fouling e a
deterioracdo da qualidade do permeado (WANG et al., 2020).

Os estudos de Chang et al. (2002) e Cui et al. (2003) demonstram que a biomassa tem
caracteristicas hidrofébicas, embora apresente diferentes niveis de hidrofobicidade. Isso faz
com que sua afinidade e, consequentemente, sua aderéncia a superficie do material suporte
hidrofébico. Lee et al. (2003) investigaram as propriedades superficiais dos flocos operando
em trés TRC’s distintos: 20, 40 ¢ 60 dias. Eles concluiram que a hidrofobicidade do lodo esta
relacionada ao TRC, e que a carga superficial do floco e sua hidrofobicidade estdo
relacionadas a concentracdo de SPE. Os autores também acreditam que somente a
concentracdo de SPE ndo € uma informacdo suficiente para correlacionar com a
hidrofobicidade; também é necessario conhecer a composicdo do SPE. Eles verificaram que o
teor de proteina é o fator que influencia mais significativamente a hidrofobicidade dos flocos.

Ja Yu et al. (2019a) relacionaram a qualidade de flocos bioldgicos com a capacidade
de agregacdo do lodo para formacédo de estruturas estaveis. O lodo com estruturas estaveis
forma e protege grandes flocos de serem quebrados ou desagregados por forcas externas (por
exemplo, forca de cisalhamento) ou turbuléncia. Por ouro lado, o lodo com estrutura estavel
reduz potencialmente a liberagdo das SPE dos flocos bioldgicos, o que alivia o blogqueio e

formacéo de fouling irreversivel na MD. Em suma, a boa capacidade de agregacédo do lodo
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nos sistemas BRANMD apresenta menor potencial de fouling e maior permeabilidade da
camada de MD.

Segundo Lee et al. (2003) deve-se evitar 0 uso de bomba centrifuga para recirculacao
do lodo pelo sistema de mddulo externo, pois, o uso deste tipo de bomba destréi a estrutura do
lodo mais rapidamente, elevando a concentragdo de solutos e pequenos coloides. No entanto,
Siddiqui et al. (2019), contrapdem a ideia e afirmam que é necessério fazer a recirculagdo do
lodo do material suporte no modulo externo para fornecer tensdo de cisalhamento suficiente
para evitar o acuimulo excessivo de lodo no material suporte e a manutencdo da
permeabilidade da membrana. Contudo, os autores ressaltam que € necessario otimizar a
velocidade tangencial e fluxo do permeado inicial, tamanho de poros do material suporte e
concentracdo de MLSS.

Yurtsever et al. (2020), em um estudo sobre a otimizacdo do processo e desempenho
de filtracdo de BRANMD tratando &guas residuarias industriais, compararam o tamanho
médio de flocos de lodo (52, 56 ¢ 63 um) formados em uma MD, com tamanho de poros do
material suporte (20, 53 e 100 pum). Os pesquisadores constataram que a medida que o
tamanho dos poros do material suporte aumentava, o tamanho médio dos flocos de lodo
também aumentava. Além disso, verificaram que o tamanho médio dos flocos de lodo do
biorreator era de 85 um, maior do que o tamanho médio dos flocos de lodo observado em
todas as trés MD. Desse modo, explicaram que particulas pequenas geralmente se depositam
mais na superficie do material suporte.

Entretanto, Sun et al. (2018) obtiveram resultados diferentes, ou seja, tamanho médio
de flocos de lodo no biorreator, final de formagdo da MD, meio do fluxo operacional
sustentavel e fim do fluxo operacional sustentavel iguais a 31,8, 41,5, 31,1 e 29,5 um,
respectivamente. Observaram que o tamanho médio dos flocos de lodo para o periodo recém-
formado (final de formacdo da MD) era maior do que o do licor misto, 0 que sugeria que
particulas maiores eram mais rapidamente depositadas e acumuladas sobre material suporte de
tamanho de poros maior durante o periodo de formagdo da MD. E a medida que a operacgéo
prosseguia, o tamanho médio de particula da MD diminuia gradualmente, tornando-se menor
do que no licor misto. [Os autores enfatizarem também esses resultados com os fundamentos
de mecénica dos fluidos feito mencgéo no item 3.1.2. desta revisao]

Além disso, os autores observaram que no final da formagdo da MD, a superficie do
material suporte era coberta por estrutura da MD n#o estavel. A medida que a operacio
prosseguia, a estrutura da MD foi se compactando com diminuicdo da porosidade e da

rugosidade, e no fim do fluxo sustentavel, a MD exibiu a estrutura mais densa, alta resisténcia
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especifica e alta resisténcia a infiltracdo, devido ao acimulo de pequenas particulas e de SPE.
Porém, embora a resisténcia especifica da MD tenha aumentado significativamente de 1,01x
10° m g'1 para 1,89 x 10°m g'1 entre o meio do fluxo sustentavel e o fim do fluxo sustentavel,
o aumento correspondente do tamanho médio de particula foi marginal, menor que 2 um. Os
autores explicaram que particulas pequenas desempenharam um papel insignificante no
aumento da resisténcia especifica da MD no ultimo estdgio do periodo de operacao
sustentavel. Desse modo, concluiram que a matéria organica, particularmente aquela na forma
de SPE, s6 pode ter contribuicdo de forma significativa para a resisténcia especifica em
BRM’s, nao em BRANMD (SUN et al., 2018).

Pei et al. (2020) ratificam através do seu estudo sobre uma nova membrana dindmica
formada na malha de aco inoxidavel para tratamento de aguas residuarias. Os autores
observam gue os flocos de lodo grandes acumularam-se rapidamente sobre o material suporte
formando a MD e gerando o efluente. E uma pequena quantidade de lodo correspondente ao
tamanho dos poros do material suporte bloqueou os poros da MD, reduzindo o tamanho dos
poros do material suporte. O didmetro médio dos flocos do lodo variava entre 113 e 121 pm, ¢
os flocos de lodo com tamanho menor a 200 um correspondiam 90% das particulas.

Yu et al. (2019b) observaram uma lenta formacéo da MD no lodo C (tempo inicial de
formacdo de 240 min), o qual apresentava tamanho de particulas maiores (distribuicdo de
tamanho de particulas = 60,41 pm), mas baixa floculabilidade (turbidez do sobrenadante =
31,7 £ 1,41 NTU). Em contrapartida, observaram uma rapida formacdo de MD para os lodos
A e B (tempo inicial de 50 e 60 min, respectivamente), com tamanho de particulas menores
(22,58 + 0,91 e 38,27 + 1,11 um, respectivamente) e alta floculabilidade (turbidez do
sobrenadante = 1,63 + 0,32 e 2,11 £+ 0,45 NTU, respectivamente). Os autores concluiram que
a baixa floculabilidade de lodo C enfraqueceu a influéncia do tamanho das particulas no
processo de formacdo da MD. Os autores também explicaram a floculabilidade do lodo pela
teoria XDLVO, isto &, pelas interacbes repulsivas entre as particulas, as quais foram
predominantes no lodo C, como mostra a Tabela 1. As interacdes repulsivas entre as
particulas de lodo fizeram com que as mesmas se repelissem e permanecessem em um estado
discreto e Unico, o que impedia prontamente a floculabilidade no lodo. Além disto, o lodo C

teve menor valor de energia secundaria minima.
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Tabela 1. Interacdo entre os varios flocos de lodo-flocos de lodo.

Materiais AG," AG!® AGE: AG.OT
mJ m*
Flocos de Lodo A -1,15 -16,72 0,10 -17,78
lodo-flocosde  Lodo B -0,49 -6,79 0,10 -7,18
lodo Lodo C -0,21 14,50 0.15 14.44

Onde: do é a distancia minima de equilibrio; LW, AB e EL representam forca de Lifshitz-van der Waals (LW),
acido-base de Lewis (AB) e camada dupla eletrostatica (EL); AGdLOW , AGcﬁ,B , AGdEoL representam a energia de

interacdo por unidade de area entre duas superficies planas infinitas que sdo colocadas em contato; AGSTM(,)STé

energia livre total de interacdo entre duas superficies sélidas idénticas (subscrito s) imersas em agua (subscrito
w).

Fonte: Yu et al. (2019b).

3.1.4.6 Pressao transmembrana e fluxo do permeado

O fluxo do permeado (Jp) € definido como o volume que permeia através da
membrana por unidade de tempo e unidade de area. A pressdo transmembrana (PTM) é o
gradiente de pressdo que serve de forca-motriz para o transporte de agua através da
membrana. Assim, a PTM esta diretamente relacionada ao fluxo do permeado (METCALF &
EDDY, 2007).

De acordo com Yurtsever et al. (2020), o fluxo do permeado € influenciado pela
qualidade do afluente, frequéncia de limpeza, estabilidade da operacdo e propriedades do
material suporte, como o tipo do material suporte e o tamanho dos poros. Além disto, também
é influenciado pelas condigcdes operacionais, como a PTM e o0 regime de mistura no
biorreator. O baixo valor da PTM permite fluxos muito mais elevados em biorreatores de MD,
guando comparados aqueles observados em membranas convencionais (POLLICE e
VERGINE, 2020).

Outro conceito importante é o de fluxo critico, que consiste no maior valor de fluxo
permeado abaixo do qual ndo ocorre fouling, ou a ocorréncia do mesmo se torna desprezivel
(HAN et al., 2005). O fluxo critico &, possivelmente, o parametro mais importante na
operagdo nos processos de separagdo por membrana, e foi definido por Field et al. (1995)
como sendo o maior fluxo permeado onde n&o se observa uma diminui¢do do fluxo com o
tempo. Acima do fluxo critico € observado fouling, pois nesta condi¢do existe uma maior
tendéncia de arraste das particulas durante a permeacdo, fazendo com que elas se depositem

mais rapidamente, ndo permitindo, portanto, que as condi¢Ges hidrodindmicas evitem a
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formacédo da fouling na membrana. Sendo assim, para melhor caracterizar os fendmenos de
fouling, é importante considerar a evolucao do fluxo em fungdo da PTM.

Han et al. (2005) descreveram duas maneiras de determinar o fluxo critico. Uma é
mantendo o fluxo constante e observando a PTM. Assim, quando houver aumento na PTM, é
estabelecido o fluxo critico. Outra forma é manter a PTM constante e medir o fluxo do
permeado. Desta forma, operando com PTM constante, o fluxo critico é definido como o
primeiro momento em que ocorre a diminuicdo do fluxo permeado. Entretanto, cabe
mencionar ainda que Bacchin et al. (2006) também definem o fluxo critico como o fluxo em
que a PTM comeca a afastar-se da linha de agua pura, a qual € representada por uma linha
reta.

O fluxo critico marca a transi¢cdo entre um regime de polarizacdo estavel e outro
instdvel. No momento em que o fluxo critico é ultrapassado, as forcas de atracdo sdo
superiores as forcas repulsivas. Neste ponto, nem todo aumento de pressao implica em mais
um aumento do fluxo, uma vez que este tende a um valor limite (Figura 7). Portanto, o fluxo
limite representa 0 maximo fluxo do permeado, em regime estacionario, que pode ser
alcancado aumentando-se a PTM, com uma determinada solucdo ou suspensédo e sob um dado
conjunto de condigdes hidrodinamicas (BACCHIN et al., 2006).

Figura 7. Esquema do fluxo em funcéo da PTM.

Fluxo
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Fonte: Tardieu (1997).
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O fluxo critico pode ser determinado através da aplicacdo de um degrau de PTM
constante, enquanto que o fluxo do permeado é monitorado quanto a sua estabilidade em cada
degrau, como apresentado no exemplo da Figura 8. A reversibilidade de deposicao, estudada
por Ye et al. (2005), pode ser avaliada pela analise do fenbmeno de histerese da curva de
PTM versus fluxo. A técnica de histerese € a mais recente técnica formalizada para
determinacdo do fluxo critico. Neste método, o fluxo critico é definido como o menor fluxo

que cria um fouling irreversivel sobre a membrana.

Figura 8. Exemplo de fluxo critico.
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De um modo geral, ndo € interessante operar sistemas de biorreatores de membrana
dindmica em condi¢Ges acima do fluxo critico, visto que o custo operacional aumenta para
que altas PTM’s sejam asseguradas. Embora seja aparentemente simples, a precisdo de
identificacdo do fluxo critico depende fortemente das condicBes utilizadas (duracdo do
degrau, tamanho do degrau, estado inicial da membrana). Infelizmente, ndo existe um
método-padrdo para determinacdo do fluxo critico, o que faz com que a comparacdo dos
valores apresentados na literatura seja dificil. Apesar de ser um método com aspectos
arbitrarios, sua determinagdo continua sendo a mais eficiente aproximacao para se avaliar o
comportamento do fouling para um dado sistema de filtragdo, além de comparar diferentes
condicdes de operacdo (HAN et al., 2005).

Entretanto, Pollice e Vergine (2020) afirmam que a abordagem baseada no aumento de
fluxo gradativo tem uma aplicabilidade limitada nos processos de filtragdo por MD, devido a

complexidade dos fendmenos que regulam o desenvolvimento da MD. Pois, os autores
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compararam estudos feitos por dois grupos de pesquisadores utilizando material suporte com
mesmo tamanho de poro (38 pum), para determinar o fluxo critico aplicando a abordagem
baseada no aumento de fluxo gradativo. Assim, foi constatado que o grupo de Chu et al.
(2014) encontrou um valor de fluxo critico de 70 L m™ h™, que é muito diferente do valor de
fluxo critico de 20 L m™? h™, obtido pelo grupo de Wang et al. (2015). Nestes termos,
concluiram que a determinacdo do fluxo critico para experimentos de longo prazo operados
em diferentes fluxos deve ser comparados, e recomendaram que se realizem limpezas
(retrolavagens) quando o fluxo atingir um limite abaixo de um valor inicial pré-definido (por
exemplo, 10% abaixo do fluxo inicial).

Os autores também salientam que o fluxo imposto influencia claramente no
desenvolvimento da MD; além disso, o periodo de duracdo da fase de formacdo da MD ¢é
curto para valores de fluxos muito altos, com efeitos claros positivos na qualidade do efluente
produzido ap6s cada operacdo de limpeza do material suporte. Um periodo de formacéo da
MD de aproximadamente 5 min foi relatado sob fluxos muito altos (220 a 465 L m™ h™)
obtidos a PTM constante e fluxo variavel (ZAHID et al., 2011), enquanto um periodo de
formacdo da MD cerca de 1 més foi obtido por fluxo de 3,6 L m™? h™ (SREED et al., 2017).
No entanto, varios estudos tém mostrado que o fouling da MD € mais intenso para valores de
fluxo elevados, o que causa a deteriorizacdo da qualidade do efluente por dois motivos:
primeiro, exigéncia de uma maior frequéncia de limpeza, o que implica em menor
desempenho do processo de filtracdo no periodo de formacdo da MD do que no seu periodo
de maturacdo; e segundo, o fato do aumento da PTM, devido ao fouling da MD, desestabilizar
a prépria MD (ocorréncia de dissociacdo), o que tem efeitos negativos sobre a turbidez do
efluente (POLLICE e VERGINE, 2020).

Na filtragdo por MD, o valor da PTM aplicado deve ser inferior aos aplicados na
filtracdo por membranas convencionais. Pois, valores muito altos da PTM sO podem ser
alcancados quando a porosidade da MD é reduzida pelo acumulo excessivo de sélidos ou por
outros fendmenos relacionados ao crescimento de lodo, por exemplo, a superproducdo de
PMS ou SPE (HU et al.,2016ab; POLLICE e VERGINE, 2020).

Isik et al. (2019) compararam membranas de UF e MD utilizadas para o tratamento de
aguas residuarias domésticas. Os autores verificaram que os valores da PTM obtidos na
filtracdo através de MD foram mais altos que aqueles obtidos pela filtracdo através de
membranas convencionais de UF. Os valores altos da PTM obtidos na filtragdo por MD
aumentaram significativamente durante os primeiros trés dias, e a turbidez do efluente

também aumentou durante o mesmo periodo. Apos atingir a estabilidade, o valor médio da
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PTM foi de 54,6 kPa para MD. Ao contréario, os valores de PTM para membranas de UF
foram bastante estiveis e permaneceram abaixo de 0,8 kPa durante todo o periodo de
operacdo. Além disso, os valores médios da resisténcia a filtracdo foram 4,10 x 10 m™ e
5,21 x 10 m™ para MD e UF, respectivamente. Os autores atribuiram este comportamento
(altos valores da PTM e resisténcia a filtracdo para a MD) ao fato da camada de MD
apresentar maiores percentagens de elementos inorganicos, como Ca, Mg, Al e Si. E mesmo
assim, concluiram que a tecnologia da MD foi alternativa tecnicamente vidvel para o
tratamento de aguas residuarias domésticas em termos de desempenho de filtracéo.

De acordo com Wang et al. (2020), embora a filtracdo através de MD possa lidar com
afluentes mais concentrados, a PTM tem maior impacto sobre o processo, especialmente na
qualidade do permeado, enquanto nos processos convencionais de MF/UF, a PTM tem
impacto insignificante na qualidade do permeado. Este fato sugere que nos processos de
filtracdo através de MD, a exigéncia de controle da PTM é muito mais rigida que nos
processos de filtracdo convencionais de MF/UF. Este comportamento também ¢ ratificado por
Guan et al. (2018b) para processos filtracdo através de MD, os quais obtiveram excelente
qualidade do permeado a PTM abaixo de 20 kPa. Porém, quando a PTM atingiu valores entre
40 e 80 kPa, a turbidez no efluente aumentou. Analogamente, altos fluxos de permeado
também reduziram a eficiéncia da filtracdo por MD, sugerindo que na filtracdo através de
membrana dindmica o fluxo de permeado ou os valores da PTM n&o podem ser muito altos
(WANG et al., 2020).

Em contrapartida, Saleem et al. (2017) observaram que altos valores de PTM néo
afetaram significativamente o desenvolvimento da MD, todavia, aumentaram a forga de
arraste na camada de MD, removendo particulas fracamente fragilizadas, transportando-as
através do material suporte e causando, assim, um aumento turbidez efluente. Também
observaram que fluxos de permeados iniciais muito altos, variando de 329 a 9880 L m? h?,
causaram o rapido aumento da resisténcia a filtragdo (isto €, diminuicdo de fluxo durante a
filtracdo), demonstrando o rapido desenvolvimento da MD no intervalo de poucos minutos de
filtracdo, e seguidos por fluxos de permeado muito baixos apds a formacdo da MD.

Guan et al. (2018b), utilizando biorreatores de membrana dinamica, avaliaram as
mudancas nas propriedades fisicas da camada dindmica em funcdo do fluxo do permeado
(41,7 e 83,3 L m? h™). Os autores observaram que a turbidez do efluente reduziu de 10 para 2
NTU nos primeiros 3 dias e 7 dias para fluxos de 83,3 e¢ 41,7 L m™ h}, respectivamente.
Ainda foi observado que, na fase inicial de operagdo, o fluxo mais elevado atingiu

estabilidade de forma mais rapida. No entanto, no intervalo de 7 a 72 dias com retrolavagens
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regulares, os dois fluxos mantiveram-se estaveis, com a turbidez do permeado em torno de 1
NTU e valores de PTM baixos (em torno de 20 kPa). Ao final de 72 dias de ensaio, 0s autores
continuaram operando 0s sistemas por mais 15 dias, com baixa frequéncia de retrolavagem.
Nesta etapa, observaram logo no inicio uma diminuicdo acentuada da turbidez (de 1 para 0,14
e 0,24 NTU, respectivamente) e, em seguida, um aumento de forma gradual para 5 NTU nos
7° e 12° dias subsequentes, respetivamente. Neste periodo, a medida que a PTM aumentava de
40 para 80 kPa, a turbidez também aumentava gradualmente, gerando a deterioracdo da
qualidade do efluente. Deste modo, concluiram que altas PTMs na fase de fouling podem
levar a um grande fluxo do permeado e destruicdo da MD, além da eluicdo dos flocos
bioldgicos através do material suporte, causando uma alta turbidez no efluente.

Siddiqui et al. (2019) testaram fluxos iniciais de 20,83; 31,2; 41,7; 83,3; 166,7 L m?h’
! em diferentes tempos de operacéo (60, 180, 480 e 720 min). Os fluxos iniciais mais elevados
resultaram em quedas significativas no fluxo real e um rdpido aumento na PTM, sem variagado
significativa da turbidez dos 30 aos 90 minutos de permeacdo. Nos tempos subsequentes, a
turbidez foi mantida abaixo de 20 NTU. Os resultados indicaram que uma MD pode se formar
logo ap6s o inicio da operacdo e produzir um efluente de qualidade aceitavel,
independentemente do fluxo inicial. No entanto, quando o sistema foi operado com fluxos
superiores a 41,7 L m™? h; foi dificil manter o fluxo inicial associado a um valor da PTM
aceitavel. Por outro lado, quando os fluxos iniciais foram iguais a 20,83 e 31,2 L m? h™,
nenhuma reducdo no fluxo inicial foi observada durante os 720 min de operacdo; além disso,
a PTM aumentou de forma gradual nos primeiros 90 min, permanecendo relativamente
estavel em torno de 20 kPa até o final do experimento. Segundo Hu et al. (2017) e Yu et el.
(2019b), mesmo sob variagdo da PTM, o fluxo pode manter valores altos durante um ciclo de
operacdo de 3 a 5 dias.

Li et al. (2018a) fizeram uma analise de correlagdo para avaliar o efeito do fluxo
permeado na formacdo da MD e no processo de filtracdo, e verificaram que existem
correlagdes significativas (P-valor = 0,000) entre o fluxo do permeado, PTM e resisténcia a
filtragéo. Os coeficientes de correlagdo entre o fluxo do permeado e a PTM (rp, = 0,961) e entre
o fluxo do permeado e a resisténcia a filtragdo (r, = 0,915) mostraram uma relagéo linear
positiva, ou seja, a PTM e a resisténcia a filtracdo tendem a aumentar com o aumento do fluxo
do permeado. Isto significa que as particulas filtradas através da MD aumentam
proporcionalmente ao fluxo do permeado. E isso estabeleceu a base da camada de MD,
juntamente com um aumento correspondente na resisténcia a filtragdo e na PTM. Assim, um

maior fluxo do permeado facilitou a rapida formacdo da MD e aumentou a PTM.
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Além disso, verificaram que existe uma correlagdo significativa (P-valor = 0,039)
entre o fluxo do permeado e a turbidez do efluente, muito embora, seja fracamente linear e
negativa (r, = - 0,121). Os autores explicaram que, apesar de fraca, a correlagdo é aceitavel
para diferentes desempenhos durante a formacdo da MD, inclusive em seu estagio de
maturagdo, uma vez que o fluxo do permeado teve efeito sobre a turbidez do efluente apenas
durante o periodo de formag¢do da MD. Em outras palavras, altos fluxos influenciaram na
facilidade de formacdo da camada de MD, permitindo que pequenas particulas fossem
removidas no inicio do processo da filtracdo. Desta forma, ressaltaram que altos fluxos de
permeado podem melhorar a reducdo da turbidez do efluente durante a formacdo da MD.
Portanto, apos a formac¢do da MD (maturagdo), os altos fluxos de permeado ndo tém efeito
consideravel na reducao da turbidez do efluente. Os autores ainda concluiram que o fluxo de
permeado e a concentracdo de solidos do afluente podem ser usados como parametros de

controle para o processo de formacgéo da MD (LI et al., 2018a).

3.1.4.7 Tempo de detencdo hidradlica e tempo de retencéo celular

Em segOes anteriores, foram relatados alguns efeitos relacionados ao aumento do
tempo de retencdo celular (TRC), entre eles esta a maior concentracdo de biomassa, o possivel
aumento ou reducdo da producgédo de SPE e PMS e o tamanho dos flocos. De forma geral, a
grande vantagem é a degradacdo mais eficiente de matéria organica para valores elevados de
TRC.

Nos sistemas BRANMD, as variaveis tempo de detencdo hidraulica (TDH) e TRC séao
totalmente independentes. Do ponto de vista pratico, um TRC elevado promove uma maior
concentracéo de lodo e, associado a um menor TDH, possibilita um tratamento eficiente em
um curto espaco de tempo. Entretanto, problemas de fouling mais intensos podem ocorrer
nesta condigdo. O fouling tem sido relatado para TRCs baixos, e resultados satisfatorios
também tém sido reportados para TRCs longos. Os estudos indicam que as variaveis TDH e
TRC podem estar indiretamente ligadas ao impacto causado pelo fouling (TRUSSELL et al.,
2006).

Segundo Hu et al. (2020), o TDH determina a quantidade de matéria organica
disponivel e o tempo de contato para converséo e remocéo de poluentes por uma variedade de
consércios microbianos. Entretanto, devem ser considerados o contelldo, a composi¢do e a
biodegradabilidade da matéria organica em diferentes substratos. Para o tratamento de aguas

residudrias de baixa concentracdo de solidos e cargas organicas baixas a moderadas, €
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recomendado a aplicacdo de TDHSs curtos, enquanto para o tratamento de aguas residuérias de
alta concentracdo de sélidos e cargas organicas moderadas a altas, é recomendando a
aplicagcdo de TDH’s longos devido a baixa eficiéncia de transferéncia de massa. Yang et al.
(2020) afirmam que a selecdo de um TDH adequado deve considerar um desempenho de
processo satisfatorio, pegada reduzida e custos operacionais e de manutencao.

De acordo com Pollice e Vergine (2020), uma caracteristica importante dos processos
de tratamento biologico de aguas residuarias por biorreatores anaerébios de MD é a forte
interdependéncia entre os principais parametros operacionais (carga organica, TDH, TRC e
razdao A/M), e também entre os efeitos correspondentes causados na biomassa. Por exemplo,
os aumentos de TRC causam concentracGes mais altas de MLSS, mas também mais biomassa
aclimatada e razGes A/M mais baixas (se carga organica for mantida constante), e todos esses
fatores contribuem para determinar as caracteristicas do lodo. Por esse motivo, o papel dos
processos bioldgicos no desempenho geral dos biorreatores anaerébios de MD ainda ndo esta
esgotado. Huang et al. (2019) sugerem que TRC’s longos melhoram a porosidade da MD
devido a menor concentracao de SPE.

Segundo Huang et al. (2019), o TRC é um dos pardmetros de controle mais
importantes nos processos de filtracdo através de MD, o que poderia impactar
predominantemente as concentragdes de substrato nas propriedades do efluente e da
biomassa, incluindo MLSS, atividade de biomassa, concentracbes de PMS e SPE,
comunidade microbiana e populacdo de predadores bacterianos. Portanto, TRC pode impactar
significativamente as caracteristicas do biofilme desenvolvido em material suporte em
biorreatores de MD. Contudo, as relaces entre TRC e composicdo e estrutura fisica do
biofilme e resisténcia a filtracdo em biorreatores de MD ndo estdo bem definidas.

No entanto, Hu et al. (2020) afirmam que, em sistemas BRAnNMD, a taxa de produgéo
de lodo é, geralmente, bastante baixa, e o TRC infinito sem descarga de lodo ¢é
frequentemente aplicado. Todavia, para substratos com alto teor de concentracdo de sélidos
ou matéria organica lentamente biodegradavel, deve ser aplicado o TRC adequado para evitar
0 acumulo excessivo de SS, o que poderéa afetar a atividade microbiana e o volume efetivo do
biorreator. Vale salientar, contudo, que o tempo necessario para a formacdo de uma camada
de MD estavel esteve na faixa de 10-25 dias, e para operacdo de longo prazo foi de
aproximadamente de 30 a 50 dias, sob fluxo do permeado de 1-8 L m™ h™, como descrito por
Ersahin et al. (2014) e Alibardi et al. (2014).

Moghaddam et al. (2002) operaram biorreatores de MD em diferentes TRC’s (10 e 30

dias), sem retirada de lodo de excesso. A deterioracdo na qualidade do efluente em termos de
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turbidez e SS foi observada para TRC mais longo. Trabalhos desenvolvidos por Liu et al.
(2016) e Tang et al. (2017) utilizando sistema BRANMD, com TDH de 6 dias e sob fluxo de 2
a5L m?h? atestaram que a MD mostrou comportamento de filtracio e efeito de retencéo de
SS estavel em ciclos de operacdo de aproximadamente de 7-14 dias.

Yang et al. (2020) avaliaram quatro TDH’s (8, 4, 2 e 1 h), com fluxo variando entre
22,5 e 90 Lm™ h™, no tratamento de 4guas residuarias domésticas a temperatura ambiente
(20-25° C), utilizando BRANMD. Os autores verificaram que as taxas de aumento da PTM
foram de 0,4; 0,38; 0,57 e 2,11 kPa d™* para os TDH’s de 8, 4, 2 ¢ 1 h, respectivamente. A taxa
de aumento de PTM para TDH de 1 h foi significativamente superior aos demais,
provavelmente, devido ao aumento da concentracdo de PMS na fase liquida em funcéo da
reducdo do TDH, bem como ao acimulo de substancias semelhantes a proteina triptofano e a
proteina aromatica na camada de MD. Os pesquisadores ainda inferiram que o TDH de 2 h foi
o limite para manter a operagdo estavel, uma vez que a taxa de aumento da PTM ndo diferiu
significativamente entre os TDH’s de 8, 4 e 2 h, ¢ uma maior deterioracdo do desempenho do
processo e qualidade do efluente apenas foi observada em TDH de 1 h.

Os autores ressaltam que, nos TDH’s de 2 h e 1 h, as respectivas camadas de MD
estavam cobertas por flocos de lodo microbianos ou biopolimeros e pareciam densas, asperas
e irregulares. No entanto, a camada de MD formada com um TDH de 1 h foi mais densa e
mais compacta quando comparada aquela relativa ao TDH de 2 h. Além disso, os tamanhos
médios de flocos do lodo para os TDH’s de 2 e 1 h foram 98,92 e 101,2 um, com espessuras
das camadas de MD de 86,22 e 90,57 um, respectivamente. Assim, explicaram esse fato pela
velocidade de fluxo ascendente, que foi muito maior no TDH de 1 h, induzindo a perda de
muitos flocos de lodo de tamanho pequeno, coloides e PMS. Em outras palavras, o efeito de
selecdo hidraulica causou a lavagem de particulas pequenas e a retengdo de particulas grandes
com boa capacidade de sedimentacdo. Entretanto, mesmo assim, em ambos os TDH’s, os
flocos de lodo pequenos foram detectados mais na camada de MD do que flocos de lodo
grandes, porque flocos de lodo pequenos tém uma tendéncia mais forte de se depositar na
camada de MD (YANG et al., 2020). Isso se deve ao fato de que as particulas grandes serem
sujeitas a uma maior difusdo induzida por forgas de cisalhamento e forga de sustentacdo
inercial (ZHAO et al., 2010).

Por outro lado, observaram maior acumulo de substancias inorganicas (44,8%) na
camada de MD para TDH de 1 h do que para TDH de 2 h (38,8%), o que resultou em fouling
severo para TDH de 1 h, devido ao tempo de reagéo insuficiente. Tal fendmeno aumentou o

efeito de retencdo da camada de MD em TDH de 1 h do que em TDH de 2 h, muito embora a
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qualidade de efluente tenha sido baixa para TDH de 1 h. Justificando as diferengas nas
propriedades e mecanismos de retencdo da camada de MD formadas em TDHs de 1 he 2 h
(YANG et al., 2020).

Huang et al. (2019) testaram quatro TRC’s (5, 10, 20 e 40 dias) em um estudo sobre a
vinculacdo do tempo de retengdo de sélidos a composi¢do, estrutura e resisténcia a filtracdo de
biofilmes desenvolvidos sobre materiais suporte em biorreatores de MD. Foi constatado que a
resisténcia a filtracdo e a PTM aumentaram significativamente com a diminui¢do do TRC.
Para um TRC de 5 dias, uma camada de biofilme semelhante a um gel fino e compacto
(porosidade = 27,5%) apresentou uma resisténcia a filtracdo mais alta (aproximadamente 4,9
x 10" m™), enquanto uma camada de biofilme espessa e porosa (porosidade > 60%), com
resisténcia & filtracdo < 2,5 x 10° m™ foi formada em TRC de 20 e 40 dias. A formacéo de
uma camada de biofilme porosa foi extremamente importante para a operacdo estavel e de
longo prazo. A porosidade do biofilme foi negativamente correlacionada com a razéo
proteina/polissacarideo no biofilme. Os TRC’s longos reduziram a razdo de células vivas /
células mortas (diminuindo a producédo de SPE) e aumentaram a populacéo de protozoarios no
biofilme, e ambos aumentaram a porosidade do biofilme, mitigando o biofouling no material

suporte.
3.1.4.8 Limpeza no médulo de membrana

Para minimizar os efeitos do fouling, deve-se antes de tudo selecionar o modo
apropriado para operar o sistema desde sua partida, procurando-se selecionar condicdes
operacionais otimas. Pode-se ainda realizar um pré-tratamento da suspensdo e/ou inserir ar
juntamente com a corrente de alimentacdo do modulo. Entre todos os fatores que influenciam
o fouling, as técnicas de limpezas sdo as Unicas que tém a funcdo de recuperar o fluxo do
permeado. A limpeza periodica visa restaurar o fluxo do permeado a valores proximos ao
fluxo inicial, podendo ser realizada com surfactantes (detergentes), solucdes acidas ou
alcalinas. Entretanto, a solucdo de limpeza deve possuir pH compativel com a faixa de pH
suportada pelo material suporte (YU et al., 2003; CUI et al., 2003; BERUBE et al., 2006).

De acordo com Pollice e Vergine (2020), em geral, a necessidade de métodos de
limpeza e o papel das condi¢Bes operacionais e hidrodinamicas apropriadas sao comumente
reconhecidos como aspectos relevantes do bom desempenho de biorreatores de MD.
Entretanto, o principal objetivo do gerenciamento de processos de filtracdo por MD seria,

entdo, encontrar condicfes operacionais que minimizassem a frequéncia das operacOes de
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limpeza. Isso envolve a otimizacdo dos parametros de filtracdo e bioprocesso. A frequéncia de
limpeza do material suporte e a qualidade do efluente depende da combinacéo de diferentes
aspectos, incluindo o tamanho dos poros do material suporte, hidraulica/hidrodindmica (por
exemplo, fluxo, intensidade de lavagem) e condicdes dos processos biologicos (carga
organica, TRC, etc.). Isto é, a fim de minimizar a turbidez media do efluente, um equilibrio
entre a rapida formacéo da MD e a baixa frequéncia de limpeza deve ser encontrado.

Véarios métodos de limpeza de membrana tém se mostrado eficazes no controle de
fouling no material suporte, evitando, portanto, a perda de permeabilidade. Os mais
amplamente usados sdo a retrolavagem e a lavagem direta da superficie do material suporte
com ar ou agua. Além disto, duas estratégias de limpeza foram adotadas com sucesso e
permitiram uma boa qualidade do efluente: (i) limpeza regular, executada independentemente
do fluxo e da pressdo medida, geralmente diaria ou em frequéncia superior; (ii) limpeza
realizada em fungdo do valor maximo de PTM pré-definido ou valor de fluxo minimo, que
pode ndo ser necessario por varias semanas (GUAN et al., 2018ab; VERGINE et al., 2018;
SALEEM et al., 2019; POLLICE e VERGINE, 2020).

Schneider & Tsutiya (2001) ressaltam a importancia da formulacdo da solucdo de
limpeza, pois raramente o fouling é causado por um Unico tipo de material que se deposita na
membrana. Para a remocao de depositos inorganicos geralmente se emprega limpeza acida,
enquanto para a remocao de depdsitos organicos e biofilmes, a formulacdo da solucdo deve
ser alcalina. Recomenda-se a utilizacdo de formulacdes diferentes de forma alternada, pois
aplicaces repetidas de uma mesma solucdo podem resultar na selecdo de um biofilme
resistente. Em geral, os fabricantes de material suporte indicam as formulagbes comerciais
compativeis com seus produtos.

Além das estratégias acima citadas, para se recuperar ao menos parcialmente o fluxo
do permeado, adota-se a realizacdo de retrolavagens. A retrolavagem consiste em bombear o
permeado (pode-se adicionar produtos quimicos no volume de permeado usado para
retrolavagem ou utilizar ar) através da malha suporte em sentido inverso ao da filtragdo por
um curto intervalo de tempo, em geral até 2 minutos. E um processo que deve ser realizado
rapidamente, pois, durante o tempo de duracdo da retrolavagem, deixa-se de usar o modulo
para recuperacdo de permeado e gera-se outro efluente, que podera, dependendo de suas
caracteristicas, ser retornado para o tanque com a solucdo a ser tratada, sendo necessario
filtrd-lo novamente (OGNIER et al., 2004).

Segundo os mesmos autores (OGNIER et al.,, 2004), a retrolavagem empurra as

particulas aderidas a estrutura dos poros para o liquido e remove parcialmente a torta formada
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na superficie das membranas. A frequéncia e a vazdo de retrolavagem estéo relacionadas as
condigdes de operacdo e as caracteristicas do efluente a ser tratado. Normalmente a técnica de
operacdo empregada para manutencdo do fluxo do permeado estavel consiste de permeacéo,
obtida por succdo, alternada com retrolavagem, em que uma porcao do permeado € bombeada
no sentido inverso ao da permeacdo. Alguns autores utilizam, ao invés de permeado, ar para
realizar a operacao de retrolavagem.

A medida que o fouling da membrana progride, a facil limpeza por meios fisicos (sem
0 uso de reagentes quimico) para ciclos repetidos de regeneracdo e filtracdo representa uma
das principais vantagens dos biorreatores de MD em relacdo a biorreatores de membranas
convencionais, embora efluentes com valores de turbidez ligeiramente mais elevados tenham
sido observados durante as primeiras 2-4 h apds a limpeza do material suporte. Isso permite
que os biorreatores de MD sejam mais econémicos. Além disso, a frequéncia de retrolavagem
nédo afeta significativamente o desempenho dos biorreatores de MD, portanto, um protocolo
de limpeza no material suporte automatizado pode ser facilmente aplicado em escala real para
biorreatores de MD (WANG et al., 2020; AYOL et al., 2021).

Yang et al. (2020) aplicaram métodos de limpeza fisica (limpeza hidraulica e
escovacao de superficie) e observaram a remoc¢do completa da camada de MD e restauracéo
da estrutura porosa de uma malha de néilon. Os autores concluiram que a limpeza fisica foi
suficiente para recuperar a permeabilidade da MD, ao invés da limpeza quimica usada em
BRM’s. Também foi ressaltado que a limpeza fisica no BRAnNMD reduz ainda mais 0s custos
e o tempo de manutengdo. Com 0s menores custos de manutencdo e material suporte, 0s
BRANMD’s tornam-se mais competitivos e aplicaveis que os BRMs no tratamento de aguas
residuarias.

No entanto, Yurtsever et al. (2020) aplicaram a retrolavagem com jato de biogas a
uma vazéo de 750 mL min™, por um intervalo de 1 a 2 min, e constataram que a camada de
MD ndo foi removida completamente, pois a PTM teve aumento repentino apds a
retrolavgem. Assim, concluiram que a MD nao pode ser removida completamente com apenas
limpeza fisica.

Coté et al. (1997) mostraram que a operagdo com fluxo do permeado estavel durante
longos periodos de tempo foi possivel com o uso de retrolavagem. Eles utilizaram campanhas
de até um ano com retrolavagens, na frequéncia de 1 vez por semana e 15 minutos de duracéo.
Durante os experimentos, ndo foi necessario a retirada das membranas para realizar as

operacdes de limpeza.
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De acordo com Chang e Judd (2002), a retrolavagem tem uma influéncia levemente
maior do que a injecdo de ar nas membranas, embora o uso combinado de injecdo de ar e
retrolavagem produzam fluxos permeados maiores, ou seja, ha uma diminuicdo do efeito do
fouling.

Para limpeza quimica, Lee et al. (2001) utilizaram uma solucédo de NaOH 1 N, tendo
em vista que, em um biorreator, considera-se que o fouling seja causado por substancias do
metabolismo celular. Apds a limpeza com NaOH, as membranas foram submetidas a outra
limpeza com solugdo de acido cloridrico (HCI) 1N, uma vez que apenas a lavagem alcalina
ndo produziu a recuperacdo de fluxo esperada. De forma geral, os fabricantes de membranas
recomendam o uso de solucdo aquosa de hipoclorito de sddio (NaOCI), em concentracdes
menores que 0,5%, além de acido citrico 0,2% ou acido oxalico 1% (LE-CLECH et al., 2006).

De acordo com Huang et al. (2011) e Smith et al. (2012), para controlar o
desenvolvimento do fouling, diferentes estratégias tém sido estudadas, as quais estdo
relacionadas & configuracdo do modulo. Na configuracdo externa, a elevada velocidade do
fluxo tangencial é mantida para limitar o acumulo de substancias organicas e inorganicas,
responsaveis pelo fouling. Ja na configuracdo submersa, o controle do fouling é realizado por
meio da aspersdo com gas, retrolavagem.

Segundo Guan et al. (2018a), a retrolavagem € uma das estratégias de limpeza fisica
mais comuns aplicadas a MD. A técnica pode permitir que os sistemas de MD operem a
fluxos de permeado na ordem de 41,7-545,8 L m? h™, por mais de um més, sem limpeza
guimica. No entanto, o fouling irreversivel pode aparecer ap6s 40 dias numa operacao
continua, dependendo das condi¢BGes operacionais, o que dificulta o aumento de escala dos
sistemas de MD.

Neste mesmo estudo, Guan et al. (2018a) operaram sistemas de MD por trés meses
continuos, com retrolavagens regulares, com duracdo de um minuto a cada 24 horas. Apos
esse periodo, os sistemas foram operados por mais 14 dias sem nenhuma limpeza para fazer
com que os modulos de membrana tivessem fouling irreversivel, resultando em uma alta PTM
(60 kPa) para todos modulos de membrana. Em um periodo de 24 horas, compararam limpeza
fisica (lavagem com agua) com limpezas quimicas com hidroxido de sodio (0,3% NaOH),
hipoclorito de sodio (500 ppm de NaClO) e dodecilsulfato de sodio (0,29% SDS). Os autores
verificaram que, ap6s as 24 horas, a PTM do modulo que sofreu apenas limpeza fisica
aumentou rapidamente e foi superior comparativamente aos demais modulos, sugerindo a

presenca de fouling irreversivel apenas com retrolavagem. Os autores concluiram ainda que
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NaClO foi o reagente que teve melhor desempenho para a limpeza quimica em termos de
recuperacdo da PTM, fluxo do permeado e reducédo da resisténcia a filtracao.

Yu et al. (2019a), avaliando a otimizacdo do desempenho de biorreatores de
membrana dinamica, aplicaram a retrolavagem com ar a uma vazdo de 72 L min™, em um
intervalo de tempo de 2 min para sistema de MD, quando o fluxo declinava até 10% do fluxo
inicial. Foram verificadas regeneracdo e recuperacdo da permeabilidade da MD de até 100%,
mas que durava apenas 2 a 4 dias para cada ciclo de operacéo.

Guan et al. (2018b) investigaram a frequéncia de retrolavagem (12 horas e 24 horas)
com 4gua da torneira, a uma vazao de 2 L min™, tempo de retrolavagem de 2 min, pressdo da
agua de 500 kPa, durante 72 dias de operacdo. Ao final do periodo, verificaram que ndo houve
diferencas significativas entre frequéncia de retrolavagem para o desempenho do sistema no
que tange a turbidez e a PTM.

Liu et al. (2016) fizeram a limpeza de um sistema de MD com aplicacdo da técnica de
rotacdo rapida do subconjunto de membrana sem efluente, quando o fouling era baixo e
controlavel. Entretanto, quando o fouling mostrou-se severo, o subconjunto da membrana foi
retirado e inundado com &gua de torneira. Os autores verificaram que, nas duas estratégias
usadas, o fluxo do permeado foi restaurado completamente.

Siddiqui et al. (2019) compararam a retrolavagem em diferentes periodos de operacéo
em um sistema BRANMD, e explicaram que a MD formada sobre o material suporte pode ser
removida apds a lavagem. No entanto, o residuo da MD que foi acumulado gradualmente
durante todo o periodo de operacdo dentro dos poros do material suporte ndo pode ser
removido efetivamente por retrolavagem. Concluiram, portanto, que o aumento de flocos
residuais no material suporte pode ser devido ao acimulo de SPE, que € a principal razao para
ocorréncia de fouling em BRMs de MF/UF, e também pode afetar significativamente a
formacgéo de MD em BRANMD.

Salerno et al. (2017) estudaram a influéncia da intensidade da retrolavagem com (0,15,
0,25 e 0,5 L min™) e sem ar, em malhas de nailon com tamanhos de poro distintos (20 e 50
um), sob um alto fluxo de permeado (95 L m™ h™). Foi verificado que elevadas intensidades
de retrolavagens resultaram em uma qualidade baixa de efluente e reducdo da vida util da
MD. A menor intensidade foi avaliada como sendo melhor para filtragdo por MD em termos
de alta qualidade do efluente, e baixo fouling na membrana. Além disso, uma retolavagem
continua com ar foi um fator chave para limitar o fouling na MD, muito embora uma

retrolavagem com ar muito intensa resulte em uma qualidade inferior do efluente. Ersahin et
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al. (2016b) também obtiveram resultados semelhantes quando aplicaram diferentes
velocidades de jato de biogds em uma malha de propileno, com tamanho de poro de 10 pm.

Embora a resisténcia a filtracdo e a intensidade de fouling nos BRAnNMD’s sejam
muito mais baixas em comparacdo com aquelas observadas nos BRMs (aproximadamente
duas ordens de magnitude menor na resisténcia a filtracdo), o controle de fouling ainda é
necessario quando ocorre declinio severo de fluxo ou aumento rdpido da PTM. Vérios
métodos foram utilizados para controle de fouling em biorratores de MD, incluindo jato de
biogas, recirculacdo de licor misto, retrolavagem hidraulica, limpeza fisica e quimica da
membrana. O uso de jato de biogéas e recirculacdo de licor misto podem induzir uma
velocidade tangencial ao longo da superficie da MD para controle da camada de MD. A
limpeza fisica (como lavagem com agua e escovacao) foi realizada para remover a camada de
MD consolidada quando ocorreu fouling severo da membrana. Além disto, o procedimento de
limpeza quimica (0,5% de solucdo de NaCIlO, 2 h de duragdo) foi usado para controle de
fouling. A implementacdo de estratégias combinadas para controle de fouling da MD em
BRANMD?’s foi mais eficaz. Na maioria dos casos, 0 método de limpeza fisica foi suficiente
para a remocao eficiente da camada de MD e recuperacdo da permeabilidade, enquanto a
limpeza quimica pode ser uma alternativa apenas quando ocorrer fouling irreversivel (HU et
al., 2020).

3.1.5 Modelagem matematica para mecanismo de fouling na formacdo da membrana

dindmica

Segundo Iritani e Katagiri (2016), a modelagem classica de bloqueio na filtragdo em
PSM descreve quatros tipos de mecanismos que controlam o fouling dos poros da membrana:
blogqueio completo, bloqueio padrdo, blogueio intermediario e filtragdo por torta.
Originalmente a modelagem matematica para mecanismo de fouling foi apresentada por
Hermans e Bredée (1935, 1936) e, posteriormente, sistematizada por Grace (1956), Shirato et
al. (1979) e Hermia (1982).

Saleem et al. (2017), Li et al. (2018a) e Wang et al. (2020), a modelagem matematica
¢ uma ferramenta util que tem sido amplamente aplicada para analisar o fouling em
membranas convencionais. Embora nos processos de filtracdo através da MD as particulas
causadoras de fouling desempenhem um papel decisivo no desenvolvimento da MD, poucos
estudos tentam compreender especificamente como esses fendmenos ocorrem nas MD’s por

analises baseadas em modelos. Além disso, 0 uso da modelagem matematica para elucidar o
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mecanismo de formacdo da MD, em conjunto com o efeito de mudancas nas condicdes
operacionais (PTM e concentracdo de solidos suspensos) na resposta do modelo e sua
interpretacdo ainda € limitada. O processo de fouling tambeém pode ser influenciado por uma
combinacdo mecanismos ocorrendo simultaneamente ou em diferentes estagios durante a
operacdo de filtracdo, dependendo das caracteristicas da membrana, dos parametros de
alimentacdo e operacdo, como fluxo do permeado e PTM. A modelagem matematica de

mecanismo de fouling atualizada por Iritani e Katagiri (2016) é apresentada na Tabela 2.

Tabela 2. Modelos matematicos para avaliar a evolugdo da formacéo do fouling ao longo do

tempo.
Modelo de Filtragéo Equacdo do modelo Constante de bloqueio
Blogueio completo P 1 K,,1s*
P, 1-K,.t
Bloqueio padrdo P (4 K,.J,.t -2 K.,1m™
P, 2
Bloqueio intermediario -3
| P (K. 3,0) KinIm
I:>O
Filtracdo por torta K sm®

P ikt
I:>0

Onde: P é PTM (Pa); P, é PTM inicial (Pa); J, é fluxo (L h™); K; é constante de bloqueio completo; Ks é

constante de padrdo; K; é constante de blogueio intermediério; K. é constante de filtra¢do por torta.

No modelo de bloqueio completo supde-se que cada particula que chega a superficie
do material suporte obstrue a passagem de um poro (fecha totalmente o poro na superficie do
material suporte). Além disso, uma particula nunca se estabelece sobre outra particula que
tenha sido depositada previamente sobre a superficie do material suporte, ou seja, ndo ha
sobreposicdo das particulas. O fluxo permeado através dos poros ndo bloqueados ndo é
afetado; assim, a reducdo do fluxo permeado € proporcional a reducdo da area de superficie
do material suporte correspondente aos poros ndo bloqueados. Este tipo de fouling ocorre
guando tamanho das particulas sdo maiores que tamanho dos poros do material suporte.
Consequentemente, a obstrucdo dos poros ocorre somente sobre a superficie do material
suporte e ndo no interior dos poros (Figura 9a).

O modelo de blogueio padrdo considera que a obstrucdo ocorre no interior dos poros

do material suporte e, desta forma, reduz gradualmente o volume do poro até o seu bloqueio
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total. A diminuicdo do volume do poro € proporcional a reducdo de volume de permeado
(Figura 9b). E considerado ainda que o poro tem didmetro e comprimento constantes ao longo
da espessura do material suporte. Este tipo de fouling é causado por particulas menores que
tamanho dos poros do material suporte, causando a obstrucdo no interior dos poros. Neste
caso, o fouling torna-se independente da velocidade do escoamento transversal e um valor
limite de fluxo permeado ndo é alcancado, ou seja, 0 fluxo no estado estacionério ¢ igual a
zero, e a contradifusdo de solutos da superficie do material suporte para o seio da solugdo nao
ocorre.

O modelo de bloqueio intermediario considera que o bloqueio do poro do material
suporte ndo é obstruido necessariamente por uma Unica particula, ou seja, a sobreposicdo de
particulas é considerada (blogueio é causado por mais de uma particula). As particulas tém
uma probabilidade igual de depositar em outras particulas que causam blogueio do poro.
Novamente o bloqueio no interior dos poros ndo é considerado. Este tipo de fouling ocorre
quando as particulas apresentam tamanhos semelhantes ao tamanho dos poros do material
suporte (Figura 9c).

No modelo de filtracdo por torta, as particulas sdo maiores que o tamanho dos poros
do material suporte e a concentracdo das particulas é elevada, portanto, ndo ha bloqueio. A
deposicao destas particulas ocorre na superficie do material suporte formando uma camada de
particulas, e posteriormente uma nova camada é formada sobre a primeira e, assim,

sucessivamente (Figura 9d).

Figura 9. Evolucdo do mecanismo de formacéo do fouling ao longo do tempo.
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Fonte: Wang et al. (2020).
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4 MATERIAL E METODOS

4.1 Localizacéo do sistema experimental

O sistema o experimental foi construido e monitorado na Estacdo Experimental de
Tratamentos Biologicos de Esgotos Sanitarios (EXTRABES), localizada no municipio de
Campina Grande, no estado da Paraiba, a uma altitude 550 m, a temperatura ambiente que
variou de ordem de 19 a 36 °C, nas coordenadas geograficas 7°, 14°, 23,26”” S e 35°, 53,
03,23 O.

4.2 Coleta do esgoto doméstico

Nas instalacdes da EXTRABES passa o interceptor leste, o qual conduz cerca de 48%
dos esgotos da cidade de Campina Grande. Por outro lado, a CAGEPA canalizou
recentemente 0s esgotos de um empreendimento habitacional de 72 apartamentos localizados
a 200 metros da area da EXTRABES, garantindo assim uma vazao diaria de 30 m* de esgotos
domésticos. Esse esgoto foi bombeado através de conjunto motobomba de fabricante KSB,

220 V, modelo 50-160K, para um tanque de onde alimentava o sistema experimental.

4.3 Descricao do sistema experimental

O sistema experimental BRAnNMD foi composto por um biorreator anaerébio e um
modulo de membrana externo para realizacao da filtragdo (Figura 10). A configuracao externa
foi selecionada devido a facilidade de operacdo. O biorreator foi confeccionado em fibra de
vidro, e 0 mddulo de membrana em policloreto de vinila (PVC). O material suporte (malha)
para a formacdo da MD foi de polipropileno (Figura 11), material comercial amplamente
disponivel no mercado e de baixo custo, o0 preco médio de 1 m® =15 reais. Para sustentar a
malha, utilizou-se uma tela de aco inox de modo que proporcionasse armacgao e estruturacao
da camada sob a malha de suporte quando esta fosse submetida a elevados gradientes de
pressao interna. A descrigdo do biorreator anaerobio e do médulo de membrana é apresentada

na Tabela 3.
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Figura 10. Esquema do sistema experimental do BRAnMD.
Sensor de pressdo do biogas
Tomeira de retirada do biogas

H: Tomeira 8

e
A
l
Tomeira 7
Hz
Digestor anacrobio Torneira 6 Hsz
Hi
Torneira 5
Afluente l l
—y
-e
Hs JTomclra |
- H Torneira 2
Motor Bomba Helicoidal ?
Sensor de pressao (Pe)
He Médulo de MD
Sensor de pressio (Pp)
Hy Tomeirs 4 l Torneira 3
S0 3 b

—s  Efluente
Legenda:

H;: altura da coluna de agua; Hy: altura do biorreator; Hs: altura da tubulacéo até a torneira 1;
H,: altura da da torneira 1 a torneira 2; Hs: altura da torneira 2 até o sensor de pressdo (Pe);
He: altura entre os sensores de pressdo de Pe e Pp; Hy: altura de sensor de pressdo de saida até
a torneira de saida do efluente; L;: largura da tubulacéo; L,: largura do biorreator.
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Figura 11. Imagens do Sistema BRAnNMD: modulo de membrana e malha suporte

(@) mddulo de membrana (b) Malha suporte

Tabela 3. Descricao do sistema BRAnNMD.

Biorreator anaerébio Conexdes Maédulo de membrana Pardmetros operacionais

L,=20cm L; =92 cm Dnh,=7cm TDH=18h

H, =200 cm H; =290 cm A, = 38,465 cm? TRC=140d
H,=30cm H; =190 cm Tm =90 pm Fase | Q. =3Lh"

A, =314 cm? H, =30 cm Jp=779,93L m?*h*
V,=628L Hs =18 cm Cv =143 kgDQO m?3d™*
V,=534L He =25 cm v=0,096 ms”
V,=9,42 L H; =27 cm TDH=8h
Hr=3,2cm D;=5cm Fase Il TRC=84d

Vy =5,534 L Q.=6,75Lh"

Jp=1754,8L m?h'
Cv =2,90 kgDQO m3d*
v=0,215ms*

TDH=12h

Fase 111 TRC=76d
Q.=45Lh?
Jp=1169,9L m?h*

Cv =1,87 kgDQO m* d™*
v=0,143ms*

Legenda:

A2: area do biorreator; H,: altura de headspace; V,: volume total do biorreator; V,: volume
util do biorreator; Vz: volume de headspace; Vy,: volume da tubulagéo entre L1 e H3; Dp:
didmetro interno de modulo de membrana; An: area Util do mddulo da membrana; Tm:
tamanho médio do poro da malha de suporte; Jp: fluxo do permeado; Qe: vazéo de entrada do

afluente no sistema; Cv: carga organica volumétrica; v: velocidade superficial.
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A PTM foi monitorada diariamente por sensores de pressdéo MPX4250 instalado na
linha da entrada e saida do médulo de membrana, a fim de acompanhar o comportamento e a
formacdo da membrana dindmica. Os sensores foram conectados a uma placa micro
controladora ATmega328 do Arduino Uno, responsavel pela comunicacédo entre 0 BRAnNMD
e o computador. Os valores de pressGes foram disponibilizados através de planilhas gerados
por um software SisMonBio a cada 5 minutos e armazenados no sistema. O software
mostrava informacgdes em tempo real, como também disponibilizava uma ferramenta na qual
era possivel consultar dados do BRAnNMD de acordo com a data desejada. Os célculos da

PTM foram efetuados atraves do software baseado na Equacéo 1.

PTM =P, - P, Equacédo 1

Onde: PTM: pressdo transmembrana (kPa); Pe: pressdo na linha de alimentacéo (kPa); Py:

pressdo na linha do permeado (kPa).

O biogas produzido foi quantificado através da medicao das pressées acumuladas no
headspace ao longo dos dias de operacdo, utilizando o sensor de pressdo de biogas, e
visualizado através do software SisMonBio desenvolvido por Ramos et al. (2020). As
pressbes quantificadas diariamente foram transformadas em volume de biogés nas condi¢oes
normais de temperatura e pressdo (CNTP) de acordo com a lei dos gases. A DQO de metano
foi calculada com base na equacéo 2. A producao tedrica do metano foi estimada aplicando-se

as Equacéo 3 e 4.

DQO¢, =Q.(S;—5) Yo -Q. S, Equacio 2

Onde: DQO,, : carga de DQO convertida em metano calculada (kg DQO,,, d ); Q: vazdo

de esgoto afluente (m® d); Sy . S: concentracio de DQO de afluente e efluente

(kg DQO m™), respectivamente, Yo : coeficiente de producdo de sélidos, em termos de

DQO (0,11 20,23 kg DQO ., kg DQO apicado ).

Equacéo 3

DQO
o e L [TEE) 0

mol| 27315 ) 64gDQO mol'CH,
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Onde: Q,,, : producdo volumétrica de metano (m®d™); t: temperatura em CNTP igual 0 °C.

Qcy,

Qbiogés = %CCH
4

Equacédo 4

Onde: Q- Produgdo volumétrica do biogas (m* d™); Qcn, - produgdo volumetrica de

metano estimado (m® d™); Ccn, : teor de metano no biogas (%).

4.4 Monitoramento do sistema experimental

O sistema BRANMD foi iniciado em abril de 2019. O processo de alimentacdo do
sistema era realizado de forma continua, sob vaz&o constante com auxilio de um motoredutor
de engrenagem helicoidal Linha R (Sew-Eurodrive). O efluente resultante do biorreator
anaerdbio era encaminhado por pressdo hidraulica (como forca motriz) para 0 modulo de
membrana. Apds passar pela membrana dinamica, o efluente (permeado) fluia por gravidade
para um recipiente de coleta, e era medido com auxilio de uma proveta depois de 4 h de
coleta, para controle da variacdo do fluxo do permeado. A filtracdo era realizada por fluxo
transversal (perpendicular), sob trés diferentes fluxos do permeado iniciais (Jp) denominados
fases I, Il e 11l (Tabela 3). A Fase I foi operada em dois ciclos: Ciclo 1 e Ciclo 2. Na Figura 12
estdo apresentados os fluxogramas de monitoramento do sistema BRANMD, descritos a

sequir:

e Fase | - Ciclo 1: A partida deste ciclo deu-se com lodo de in6culo proveniente do reator
anaerébio de fluxo ascendente e manta de lodo - UASB (9,3 gSSV L™ . 15 L = 139,5
gSSV). Este ciclo teve como meta verificar o potencial maximo do periodo de
permeacdo, sendo assim, ndo se fez a retrolavagem do sistema até atingir a colmatacéao
por completo, que durou 91 dias de operagdo. ApGs a completa colmatacdo, tentou-se
fazer a retrolavagem, mas sem sucesso. Abriu-se 0 mdodulo de membrana e a malha de
suporte de polipropileno foi lavada com agua de torneira.

e Fase | - Ciclo 2: neste ciclo, iniciado com lodo disponivel no biorreator (19,7gSSV . 20
L = 397gSSV), foi estabelecida a retrolavagem, a qual era realizada ap6s a reducdo de
10% de fluxo do permeado. Durante a retrolavagem com efluente do biorreator, as
torneiras 1 e 3 eram fechadas enquanto as torneiras 2 e 4 eram abertas para acontecer o

fluxo inverso, conforme Figura 10. O tempo de retolavagem era de 1 min, o suficiente
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para safda de volume médio de 0,12 L %* da solucdo concentrada. A duracdo de operacdo
desse ciclo foi de 49 dias.

e Fase Il e Fase Ill: nestas fases foram realizadas as retrolavagens seguindo o mesmo
procedimento do Ciclo 2. A partida da Fase Il deu-se com inéculo (21 gSSV L™ .15 L =
315 gSSV) proveniente do reator UASB, e o tempo de operacdo durou 84 dias. A partida
da Fase 111 deu-se também com in6culo (28,7 gSSV L™ . 15 L = 430,5 gSSV) proveniente
do mesmo sistema BRANMD (logo ap0s o termino e retirada do lodo de excesso da Fase

I1), e 0 tempo de operagdo durou 76 dias.

Figura 12. Fluxogramas de monitoramento do sistema experimental: (a) Fase I; (b) Fase IlI; e

(c) Fase III.
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4.5 Métodos analiticos

As analises diarias, semanais e quinzenais foram realizadas para caracterizar o afluente
e permeado do BRANMD. As varidveis utilizadas para a caracterizacdo e 0s métodos
analiticos estdo descrito no Quadro 1. Salienta-se que as amostras utilizadas para as analises

de DQO soluvel e solidos suspensos foram centrifugadas a uma rotacdo de 6000 rpm por 15

minutos.

Registo de dados da PTM e biogas
pelo SisMonBio

<>

Retrolavagem apos a reducdo de 10% de
fluxo do permeado
=i

Analise laboratorial dos parametros
relacionados com eficiéncia de tratamento

g

Analise de dados

-
Analise laboratorial do lodo
do biorreator e da MD

Também foram caracterizados o lodo de inéculo, lodo do biorreator, lodo oriundo da

retrolavagem e da MD. A floculabilidade dos de lodos foi determinada através da turbidez do
sobrenadante, medida com um medidor de turbidez (MS, TECNOPON, modelo TB-1000P)

apos 30 min de sedimentagdo.
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A viscosidade do efluente foi medida utilizando-se um viscosimetro rotativo
(microprocessado, modelo Q860M26, Brasil). A resisténcia a filtracdo foi calculada com base
na equacao 5.
_PTM
o d

R; Equacédo 5

Onde: Ry. resisténcia a filtracdo (m™); PTM: pressdo transmembrana (Pa); W: viscosidade do

efluente (Pa s); Jp: fluxo do permeado (m® m™s).

Quadro 1. Métodos utilizados para a determinacdo dos pardmetros relacionados a eficiéncia

do tratamento.

Parametro Meétodos Referéncia Frequéncia
pH Potenciométrico APHA (2012) Semanal
DQO total e soltvel Titulométrico/ APHA (2012) Semanal
Refluxacdo Fechada
Nitrogénio total Kjeldahl APHA (2012) Quinzenal
Kjeldahl
Fdsforo total Acido ascorbico APHA (2012) Quinzenal
Turbidez Turbidimetro (APHA, 2012) A cada dois dias
Sélidos totais e Método Gravimétrico APHA (2012) Semanal
fragoes
Alicalinidade e Kapp Buchauer (1998) Semanal
AGV
Proteinas Lowrsy modificado Fraglund et al. (1996) Quinzenal
Carboidratos Dubois Dubois et al. (1956) Quinzenal
Cor verdadeira Espectrofotométrico APHA (2012) Quinzenal
Ovos de Helmintos | Bailenger modificado (WHO, 1996) Semanal

4.6 Balanco de massa do sistema BRAnNMD

A quantificacdo das fracdes da matéria organica expressa na forma de DQO presentes

no efluente, no lodo de excesso e membrana dindmica, bem como na fragdo metanizada foi
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estimada com balanco de massa (Figura 13), a partir da Equacdo 6. A mesma equagéo

também foi utilizada para os nutrientes.

Figura 13. Esquema de balanco de massa de sistema BRANMD.

Af;

v
Af
M,+M, =M +M, +M; +M,; +M_ Equagéo 6
Onde:
M, : massa diaria de alimentacéo; M : massa diaria da torta;
M, : massa diaria do inoculo; M : massa diaria convertida a metano;
M : massa diaria de lodo de retrolavagem; M : massa diaria do lodo do biorreator.

M : massa diaria no efluente;

4.7 Andlise de dados

A estatistica descritiva baseadas nas medidas de tendéncia central e de disperséo,
como média, maximo, minimo, desvio-padrdo e coeficiente de variacdo utilizou-se a
ferramenta Excel 2007, da Microsoft.

Com auxilio do Software SPSS Statistics (IBM SPSS 25), a analise de correlacéo e foi
realizada usando p-valor (bicaudais). O p-valor foi o parametro-chave usado para quantificar
se uma correlacdo era estatisticamente significativa. Um p-valor < 0,05 corresponde a uma
correlacéo significativa entre os parametros. Os coeficientes de correlagéo de Pearson (r,) e de
regressdo (R?) também foram utilizados para fornecer uma indicacdo da correlacdo linear

entre o fluxo do permeado, PTM, resisténcia a filtracdo e turbidez do efluente. Analise de
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variancia unilateral (ANOVA) dos parametros relacionados com eficiéncia de tratamento foi
realizada, e o nivel de significancia foi estabelecido em 0,05, p-valor > 0,05 e p-valor < 0,05,
correspondendo a nenhuma diferenga significativa ¢ diferenca significativa entre as fases,
respectivamente. Para diferenca significativa entre as fases, foi realizada a comparacdo de
médias usando o teste de Tukey.

Para a analise da modelagem matemaética do mecanismo de fouling na formacéo da
MD, os dados experimentais da PTM foram processados no OriginPro 2018. As equacdes do
modelo de bloqueio Hermia (Tabela 2) - bloqueio completo, bloqueio padrdo, blogueio
intermediario e filtracdo por torta foram inseridas como func¢des definidas pelo usuario no
software OriginPro, e os dados da PTM foram ajustados com os desses modelos
automaticamente. As constantes de cada modelo (Kb, Ks, Ki e Ks, respectivamente), a soma
dos quadrados do erro (SQE) e o coeficiente de determinacdo ajustado (R?adj) foram obtidos
durante a analise no software. A SQE representa erro entre dados experimentais da PTM e
previstos pelo modelo; R%adj indica a proporcao de dados experimentais da PTM previsiveis a

partir do tempo de analise do mecanismo de formacdo da MD.
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5 RESULTADOS E DISCUSSAO

Nesta secdo, serdo apresentados e discutidos os principais dados advindos do processo

de monitoramento do sistema experimental.

5.1 Caracterizacéo dos lodos do inéculo e do biorreator

Na Tabela 4 sdo apresentadas as caracteristicas de lodo de inoculo e lodo do

biorreator.

Tabela 4. Caracterizacdo do lodo de indculo nas fases | (Ciclo 1), I1 e 11l e do lodo do

biorreator na Fase | (Ciclo 2)

FASE | Fase 11 Fase 111
Ciclo1 Ciclo 2

N° de determinagdes 3 3 3 3
Parametro Valor Valor Valor Valor
pH 7,200 7,400 7,300 7,600
AIC (mgCaCQO; LY 539,300 569,100 560,000 691,250
AGV (mgHATC L™ 57,300 58,000 65,280 85,320
IVL (mL g™ 40,100 44,000 28,000 31,500
Turbidez de sobrenadante (NTU) 226,300 229,00 220,300 211,330
ST(gL™ 22,100 42,600 45,030 61,400
STV (gL™ 14,600 28,100 29,700 41,600
SST (g L™ 15,400 29,400 30,900 43,340
SSV (g L™ 9,300 19,700 21,000 28,700
DQOt (g L™ 11,300 24,000 25,620 37,330
DQOs (g L™ 0,122 0,125 0,155 0,160
NTK (g L™ 0,129 0,705 0,360 1,790
Fésforo total (g L™) 0,029 0,330 0,170 0,950
Carboidratos (mg g'l SSV) 4,300 6,600 14,700 18,100
Proteinas (mg g™ SSV) 4,500 7,150 23,800 31,300
PN/PS 1,046 1,083 1,619 1,729

Observa-se, pela Tabela 4, que os lodos de indculo aplicados em todas as fases,
incluindo o lodo do biorreator para Ciclo 2, possuem boa sedimentabilidade (IVL= 40,1; 44,0;
28,0 e 31,5 mL g™), segundo a classificacdo de Van Haandel e Van Der Lubbe (2012). No
entanto, apesar da sedimentabilidade do lodo de in6culo e do lodo do biorreator estarem nas
condicOes ideais, sua floculabilidade mostrou-se baixa (Turbidez de sobrenadante = 226,3;
229,0; 220,3; 211,3 NTU).
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Yu et al. (2019b) classificam lodos de in6culo com valores de turbidez do
sobrenadante iguais ou maiores que 31,7 £ 1,41 NTU como sendo lodos de floculabilidade
baixa. A baixa floculabilidade do lodo, na interpretacdo destes autores, sugere que a camada
de MD leva muito tempo para iniciar a sua formacéo, devido a fraca adesdo de flocos de lodo
sobre a malha suporte. O mesmo pode ser observado com relacdo ao inicio do estagio de
maturacdo, devido a fraca coesdo entre os flocos de lodo que se aproximam e aqueles ja
depositados.

A baixa floculabilidade de lodo é discernida pela Teoria de XDLVO, discutida na
pesquisa de Yu et al. (2019b), e que testou diferentes tipos de lodo para a formacdo da MD. A
Teoria XDLVO mostra que as interacdes repulsivas entre as particulas de lodo séo
predominantes no lodo de baixa floculabilidade. Estas interacGes fazem com que as particulas
se afastem umas das outras e permanecam em um estado discreto e unico, devido a alta

barreira energética e ao mais baixo valor da energia secundaria minima.

5.2 Comportamento da pressdo transmembrana, resisténcia a filtracdo e fluxo do

permeado no sistema BRANMD

Na Figura 14 séo apresentados os comportamentos da pressdo transmembrana (PTM)
e da resisténcia a filtracdo (Rt) ao longo de tempo, obtidos para as fases I, Il, 11l de operacdo
do sistema BRAnNMD.

Figura 14. Comportamento da PTM nas fases I, Il e 11l durante o periodo de operagéo.
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Fase Il (b) Fase 111 (c)
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Em todas as fases, a curva da PTM aumentou de forma senoidal e de forma
progressiva na maior parte do tempo de operacao (Figura 14), embora na Fase | tenha havido
descontinuidade (Ciclo 1 e 2) devido a remocdo da camada de MD em funcdo da lavagem da
malha suporte com agua da torneira, apds 91 dias de operacdo. No Ciclo 1 (Figura 14a), no
intervalo de 40 a 60 dias, a PTM aumentou consideravelmente (de 8,5 kPa para 26,4 kPa),
sugerindo que foi o periodo no qual decorreu o estagio de formacdo e desenvolvimento da
MD. Ap6s os 60 dias, a PTM aumentou de forma mais gradual, atingindo o valor méximo de
34,6 kPa aos 89 dias, provavelmente devido a ocorréncia do estagio de maturacdo da MD. Tal
fendmeno foi explicado por Yu et al. (2019b), que afirmam que a formacdo da membrana
dindmica ocorre em dois estagios: (a) estagio de formacdo da MD, onde predominam as
interacdes entre os flocos de lodo e a malha suporte, também definido como o comportamento
de aderéncia do lodo ou processo de adesdo, e (b) estagio de maturagdo da MD, quando
ocorrem as interagdes entre os flocos de lodo ja depositados sobre da malha suporte e aqueles

que se avizinham, definido como processo de coesao.

No Ciclo 2 (Figua 14a), a PTM méaxima foi de 38,9 kPa aos 46 dias, sendo que, depois
de 21 dias a PTM teve pouca variacdo, com média de 36,0 £ 1,6 kPa, sugerindo que o estagio
maturacao da MD havia sido atingido. As médias das PTM’s dos Ciclos 1 e 2 durante todo
periodo de operacdo foram 16,0 + 11,4 e 32,0 £ 7,0 kPa, respectivamente. Cabe mencionar
gue a PTM média do Ciclo 2 foi 2,0 vezes maior que a do Ciclo 1, mesmo com as
retrolavagens efetuadas diariamente durante o periodo de operagdo do Ciclo 2 (excetuando-se

os primeiros 7 dias). Este fato sugere que a lavagem da malha suporte com agua da torneira ao
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final do Ciclo 1 removeu parcialmente as particulas causadoras do fouling. Neste sentido,
Siddiqui et al. (2019) afirmam que a MD formada pode ser removida por lavagem com agua,
porém, o residuo da MD que foi acumulado gradualmente dentro dos poros do material
suporte, durante todo o periodo de operacdo, pode ndo ser, efetivamente, removido por
retrolavagem.

Situacdo semelhante foi constatada por Guan et al. (2018a), quando fizeram a
retrolavagem, com agua de torneira, de quatro modulos de membrana que tinham sido
operados por 14 dias sem nenhum tipo de limpeza, fato este que resultou em uma reducédo da
PTM em todos os modulos. Posteriormente, ao reiniciarem a opera¢do dos sistemas com trés
modulos tendo sido submetidos a diferentes tipos de limpezas quimicas e um submetido a
limpeza fisica (retrolavagem com agua da torneira), os pesquisadores observaram que, apos
24 horas, a PTM do mdédulo submetido apenas a retrolavagem aumentou rapidamente e foi
superior as observadas nos demais moddulos, sugerindo que a presenga de fouling foi
irreversivel apenas com retrolavagem. Os autores concluiram que o fouling irreversivel esteve
associado aos flocos biolédgicos de lodo localizados nos poros internos da malha suporte, 0s
quais foram provavelmente aglutinados pelos B-polissacarideos das SPE e PMS presentes nas
fibras da prépria malha suporte.

Na Fase Il (Figura 14b), a PTM atingiu o valor méaximo de 47,6 kPa aos 84 dias de
operacdo. Apbs 52 dias, percebeu-se um aumento gradual com média de 45,6 + 2,0 kPa,
caracterizando, provavelmente, o estagio de maturacdo da MD. N&o obstante, a partir do 76°
dia até o final do periodo de operacao, verificou-se muita oscilacdo nos valores, sugerindo a
ocorréncia do estagio de quebra e dissociacdo da camada de MD, conforme Wang et al.
(2020). Os autores afirmam que o processo de formacéo da MD pode ocorrer em trés estagios:
formagéo da camada de MD, colmatagdo ou compressao e dissociacdo. Este comportamento
também foi observado por Guan et al. (2018b), que constataram a dissociacdo da camada
dindmica quando a PTM atingiu valores acima de 40 kPa.

Por fim, na Fase Il (14c), a PTM maxima foi de 39,3 kPa aos 73 dias de operagédo do
sistema. Passados pouco mais de 50 dias, verificou-se uma pequena variagdo no aumento
gradual da curva (média de 35,4 + 2,0 kPa), o que pode indicar que o estagio de maturacgéo foi
atingido.

Os valores medios da PTM verificados em todo o periodo de operacdo para cada fase
foram 21,6 + 12,7; 30,7 £ 15,3 e 25,3 £ 10,2 kPa (I, Il e 11, respectivamente), com taxa de
aumento de 0,16, 0,37 e 0,33 kPa d™, respectivamente. Constatou-se, também, que a Fase 1

apresentou o valor medio e taxas de aumento da PTM mais elevados que as das demais fases,
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0 que pode ser explicado pelas maiores concentracdes de proteinas e carboidratos presentes no
PMS e acumuladas na camada de MD (Tabela 5). Cabe mencionar, que as proteinas e 0s
carboidratos presentes no meio foram provavelmente provenientes da fase liquida do
biorreator, devido ao TDH relativamente curto (Tabela 3). Além disso, verificou-se que a
relacdo proteina/carboidrato (PN/PS) também foi maior na Fase Il, implicando em um maior
acumulo de proteinas do que de carboidratos. Ersahin et al. (2016a), Hu et al. (2018b) e Shi et
al. (2018) afirmam que um maior acumulo de PMS na MD, especialmente proteinas, leva a

altos valores da PTM e de resisténcia a filtracao.

Tabela 5. Composic¢do do PMS na camada de MD nas fases I, 1l e 111

Fase | Fase 11 Fase 111
Ciclo1 Ciclo 2
Carboidratos (mg g'SSV) 56,90 60,20 118,70 75,20
Proteinas (mg g*SSV) 69,30 77,40 244,00 120,40
PN/PS 1,22 1,29 2,06 1,60

Por outro lado, o alto valor da PTM da Fase Il no presente estudo pode ser explicado
pelo elevado fluxo do permeado inicial, como também podem ter sido influenciados pela
velocidade superficial (Tabela 3). Siddiqui et al. (2019), em sua pesquisa do sistema
BRANMD, atestaram que os fluxos iniciais elevados resultaram em altos valores da PTM,
guando comparado a fluxos iniciais baixos.

Resultados similares foram observados por Yang et al. (2020), em um sistema
BRAnMD, quando os pesquisadores avaliaram quatro TDH’s e variaram o fluxo de
permeado. Os autores explicaram que a velocidade de fluxo ascendente foi muito maior para
TDH’s baixos ¢ fluxos elevados, o que causou a lavagem de particulas pequenas no inicio da
operacdo e a retencdo de particulas grandes com boa capacidade de sedimentagéo,
aumentando, assim, a PTM. Li et al. (2018a), por sua vez, testaram 5 diferentes valores de
fluxo inicial do permeado para avaliar o efeito do fluxo do permeado sobre a formacgdo da MD
e o processo de filtracio em BRAnMD, e verificaram correlagdes significativas entre fluxo
inicial do permeado, PTM e resisténcia a filtracdo, indicando que a concentracdo das
particulas filtradas através da MD aumentavam proporcionalmente ao fluxo do permeado. Tal
fendmeno estabeleceu a base da camada de MD, juntamente com um aumento correspondente
da PTM e da resisténcia a filtracdo. Assim, um alto fluxo do permeado facilitou a rapida

formacgédo da MD e aumentou a PTM. Estes aspectos sdo ratificados e discernidos por Sun et
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al. (2018), no fundamento da mecénica dos fluidos para formagdo da membrana dindmica,
descrito no item 3.1.3.

Com respeito a resisténcia a filtracdo (Ry), o presente trabalho apresentou
comportamento analogo ao apresentado pela PTM (Figura 14). Pode-se observar que a
resisténcia a filtracdo aumentou ao longo do tempo de operacdo em todas as fases avaliadas,
variando de 0,29 a 6,1x10" m na Fase | (0,29 a 4,9x10™ e 1,1 a 6,1x10" para o Ciclo 1 e 0
Ciclo 2, respectivamente); de 0,36 a 7,6x10'm™ na Fase II, e de 0,32 a 5,84x10* m™ na Fase
.

Os valores médios da resisténcia a filtracdo durante todo o periodo de operacédo para a
Fase | foi 2,8 + 1,4 x10" m™ (2,2 + 1,6x10" m™ no Ciclo 1 e 4,2 + 1,5 m™ x10" no Ciclo 2),
para a Fase Il foi 4,9 + 2,3 m™, e para Fase Ill foi 3,7 + 1,6 m™. Embora a resisténcia a
filtracdo tenha apresentado variacdo ao longo do periodo operacional de cada Fase, os valores
estiveram na magnitude de 10 m™, indicando uma excelente filtrabilidade através da MD e
um grande potencial de economia de energia para sistemas BRANMD, uma vez que esta
magnitude € muito menor do que aquelas verificadas em processos de filtracdo por
membranas convencionais de MF/UF, onde resisténcia a filtracdo varia da ordem de 10 a
10" m™ de acordo com Lin et al. (2009), Hao et al. (2016) e Zhu et al. (2020). Estes autores
afirmam que magnitudes da ordem de 10*2a 10" m™ exigem maior forca motriz para superar
a resisténcia a filtracdo durante a permeacéo.

Resultados similares foram alcancados por Liu et al. (2019) em seu estudo sobre
fermentacdo liquida em reator anaerobio de membrana dinamica. Os autores verificaram
valores de resisténcia a filtragdo da ordem de 1,0 a 3,0 x 10** m™, durante cerca de 70 dias de
operacdo estavel. Os autores ainda explicaram que a resisténcia a filtracdo pode se mantida
em niveis baixos em estagios operacionais estaveis, com a aplicacdo de apenas uma limpeza
na membrana.

Resultados contraditorios foram obtidos por Isik et al. (2019), que avaliaram
comparativamente a utilizacdo de MD e membrana convencional de UF no tratamento de
aguas residuarias domésticas. Os autores observaram valores mais altos da PTM (54,6 kPa) e
da resisténcia a filtracdo (4,10 x 10'® m™) durante a filtracdo através de MD, quando
comparado ao processo utilizando-se membrana de UF (PTM = 0,8 kPae Ry = 5,21 x 10* m
1, e justificaram esta diferenca com base na elevada concentragdo de substancias inorganicas,
como Ca, Mg, Al e Si, acumuladas na camada de MD. Apesar dos resultados adversos,
concluiram que a tecnologia da MD foi uma alternativa tecnicamente viavel para o tratamento

de &guas residuarias domésticas em termos de desempenho de filtracdo.
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O comportamento do fluxo do permeado durante o periodo de operagdo em todas as

fases é apresentado na Figura 15.

Figura 15. Perfil do fluxo do permeado nas fases I, 11 e 11l durante o periodo de operacao.
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A partir da Figura 15, observa-se que o fluxo do permeado de todas as fases decresceu

ao longo do periodo de operacdo do sistema. No entanto, a Figura 15a (Fase I) mostra que,

nos primeiros cinco dias, o fluxo do permeado sofreu pouca variagdo, embora a PTM no

mesmo periodo tenha aumentado de 2,4 para 2,8 kPa no Ciclo 1, e de 10,0 para 23,0 kPa no

Ciclo 2. No sétimo dia houve uma reducdo de aproximadamente 10% do fluxo do permeado,

quando a PTM atingiu 25,3 kPa no Ciclo 2, e foi neste ponto que as retrolavagens foram

iniciadas. No intervalo de 40 a 60 dias do Ciclo 1 se observa uma reducdo acentuada do fluxo



86

do permeado (de 638,2 L m? h™ para 208,5 L m? h™), o que pode estar associado ao estagio
de formacdo e desenvolvimento da membrana dindmica, conforme foi explicado
anteriormente.

Por outro lado, para a Fase Il (Figura 15b) e Fase Ill (Figura 15c) verificou-se uma
pequena variacdo do fluxo nos primeiros trés dias de opera¢do. No mesmo periodo, a PTM
aumento de 4,2 para 5,5 kPa na Fase Il, e de 2,7 para 4,0 kPa na Fase Ill. A partir do quinto
dia houve uma reducdo de aproximadamente de 10% do fluxo do permeado para ambas as
fases, quando a PTM atingiu valores de 6,5 kPa na Fase 1l e 5,6 kPa na Fase IlI.

A baixa variabilidade do fluxo do permeado nos primeiros dias de operagcdo ocorrida
em todas as fases pode ser explicada pela baixa floculabilidade do lodo do in6culo, conforme
discutido no item 5.1. A baixa floculabilidade do lodo provavelmente afetou o inicio da
formacdo da MD e, consequentemente, contribuiu para a diminuicdo do fluxo do permeado.
Este fato pode ter ocorrido devido a deposicao de flocos do lodo sobre a superficie da malha-
suporte, exercendo uma pressdo sobre mesma e, consequentemente, aumentando a PTM. Por
outro lado, os flocos do lodo levaram muito tempo para aderirem a malha suporte e, portanto,
para darem inicio a formacdo da camada de MD, o que ndo permitiu a reducdo significativa
do fluxo do permeado e da turbidez do efluente (Figura 16). Este fato é ratificado por Hu et
al. (2017) e Yu et el. (2019b), que afirmam que o fluxo do permeado pode manter valores
altos durante um periodo de operacao (3 a 5 dias) sob variacdo da PTM.

Portanto, mesmo sem retrolavagem (Ciclo 1) e com retrolavagem (Ciclo 2, Fase Il e
Fase I11), o fluxo de permeado continuou a diminuir e a PTM a aumentar significativamente
(p-valor = 0,000) ao longo do periodo de operacdo do sistema, conforme atesta os coeficientes
de correlagéo linear de Pearson (r,) apresentados na Tabela 6. Os valores de r, entre o fluxo
de permeado e a PTM variaram entre -0,865 e -0,989, sendo classificados como correlagéo
forte negativa. Comportamento analogo ocorreu entre o fluxo de permeado e a resisténcia
total a filtragéo (r, = -0,871 a -0,988). Alibardi et al. (2016) verificaram um comportamento
similar da PTM e do fluxo do permeado no seu sistema BRANMD, a partir de 90 dias de
operacgdo. Os pesquisadores justificaram este fato com base na Lei de Darcy, que confirma o
desenvolvimento de uma MD estavel quando ha proporcionalidade aproximada entre o fluxo
do permeado e a PTM no sistema.

Neste sentido, verifica-se que houve maior estabilidade no desenvolvimento da MD no
Ciclo 1 do que no Ciclo 2 e Fases Il e 11, pois o coeficiente de regressao foi mais elevado no
Ciclo 1 (R?* = 0,975), seguido da Fase Il (R? = 0,960), Fase | (R* = 0,910), Ciclo 2 (R*=
0,878) e por Gltimo a Fase Il (R? = 0,747). A elevada estabilidade observada no Ciclo 1 sugere
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que ndo houve muita perturbacdo na MD durante a formagdo da mesma. E isto pode ser
explicado pela auséncia de limpeza (retrolavagem) durante todo tempo de operagéo, ou seja, a
ndo aplicacdo de retrolavagem no Ciclo 1 durante a operacdo do sistema proporcionou maior
proximidade entre o fluxo de permeado e PTM. Enquanto na Fase Il foi verificada a mais
baixa estabilidade em decorréncia da alta oscilacdo da PTM a partir do 76° dia até ao final do
periodo de operacéo, conforme discutido anteriorimente. Assim, a ordem de estabilidade das

Fases foi Fase Il > Fase | > Fase IlI.

Tabela 6. Relagdo do fluxo do permeado, PTM, resisténcia a filtracao e turbidez do efluente

Experimento Parametro Coeficientes e PTM Resisténcia a Turbidez do
p-valor Filtracdo Efluente
Ciclo 1 Fluxo do Mo -0,989 - 0,988 0,947
permeado p-valor 0,000 0,000 0,000
R? 0,975 0,974 0,892
p-valor 0,000 0,000 0,000
Ciclo 2 o -0,938 -0,930 0,888
p-valor 0,000 0,000 0,000
R? 0,878 0,863 0,789
p-valor 0,000 0,000 0,000
Fase I o -0,954 -0,960 0,900
p-valor 0,000 0,000 0,000
R? 0,910 0,922 0,809
p-valor 0,000 0,000 0,000
Fase Il o -0,865 -0,871 0,804
p-valor 0,000 0,000 0,000
R? 0,747 0,758 0,633
p-valor 0,000 0,000 0,000
Fase 111 o -0,970 -0,976 0,933
p-valor 0,000 0,000 0,000
R? 0,960 0,971 0,865
p-valor 0,000 0,000 0,000

A Figura 15 ainda mostra, em ordem decrescente, o periodo de filtracdo (periodo em
que o fluxo de permeado zerou) em cada fase: Ciclo 1 (91 dias) > Fase 1l (84 dias) > Fase Il
(76) > Ciclo 2 (49 dias). No Ciclo 1, o tempo de permeacdo foi mais longo, mesmo sem a
aplicacdo da retrolavagem, o que pode ser explicado pelo fato da concentracdo de lodo no
indculo ter sido relativamente menor (SSV = 9,3 g L™) (Tabela 4). No Ciclo 2, o tempo de
permeacdo foi mais curto, e pode ser explicado pelo fato da malha suporte j& estar

parcialmente blogueada, isto €, a lavagem com agua da torneira nao foi capaz de remover todo
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o fouling na malha suporte, conforme discutido anteriormente; além disso, a concentracéo de
lodo no biorreator foi maior (SSV = 19,7 g L™) do que no Ciclo 1. De forma geral, constata-se
que quanto maior a concentracdo de lodo de in6culo, menor o tempo de permeacdo, neste
viés, tem-se a Fase 11l < Fase Il < Fase I.

Resultados semelhantes foram obtidos por Saleem et al. (2017), quando testaram trés
diferentes concentracBes de sélidos de licor misto, sob quatro diferentes valores da PTM e
cinco diferentes tamanhos de poro do material suporte. Os autores observaram que altas
concentracdes de MLSS aumentaram a taxa de fouling, reduzindo rapidamente o fluxo do
permeado desde o inicio de operacdo, independentemente da variacdo dos valores da PTM e
do tamanho de poro do material suporte testado. Em outras palavras, as elevadas
concentracdes de sélidos geram baixos valores de fluxo do permeado durante a operacdo do
BRANMD, sem interferéncia da variacdo dos valores da PTM e do tamanho do poro do
material suporte. Deste modo, concluiram que, como um comportamento geral, quanto maior
for a concentracdo de solidos, menor sera o fluxo do permeado, o que foi ratificado por
Pollice e Vergine (2020), que também afirmaram que, em biorreatores de MD, concentragdes

mais altas de MLSS resultam em periodos de formagdo da MD mais curtos.

5.3 Desempenho do BRANMD no tratamento de aguas residuérias domésticas

Os valores da turbidez do afluente (AF) e efluente (EF) durante o tempo de operacao

em todas as fases sdo apresentados na Figura 16.

Figura 16. Variagéo da turbidez nas fases I, 11 e 111 durante o tempo de operacéo do sistema.
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Analisando-se o comportamento da Figura 16a, observa-se que no Ciclo 1 a turbidez
do efluente passou a ser reduzida consideravelmente a partir de 49 dias de operacao, e atingiu
0 menor valor de 23,6 NTU aos 91 dias, com eficiéncia méxima de 92,4%. No Ciclo 2, a
turbidez do efluente comecou a registar reducdo consideravel a partir de 20 dias de operacdo,
e atingiu o menor valor de 18,0 NTU aos 47 dias, com eficiéncia maxima de 95,2%. No
periodo estacionario, o valor médio da turbidez foi de 48 + 26 NTU para o Ciclo 1, e 32 + 16
NTU para Ciclo 2. O valor médio da turbidez do efluente para Fase | foi de 40 + 23 NTU
(combinacédo de dados dos periodos estacionarios dos dois ciclos). Na Fase Il (Figura 16 b), a
reducdo consideravel da turbidez do efluente ocorreu a partir dos 36 dias, e atingiu 0 menor
valor de 31 NTU aos 78 dias, com eficiéncia maxima de 90,2%. No periodo estacionario, 0
valor médio foi de 56 + 35 NTU. Por fim, a Fase 11l (Figura 16c) comecou registrar a reducao
consideravel a partir de 18 dias de operagdo, atingido 0 menor valor de 17,3 NTU aos 73 dias.
No periodo estacionario o valor médio foi de 33 £ 21 NTU.

Contudo, observa-se que a que a turbidez do efluente precisou de no minimo 18 dias
de operagdo para comegar a registar redugdo consideravel, isto é, antes deste periodo a
turbidez manteve-se extremamente alta, devido ao fato da MD ainda nédo ter sido
desenvolvida. Situacdo semelhante foi observada por Alibardi et al. (2014) no tratamento de
aguas residuarias sintéticas utilizando um sistema BRANMD, em escala de bancada e com
fluxo de permeado de 7,2 L m? h™%. Os autores verificaram que foram necessérios 10 dias de
operacdo para que uma reducdo considerdvel do fluxo do permeado fosse registrada. De

acordo com Hu et al. (2020), o tempo minimo necessario para a formacao da camada de MD
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estavel estd na faixa de 10-25 dias durante uma operagdo a longo prazo (aproximadamente
30-50 dias) operando sob fluxo do permeado de 1-8 L m? h™. Chimuca et al. (2020) ratificam
para um periodo de operacéo prolongado de 49-91 dias a fluxo inicial de 780 L m? h™.

Siddiqui et al. (2019) ratificam este fato afirmando que a qualidade do efluente nas
primeiras horas, ou mesmo dias, é extremamente baixa, pois uma quantidade consideravel do
lodo sai com efluente. A qualidade do efluente aumenta gradualmente com a operacao
prolongada. Hu et al. (2016a) e Yu et al. (2019b) destacam que o indicador macroscopico de
formacgdo da MD é uma reducdo acentuada da turbidez do permeado, juntamente com uma
diminuicdo drastica do fluxo do permeado. Por outro lado, o estadgio de maturagdo da MD é
caracterizado por uma diminuic¢do continua da turbidez do efluente e fluxo do permeado, e um
aumento da resisténcia a filtracao.

Assim, comparando-se a turbidez do efluente no periodo estacionario do presente
estudo, a ANOVA mostrou que houve uma diferenca significativa entre as fases (p-valor =
0,0012). Baseando-se no teste de Tukey, as fases | e 11l ndo foram estatisticamente diferentes
entre si, mas ambas foram estatisticamente diferentes da Fase Il. Esta diferenca da Fase Il
com as demais fases pode ser explicada pela ocorréncia de particulas de lodo no efluente a
partir do 76° dia de operacdo, proveniente da dissociacdo da camada de MD e eluigdo dos
flocos biol6gicos, associado a altos valores da PTM (conforme discutido anteriormente),
causando assim, o aumento significativo da turbidez do efluente.

Entretanto, mesmo tendo valores de turbidez do efluente estatisticamente diferentes
entre as fases, os valores obtidos sdo semelhantes aqueles verificados por Hu et al. (2018b)
em um estudo sobre tratamento de &guas residuérias doméstica em BRANMD, o qual foi
divido em trés fases com variacao de cargas organicas e sob temperaturas na faixa psicrofilica
(22-25°C). Estes autores verificaram no periodo estacionario valores médios da turbidez de
efluente de 30 NTU para as fases 1 e 3, e 50 NTU para Fase 2, e atribuiram estes valores a
retencéo efetiva de substéancias particuladas pela camada da MD estavel.

Ershain et al. (2017) trataram aguas residudrias sintéticas com altas concentragdes de
SST (6,4 g L™) e turbidez afluente de 3920 NTU em um sistema BRANMD, sob aplicacdo de
fluxos do permeado baixos (2,2 L m? h™). Foram verificados niveis baixos e estaveis da
turbidez efluente (12,5 a 30 NTU) apos 20 dias de operacdo, excedendo 99% de remocéo.
Também foi observado que a MD tem aplicabilidade para remocéao de altas concentracdes de
solidos no tratamento de aguas residuarias.

No presente trabalho, a correlacdo entre fluxo de permeado e turbidez do efluente

foram significativos (P-valor= 0,000) para todas as fases, incluindo os dois Ciclos (Tabela 6),
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com valores de r, entre 0,804 e 0,947, respectivamente, sendo classificados como correlagéo
forte positiva. Isto significa que a turbidez do efluente diminui ao longo de tempo a medida
que o fluxo de permeado diminui. E quanto a estabilidade, observa-se na Tabela 6, que o valor
do coeficiente de regresséo entre fluxo de permeado e turbidez na Fase 11 foi 0 mais baixo (R?
= 0,63) comparativamente aos demais, 0 que pode estar associado ao alto valor inicial do
fluxo de permeado que teve impacto negativo (altas PTM) no estagio de maturacdo da camada
de MD.

Pollice e Vergine (2020) explicaram que o fluxo permeado influencia claramente o
desenvolvimento da MD. O fouling na MD é mais intenso para valores de fluxo muito altos, o
que causa a deterioracdo da qualidade do efluente por dois motivos: (a) primeiro, maior
frequéncia de limpeza, que implica em baixo desempenho durante a filtracdo; (b) segundo, o
aumento da PTM devido ao fouling da MD desestabiliza (racha) a propria MD e tem efeitos
negativos na turbidez do efluente.

Situacéo similar ao do presente estudo foi obtido por Yang et al. (2020) no estudo de
um sistema BRANMD com diferentes fluxos do permeado. A turbidez efluente manteve-se
estavel com valores médios de 21,4, 19,2 e 24,4 NTU para fluxos de permeado de 22,5, 45 e
90 L m? h, respectivamente. No entanto, para fluxo de 180 L m™? h™, a turbidez do efluente
apresentou uma média de 37,9 NTU, indicando uma reducdo no desempenho devido a
turbuléncia na MD durante a filtracéo.

Os valores das concentracdes de sélidos totais (ST), sélidos totais volateis (STV),
solidos suspensos totais (SST) e sélidos suspensos volateis (SSV), obtidas durante o periodo

de operagdo em todas as fases, séo apresentadas na Figura 17.

Figura 17. Valores de médios de fragdes de solidos durante a operacdo das fases I, 11 e I1I.

Fase I (a)
Ciclo 1 Ciclo 2
1500 1000
- -
- - - AN
1400 3 ~——— - — . AR 1 so0
~ 2. e P
1300 Y sty ’ ¢_\\\ =]
a/ et ] N > 1 so0
e AT AV ~é
1zo0 | .
\ 1 7o0
= 1100 %4 *d =
Ty { soo o
= o
= 1000 =
= - - - { so00 ;
£ o0 S e - =
N D { 400
800 | = R
\\\;\;, ) -
7o0 N, e o " 139°
™ i NN
M, —~ ' N
so0 | - = { 200
— , _— .
-— j  S—
500 100
o 10 20 30 40 50 60 70 80 20 100 110 120 130 140 150

Tempo (dias)
—=— ST de AF —a ST de EF
—— STV de AF —— STW de EF



ST (mg L)

SST (mg L)

SST (mg L™

92

Fase 11 (c)
Fase Il (b) 1500 1000
1500 ——————————————— 1000
1400 900 1400 ] 900
1300
1300 800 1800
1200 0 G 120r J0 S
1100 1 ' 100 -
600 o o 1600 (@)
1000 E E 1000 é
50 ~— ~ { 500
900 S - W E
800 400 (|7) wn a0 | 1 400 N
700 300 700 {300
600 200 600 | 4 200
500 100 500 100
10 20 30 40 50 60 70 80 9D 0 10 20 30 40 50 60 70 80
Tempo (dias) Tempo (dias)
—©— ST de AF B ST de EF -©— ST de AF B ST de EF
—— STV de AF —& STV de EF —— STV de AF —& STV deEF
Fase I (d)
Ciclo 1 Ciclo 2
600 400
-~ ~ e
‘\‘\\‘// '\\7 /,-’?\\\\ 7_77_7_7_,_4_,_’//‘\\ /./.\ T - 1 350
500 N/ N e N - — .
@\f v 120
400
4 250 =
—
=
300 4 200 5
o
(]
4 150 (&
200
- — = o { 100
100 T f _,- - T\ /’F_ - .\‘
T LT TA — {s0
- . N
° 10 20 30 40 50 &0 70 20 S0 100 110 120 130 140 15([)]
Tempo (dias)
—=— S585T de AT —mm— SS5T de EF
—#— 55V de EF & S5W de EF
Fase Il (e) Fase I11 (f)
600 ———————————————————— 400 600 400
4350 350
500 500
4 300 300
1580 1 20 !
(@] o (@]
300 Jao & £ 3w 200 &
N—r ~—r N
1150 (?) (|7) 150 5)
200 Lt 0N o W 7p]
e A 1100 100
100 = £ 100
150 50
0 0 0 0
0 10 20 30 40 50 60 70 80 90 0 10 20 30 4 5 60 70 8
Tempo (dias) Tempo (dias)
—©— SST de AF 88— SST de EF —©— SST de AF B SST de EF

—o— SSVde AF —=— SSV de EF —&— SSVde AF —— SSV de EF



93

Verifica-se, na Figura 17, que a estabilizacdo dos solidos no efluente em todas as fases
apresentou comportamento semelhante aquele apresentado pela turbidez. A estabilizacdo do
sistema ocorreu ap6s 49 dias de operacdo no Ciclo 1, e 20 dias no Ciclo 2. No periodo
estacionario, as concentracdes de SST e SSV do efluente no Ciclo 1 variaram na ordem de 49
a93mg L™ e de32a58 mg L™, respectivamente. No Ciclo 2, as concentracées de SST e SSV
do efluente no periodo estacionario variaram na ordem de 36 a 92 mg L™ e de 28 a 46 mg L™,
respectivamente.

Na Fase Il, a estabilizacdo do sistema ocorreu a partir 36 dias de operacéo, e 18 dias
na Fase I1l. No periodo estacionario, as concentragdes de SST e SSV do efluente da Fase Il
variaram na ordem de 79 a 113 mg L™ e de 66 a 91 mg L™. J4 Fase Ill, as concentracdes de
SST e SSV do efluente no estado estacionario variaram naordem de 31a77mg L* ede 22 a
40 mg L™, respectivamente.

Resultados semelhantes de variacdo de SST e SSV no periodo estacionario foram
observados em estudo realizado por Alibardi et al. (2016), que trataram aguas residuarias
sintéticas em sistema BRANMD. Os autores obtiveram variacdo de concentracdes de SST e
SSV na ordem de 40 a 80 mg L™ e de 20 a 60 mg L™, respectivamente, para fluxos de
permeado de 5 L m™ h™:. Quando aumentaram o fluxo do permeado para 15 L m? h™, as
concentracdes de SST e SSV do efluente também aumentaram para 130 e 110 mg L™,
respectivamente.

Em um estudo anterior, Alibardi et al. (2014) tratando aguas residuéarias sintéticas em
sistema BRANMD, com fluxo de 7,2 L m™? h™, observaram grande variagdo nas concentracées
de SST e SST do efluente no periodo estacionério, as quais variaram de 30 a370 mg L™ e de
20 a 360 mg L™, respectivamente. Por Gltimo Ma et al. (2013a) tratando aguas residudrias
domésticas em um sistema BRANMD, com fluxo do permeado igual a 60 L m™? h™, obtiveram
efluente com concentracao de sélidos suspensos (SS=SST) de 25 a 50 mg SS L™.

Em termos de média de SST e SSV de efluente para periodo estacionario e a sua
respectiva eficiéncia de remocgédo no presente estudo foi seguinte: O Ciclo 1 teve média de
SST de 60,7+17 mg L™ com eficiéncia maxima de 90,2%, e média de SSV de 46,6 + 11,4 mg
L™ com maxima de 91%. No Ciclo 2 teve média de SST de 52,2 + 23,4 mg L™ com eficiéncia
méxima de 94,1%, e média de SSV de 28,8 + 7,2 mg L™ e eficiéncia de 94,6%. A média da
FASE | foi 56,5 + 20,6 mg L™ de SST e 37,7 + 9,8 mg L™de SSV. J4 na Fase Il, os SST e
SSV tiveram média de 89,1 + 10,5 mg L™ e 74,4 + 9,4 mg L™ com eficiéncia méxima de
84,1% e 86,1 %, respectivamente. Por fim, na Fase Il1, as médias de SST e SSV foram 52,2 +
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178 mg L' e 325 +#58 mg L* com eficiéncias maximas de 934 % e 94,15%,
respectivamente.

A ANOVA mostrou diferenca significativa entre as fases (p-valor = 0,0047), sendo
que as fases | e 11l ndo diferiram estatisticamente entre si, ndo obstante, ambas diferiram da
Fase II.

Portanto, embora haja diferenca entre as fases, as eficiéncias de remocdo foram
similares as encontrados por outros pesquisadores. Pacal et al. (2019), tratando aguas
residudrias sintéticas e de soro de queijo de alta concentracdo (1509 a 11560 mg L™ de DQO)
utilizando um BRANMD, obtiveram efluentes com concentracao de sélidos de 191 + 58 e 317
+ 71 mgSS L™, e eficiéncia de remocdo entre 83 e 88 %, respectivamente. Yang et al. (2020)
obtiveram efluentes de 19,6 + 6,9 e 26,5 + 3,7 mgSS L™, e eficiéncia de 88,1 e 85 % para
TDH de 2 e 1 h, respectivamente, e afirmaram que esses resultados indicam que a camada de
MD pode reter elevadas concentracfes de solidos suspensos. Berkessa et al. (2020) tratando
4guas residuérias industriais pelo BRANMD sob fluxo de permeado de 14 a 28 L m? h™, com
TDH entre 5 e 2,5 dias e carga organica de 5 e 1 kg DQO m™ d*, alcancaram uma eficiéncia
de remocdo de SS maior que 98,8%.

Os valores de pH, Alcalinidade total e AGV durante o periodo de operacdo em todas

as Fases séo apresentados na Figura 18.

Figura 18. Valores médios de pH, Alcalinidade total (ALC) e AGV ao longo do periodo de

operacdo do sistema (fases I, 11 e I11).
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Os valores da alcalinidade afluente e efluente do Ciclo 1, apresentados na Figura 18a,
variaram de 389,1 a 409, 6 mgCaCO; L™ e 403,5 a 460,6 mgCaCO; L, respectivamente, e no
Ciclo 2, de 386,6 a 409,0 mgCaCO; L™ e 445,3 a 470,5 mgCaCOs L™, respectivamente. Na
Fase 11, para o afluente e o efluente a alcalinidade variou de 390,7 a 408,6 mgCaCO; L™ e de
404,3 a 478,6 mgCaCO; L™, respectivamente (Figura 18b). Na Fase Ill, de 389 a 409
mgCaCO; L™ e 460 a 497 mgCaCO; L™ para o afluente e o efluente, respectivamente (Figura
18c¢).

Além disso, os valores de pH do afluente e do efluente no Ciclo 1 variaram de 6,8 a
7,27 e 6,95 a 7,37, respectivamente. No Ciclo 2, variaram de 6,8 a 7,26 e 7,33 a 7,4,
respectivamente. Na Fase Il, os valores de pH afluente e efluente variaram de 6,7 a 7,27 e
7,09 a 7,43, respectivamente. Por fim, Fase Ill, variaram de 6,8 a 7,25 e 7,4 a 7,53,
respectivamente. Estes valores mostram que o sistema, em todas as fases, esteve nas
condicBes Gtimas de tamponamento, pois, de acordo Chernicharo (2007), a faixa estabilidade
para sistemas anaerobios esté entre valores de pH de 6,6 a 8.

Com relacgdo as razbes AGV/Alcalinidade, no Ciclo 1, os valores afluente e efluente
foram iguais a 0,23 e 0,105, respectivamente. No Ciclo 2, estas razdes atingiram valores
médios de 0,23 e 0,107 no afluente e no efluente, respectivamente. Na Fase Il, as razdes
foram 0,22 e 0,11 para o afluente e o efluente, respectivamente. Na Fase Ill, foram 0,2 e 0,1
para o afluente e o efluente, respectivamente. Este comportamento sugere que a estabilidade
do sistema BRANMD durante o periodo de operacdo foi mantida em todas as fases, pois, de
acordo com Isordi et al. (2005), a relacdo AGV/Alcalinidade deve permanecer entre 0,1 a
0,35 para um bom desempenho dos sistemas anaerdbios.

Vale ressaltar que foi observada, no periodo estacionario, uma reducdo nas
concentracdes de AGV de 91 + 1,6 mgHAc L™ (afluente) para 39,2 + 2,1 mgHAc L*
(efluente) no Ciclo 1, e de 90,7 + 1,7 mgHAc L™ (afluente) para 39,1 + 3,2 mgHAc L*
(efluente) no Ciclo 2. Estas redugdes correspondem a 56,8% no Ciclo 1, e 56,9 % no Ciclo 2.
Na Fase | a reducéo foi de 90,9 + 1,6 mgHAc L™ (afluente) para 39,2 + 2,5 mgHAc L™
(efluente), correspondendo a 56,9%. Na Fase Il, a reducdo foi de 87,7 + 2,8 mgHAc L™
(afluente) para 45,22 + 13,6 mgHAc L™ (efluente), correspondendo a 48,4%, e na Fase Ill, a
reducéo foi de 88 + 3,4 mgHAc L™ para 37,6 + 3,2 mgHAc L™ correspondendo a 57,3%. A
ANOVA mostrou diferenca significativa na reducdo de AGV entre as fases (p-valor =
0,0042), sendo que as fases | e Ill ndo diferiram estatisticamente entre si, porém, ambas
diferiram da Fase II.
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Ershain et al. (2017) obtiveram reducdo de 50% nas concentracOes de AGV, tanto em
sistema BRANMD de modulo externo quanto em sistema BRANMD de médulo submerso. Os
autores atribuiram a maior reducdo a MD formada no periodo estacionario nos dois sistemas.

Cayetano et al. (2019) alcancaram uma reducdo de 82% nas concentraces de AGV
utilizando um sistema BRANMD, o qual tratava &guas residuarias filtradas de restos
alimentares, com carga organica de 1,25 a 5,0 kgDQO m™ d™*. Os autores afirmaram que esta
mais alta reducdo implicou em uma maior atividade metanogénica na MD, assim como Yang
et al. (2020), que observaram uma reducéo entre 20 e 45% da remocao de AGV pelo sistema
BRANMD, tratando &guas residuérias domésticas.

Liu et al. (2016) discerniram que a aplicacdo da MD aumenta a capacidade de
retencdo de substratos no BRANMD, subsequentemente, estimula a alteracdo dos
microrganismos dominantes, devido ao aumento da quantidade de enzimas hidroliticas, como
a protease e P-glicosidase, resultando em mudangas nas vias de degradacdo da matéria
organica. Além disso, as bactérias que sdo essenciais para a degradacdo da matéria organica
refrataria, que normalmente exibem uma baixa taxa de crescimento, sdo retidas pela camada
de MD e acumuladas, resultando em uma maior degradacdo das substancias refratarias para
conversao em subprodutos, como AGV.

Os valores da DQO total e solGvel, obtidas durante o periodo de operacdo em todas as

fases, sdo apresentados na Figura 19.

Figura 19. Variacgdo da concentracdo da DQO total e soltvel durante o periodo de operacao

das fases I, Il e IlI.
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A eficiéncia maxima de remoc¢do de DQO total foi de 86,2% aos 70 dias no Ciclo 1, e
88,3% aos 49 dias no Ciclo 2 (Figura 19a). As eficiéncias médias de remoc¢do DQO total no
periodo estacionario foram 85,8 + 0,5% e 86,9 + 1,8% para os ciclos 1 e 2, respectivamente.
Na Fase I, a eficiéncia média da DQO total no periodo estacionario foi de 87,0 + 1,4%. Na
Fase Il, a eficiéncia méxima foi de 80,9% aos 77 dias (Figura 19b), e a média no periodo
estacionario foi de 78,6 + 1,9%. Na Fase Ill, a eficiéncia maxima foi de 88,1% aos 76 dias
(Figura 19c¢), sendo a média no periodo estacionario igual a 86,4 + 0,8%.

Quanto a DQO soluvel, a eficiéncia maxima alcancada foi de 74,5%, aos 70 dias de
operacdo para Ciclo 1, e 77,6% aos 49 dias para Ciclo 2 (Figura 19d). A eficiéncia média no
periodo estacionario foi de 72,7 + 2,4% para o Ciclo 1, e 70,2 + 8,4 % para Ciclo 2. Na Fase I,
a eficiéncia média no periodo estacionario foi de 73 + 5,1%. Na Fase I, a eficiéncia maxima
foi de 64,5% aos 77 dias (Figura 19¢), e a média no periodo estacionario foi de 59,6 + 3,8%.
Para a Fase Ill, a eficiéncia maxima foi de 79,0%, aos 76 dias (Figura 19f), e a média no
periodo estacionério foi de 74,6 + 2,7%.

A ANOVA mostrou diferenca significativa entre a DQO total (p-valor=0,021) e a
soltvel (p-valor=0,028) entre as Fases. A Fase Il foi estatisticamente diferente das fases | e
I11, porém estas Ultimas ndo foram estatisticamente diferentes si. As razdes desta diferenca sdo
as mesmas feitas para a turbidez efluente, ja descritas no item 5.2.

Situacdo similar foi observada por Yang et al. (2020), na qual as eficiéncias médias de
remocao de DQO total foram 74,4%, 77,3% , 70,6% e 60,4% para TDH de 8 h, 4 h, 2 h e 1h,
sob fluxos do permeado de 22,5, 45, 90 e 180 L m? h™, respectivamente. A DQO soltvel foi
de 38,7% para TDH de 2 h e 15,2% para TDH de 1 h. Os autores justificaram as baixas
eficiéncias significativas na remocdo de DQO total e soltvel para o TDH de 1 h quando
comparado com o0s demais, pela carga organica elevada, que pode ter causado a degradacdo
incompleta dos compostos organicos pelos microrganismos, levando a perda de metabdlitos
microbianos e aumento da DQO no efluente. Por outro lado, o alto fluxo do permeado a um
TDH curto causou maior forca de cisalhamento entre os flocos de lodo, influenciando,
portanto, a atividade dos microrganismos, além de provocar a quebra de alguns flocos devido
ao aumento da tenséo de cisalhamento e a liberagdo de uma maior quantidade de biopolimeros
e particulas finas. Sendo assim, concluiram que o BRANMD apresentou capacidade robusta

em tratar aguas residuérias domésticas a partir de TDH de 2 h.

Yurtsever et al. (2020), no estudo sobre otimizacdo do processo e desempenho de

filtracdo de um BRANMD, tratando aguas residudrias industriais sob fluxo de permeado de 5-
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15 L m2 h!, observaram uma eficiéncia de remocéo da DQO total no periodo estacionario de
95%. Berkessa et al. (2020), tratando aguas residuérias industriais utilizando um sistema
BRANMD com fluxo de permeado variando entre 14 e 28 L m™ h, alcancaram no periodo
estacionario uma eficiéncia de remocdo de DQO total e solivel de 93% e 98,5%,
respectivamente. Pacal et al. (2019), utilizando um BRANMD para o tratamento de aguas
residudrias sintéticas, verificaram eficiéncias medias de 75 = 6%, 83 + 7% e 89 + 5% para
cargas organicas aplicadas de 4,4 + 1,3 e 5+ 1 e 2,6 +1,1 kgDQOm>d™, respectivamente. E
no tratamento de aguas residuarias de soro de queijo, com carga organica aplicada de 3,71+

2,69 kgDQOmM™d™, alcancaram uma eficiéncia média de remocao de 86 + 12%.

Outros pesquisadores também avaliaram a eficiéncia de remocdo de DQO em um
BRANMD, a exemplo de Hu et al. (2018b), que avaliaram o tratamento de &guas residuérias
domésticas em duas fases distintas e com fluxo do permeado de 22,5 L m™ h™. Foram
verificadas eficiéncias de remocéao de DQO total entre 70 e 90%, e DQO soltvel de 54 a 70%.
Os autores classificaram a eficiéncia de remoc¢do de DQO total alcancada como elevada.
Wang et al. (2018) obtiveram eficiéncia de remogéo de DQO total de 80%, em um sistema
BRANMD tratando &guas residudrias sintéticas a diferentes fluxos do permeado (50, 100 e
150 L m? hY).

Alibardi et al. (2016) avaliaram o tratamento de aguas residuarias sintéticas em um
sistema BRANMD, operado a temperatura ambiente e TDH de 1,5 d (correspondente ao fluxo
de 5 L m? h™), e verificaram altas eficiéncias de remocdo de DQO total e soldvel, as quais
variaram de 80 a 85% e de 90 a 95%, respectivamente. Quando o TDH foi reduzido para 0,6 d
(correspondente ao fluxo de 15 L m? h™), as eficiéncias de remocdo de DQO também
diminuiram, mas permaneceram acima de 70% e 80% para DQO total e DQO sollvel,
respectivamente. Em um estudo anterior (ALIBARDI et al., 2014), avaliando o tratamento de
4guas residuarias sintéticas em um sistema BRANMD, operado a um fluxo de 7,2 L m? h?,
classificaram a remog¢do de DQO total como sendo boa, embora variavel, pois, excluindo-se
os primeiros 10 dias em que o efluente saiu com alta turbidez, a remocdo de DQO total
permaneceu continuamente acima de 65%, com um pico de até 92%, e valor médio de 75 *
8%.

Ma et al. (2013a) trataram &guas residuarias domésticas em um sistema BRAnNMD
com fluxo do permeado igual a 60 L m™? h™, e obtiveram eficiéncia média de remocéo de
DQO total de 79,4 + 10,4%. Em outro estudo do mesmo ano, utilizando o mesmo fluxo do

permeado, alcancaram 81,6% de eficiéncia de remoc¢édo de DQO total. J& Zhang et al. (2011),
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avaliando a formacdo de fouling em um sistema BRANMD tratando &guas residuarias
domésticas, com fluxo de permeado de 65 L m™ h™ e durante um perfodo de 11 meses. Foi
verificada uma eficiéncia de remocéo de DQO total de 63,4 + 11,8%, a qual foi considerada
estavel. Por fim, Zhao et al. (2010), tratando &guas residuarias domésticas com BRAnNMD,
sob fluxo de permeado de 137,1 L m? h™, alcancaram uma eficiéncia de remocéo de DQO de
89,5%, a qual foi classificada como sendo boa.

Pelos valores das eficiéncias de remocdo de DQO total e DQO soluvel e sua
classificacdo segundo autores anteriormente citados, quando comparados aos observados no
presente trabalho, pode-se afirmar que sistema BRANMD apresentou boa eficiéncia de
remocdo de DQO total e DQO soluvel em todas as fases avaliadas.

Valores da cor verdadeira do afluente e do efluente, obtidas durante o periodo de

operacdo em todas fases, sdo apresentados na Figura 20.

Figura 20. Variacdo da cor verdadeira durante o periodo de operagdo das fases I, Il e Il1.
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A cor verdadeira alcancou eficiéncia maxima de remocdo de 79,7% aos 91 dias, e
80,2% aos 49 dias para os ciclos 1 e 2, respectivamente (Figura 20a). As eficiéncias médias
no periodo estacionario do ciclo 1 e 2 foram 72,8 £ 9,5% e 74,1 £+ 5,4%, respectivamente. A
eficiéncia média de remocédo no periodo estacionario da Fase | foi de 73,1 + 7,3%. A Fase Il
alcancou a eficiéncia maxima de remocédo de 63,3% aos 84 dias (Figura 20b), e a média de
remoc¢do no periodo estacionario foi de 47,8 + 9,7%. J& a Fase Il atingiu eficiéncia méxima
81,6 % aos 76 dias (20c), e apresentou uma eficiéncia média no periodo estacionario de 66,3
+ 10,3 %. A ANOVA mostrou diferenca significativa entre as fases (p-valor = 0,004). A Fase
Il foi estatisticamente diferente das restantes, sendo que a Fase | e a Fase Ill ndo diferiram
estatisticamente entre si.

Entretanto, ha poucos estudos utilizando BRAnNMD que abordam a taxa de remocdo da
cor verdadeira, para poder se fazer a comparacao. Um destes estudos foi desenvolvido por Yu
et al. (2019a), que obtiveram eficiéncia maxima de remocdo da cor verdadeira de 86,8%,
utilizando um fluxo de permeado de 510 L m™? h™. O outro foi de Berkessa et al. (2020), que
alcancaram uma eficiéncia maior que 97,5%, operando sob fluxo do permeado variando entre
14 e 28 L m™ h™. Por ultimo, Yurtsever et al. (2020) alcancaram uma eficiéncia maxima de
remocdo de 99%, e eficiéncia média de 96%, sob fluxo de permeado de 5-15 L m? h™. Os
autores ainda explicaram que, operando concomitantemente um BRM de MF obtiveram a
mesma eficiéncia média de remogdo de 96%. Por outro lado, Belli et al. (2019) estudando um
eletrobiorreator a membrana (EBRM) para tratar efluente textil obtiveram remoc¢do média de
50 a 70%, operando sob fluxo do permeado de 4,72 L m? h™.

Os valores das concentracdes de carboidratos e proteinas, obtidas durante o periodo de

operacdo em todas as fases, sdo apresentados na Figura 21.

Figura 21. Concentracdes de carboidratos e proteinas, afluente e efluente, obtidas ao longo do
periodo de operacdo do sistema (fases I, 1l e I11).
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Pela Figura 21, observa-se que em todas as fases houve uma tendéncia decrescente das

concentragdes de carboidratos e proteinas, ambos presentes nos PMS do efluente. No periodo
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estaciondario, as concentracbes médias de carboidratos presentes no PMS do afluente e
efluente do Ciclo 1 foram 21,2 +2,3e 55+ 2,6 mg L™, e no Ciclo 2 foram 21,0 + 2,6 e 5,3 +
3,1 mg L™, respectivamente. As concentragdes médias de proteinas presentes no PMS do
afluente e efluente do Ciclo 1 foram de 42,7 +55 e 6,5+ 3,3 mg L™, respectivamente,
enquanto no Ciclo 2 foram 42,8 + 44 e 6,8 + 2,9 mg L™, respectivamente. A média da
concentracdo de carboidratos no afluente e efluente do periodo estacionério para Fase | foram
211 + 22 e 54 + 24 mg L?, respectivamente. E média das proteinas no mesmo periodo
foram 42,7 +4,7e 6,6 + 2,9 mg L™, respectivamente.

Na Fase Il, as concentracbes de carboidratos no afluente e efluente do periodo
estacionario foram 23,2 + 0,81 e 11,8 + 2,7 mg L™, respectivamente, e as concentraces de
proteinas foram 44,0 + 22 e 184 + 44 mg L™, respectivamente. J& na Fase Ill, as
concentracdes de carboidratos no afluente e efluente do periodo estacionario foram 22,6 + 1,6
e 6,4 + 2,4 mg L™, respectivamente, e as concentragdes de proteinas foram 42,2 + 2,1 e 9,6
+55 mg L™, respectivamente. A ANOVA mostrou diferenca significativa entre as Fases no
tocante as concentracOes das proteinas e os dos carboidratos do efluente (p-valor = 0,001). A
Fase 1l foi estatisticamente diferente das restantes, sendo que a Fase | e Fase 11l ndo diferiram
estatisticamente entre si.

Portanto, pelos valores mostrados, independentemente da andlise estatistica, verifica-
se um maior decréscimo na concentracdo das proteinas do que na concentracdo dos
carboidratos, em todas as fases avaliadas. Esse comportamento também foi observado por Hu
et al. (2018b), que consideraram as proteinas presentes no PMS como sendo as principais
causadoras do fouling, responsavel pelo rapido aumento da PTM e pela alta resisténcia a
filtracdo durante a operacdo a longo prazo do BRANMD, nas trés fases de operacdo por eles
avaliadas.

Shi et al. (2018) sugeriram que a grande quantidade de proteinas solUveis fica retida
na torta, e as moléculas de maior tamanho podem ser responsaveis pela alta taxa de rejeicéo
das proteinas na fase liquida. Comparadas aos carboidratos, as proteinas apresentam uma
maior afinidade pelas particulas de lodo, provavelmente, devido a sua maior hidrofobicidade e
carga superficial. Esta explicacdo ¢é ratificada por Yu et al. (2019b), que apontaram que as
proteinas sdo as grandes influenciadoras da hidrofobicidade dos flocos de lodo quando
comparadas aos carboidratos por causa das cadeias laterais aromaticas ou alifaticas de
amino&cidos.

De modo geral, os PMS (proteinas e carboidratos) podem ser depositados sobre a torta

em formacéo devido a forca de arraste da permeacéo e a maior difusdo Browniana, ou podem



105

ser capturados pela torta através de pontes de ions, quando proporcionam uma camada de gel
que pode contribuir para o0 aumento da resisténcia a filtracdo. Em suma, os efeitos decorrentes
da presenca de PMS no meio podem contribuir para o fouling e diminuir o fluxo do permeado
(SHI et al., 2018; GUAN et al., 2018a).

Valores médios de ovos de helmintos do afluente e efluente das fases I, Il e 11l séo

apresentados na Figura 22, e as respectivas frequéncias sdo apresentadas na Tabela 7.

Figura 22. Valores médios de ovos de helmintos nas fases I, Il e 11I.
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Em todas as fases observou-se um decréscimo na concentracdo de ovos de helmintos

no efluente (Figura 22). No periodo estacionario, a concentracdo de ovos de helmintos no
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afluente do Ciclo 1 foi 29,3 + 3,8 ovos L™, e no Ciclo 2 foi 28,9 + 2,7 ovos L™. No efluente
do Ciclo 1 foi 0,43+0,41 ovos L™, e no Ciclo 2 foi 0,17 + 0,33 ovos L™. A concentracéo
média de ovos helmintos do efluente da Fase | no periodo estacionario foi de 0,36 + 0,38 ovos
L™

Na Fase Il, a concentracdo média de ovos de helmintos no afluente e efluente do
periodo estacionario foi 29,8 + 3,2 e 0,73 + 0,67 ovos L™, repectivamente. J& na Fase Ill, a
concentracdo media de ovos de helmintos no periodo estacionario foi de 31,1+1,7 para
afluente e 0,44 + 0,57 ovos L™ para efluente. Portanto, A ANOVA mostrou que néo existe
diferenca significativa na concentracdo média de ovos de helmintos entre as fases. A
frequéncia de ovos helmintos em cada fase € apresentada na Tabela 7.

Tabela 7. Frequéncia de ovos de helmintos nas fases I, 11 e Il

Ovos de Helmintos Fase | Fase Il Fase 111
(%) Ciclo 1 Ciclo 2
AF EF AF EF AF EF AF EF
Ascaris lumbricéide 50,0 50,0 423 57,1 62,5 62,1 67,3 53,9
Ancilostomatideo 21,4 250 231 286 17,9 17,2 154 23,1
Enterobius s.p 17,9 250 19,2 4,3 12,5 13,8 135 154
Hymenolepis SP. 10,7 0,0 15,4 0,0 7,1 6,9 3,8 7,7

Na Tabela 7, observa-se que Ascaris lumbricoide teve predominancia tanto no afluente
como no efluente, enquanto Hymenolepis sp apresentou a menor predominancia em todas as
amostras analisadas.

Em um estudo realizado por Yaya-Beas et al. (2016), foi encontrada nas aguas
residuérias domésticas uma concentracdo de ovos de helmintos variando entre 160 a 256 ovos
L™, e no efluente do UASB foram encontrados de 5 a 35 ovos L™, com predominancia de
Ascaris lumbricoide. Por outro lado, Sousa et al. (2012), a concentragdo de ovos encontrados
foi de 230 ovos L™ nas 4guas residuérias domésticas, e 160 ovos L™ no efluente do UASB.
Sousa et al. (2006), em um trabalho anterior, encontraram uma concentracdo média de 150 £
90 ovos L™ em 4guas residuarias domésticas, e 50 + 15 ovos L™ no efluente do reator UASB.
J& Sousa et al. (2005) encontraram uma concentracdo de ovos de 357,3 ovos L™ nas 4guas
residuarias domésticas e 229,9 ovos L™ no efluente do UASB, com frequéncias de 56,5 e
61,5% de Ascaris lumbricoide; 27,7 e 21,5% de Trichuris trichiura, 9 e 8,7% de
Ancilostomatideo, 5,5 e 4,4% de Enterobius sp., e 2,7 a 3,7 % de Hymenolepis sp.,
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respectivamente. Estes relatos demonstram que o efluente de reator UASB ainda mantém
elevada a concentracdo de ovos de helmintos apds o tratamento (SOUSA et al., 2006).

Segundo Maya et al. (2012), a concentracdo de ovos de helmintos em &guas
residuarias domésticas de paises em desenvolvimento varia entre 70 a 3000 ovos L*,
enquanto em paises desenvolvidos varia entre 1 e 9 ovos L™. Vale ressaltar que as aguas
residuarias domésticas usadas neste trabalho foram provenientes de um condominio vertical
localizado proximo ao laboratdrio, situado em um dos bairros nobres da cidade. De acordo
com Chaoua et al. (2018), a concentracdo de ovos de helmintos encontrada nas aguas
residuarias domesticas varia também em funcgéo dos habitos de higiene da populacéo.

As diretrizes da Organizacdo Mundial da Saude (OMS) sobre a qualidade
microbioldgica recomendada para esgotos tratados, e que serdo utilizados para a irrigacao de
culturas agricolas da classe B, como cereais, culturas industriais, culturas forrageiras,
pastagens e arvores, falam em uma concentragdo < 1 ovos L™ de helmintos (WHO, 1996).
Sendo assim, o efluente gerado em todas as fases no periodo estacionario do presente trabalho

mostra-se promissor para irrigacdo das culturas mencionadas.
5.4 Producdo de biogas

Os comportamentos do biogas produzido ao longo de tempo, obtidos para as fases I,

I1, 111 de operacédo do sistema BRANMD, sdo apresentados na Figura 23.

Figura 23. Comportamento de producdo de biogas durante a operacdo da fases I, 11 e IlI.
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Na Figura 23, observa-se 0 comportamento de producdo de biogéas quantificada em
todas as fases. A producdo média de biogas quantificada no Ciclo 1 foi de 122,6 + 14,4 mLN
g'DQOremovida, correspondente & producdo volumétrica de 7,6 + 0,9 LN d*, e no Ciclo 2
foi de 145,0 + 35,1 mLN g*DQOremovida, correspondente a 9,2 + 2,2 LN d™. A producdo
média na Fase | foi de 133,8 + 27,0 mLN g*DQOremovida, correspondente a 8,4 + 1,7 LN d’
! A producéo média da Fase Il foi de 149,1 + 36,7 mLN g*DQOremovida, e na Fase 11l foi
de 158,5 + 41,3 mLN g DQOremovida, correspondentes as producdes volumétricas de 18,3
+52 LN d*e13,4+35LNd? respectivamente.

Segundo Van Haandel e Letiinga (1994), Chernicharo (2007) e Hu et al. (2018b), no
tratamento de &guas residuarias domésticas por digestdo anaerobia, os teores de metano no
biogas sdo geralmente da ordem de 70 a 80%. Nesta perspectiva, considerando-se que 70% do
biogas esteja na forma de metano, os rendimentos de metano para o Ciclol e o Ciclo 2 foram
85,8 e 101,5 mLNCH, gDQOremovida, respectivamente; enquanto o rendimento de metano
para Fase | foi de 92,2 mLNCH, g*DQOremovida. J& para as fases Il e 111, os rendimentos de
metano foram 104,37 e 111 mLNCH, g'DQOremovida, respectivamente. A ANOVA
mostrou que ndo existe diferenca significativa na producgéo de biogas entre as fases avaliadas
(p-valor = 0,055).

Os valores tedricos do biogés estimados com base nas Equacgdes 3 e 4 foram 438,7 e
436,0 mLN g*DQOremovida para Ciclo 1 e Ciclo 2, respectivamente, com média na Fase |
de 437,4 mLN g*DQOremovida. Isto significa que as producdes de biogas para o Ciclo 1 e o
Ciclo 2 representam apenas 27,1% e 33,3% do valor tedrico, respectivamente, e, para Fase |

representa 30,6% do valor tedrico. Na Fase 11 a producéo teorica de biogas foi de 435,0 mLN
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g™ DQOremovida, e na Fase 111 foi de 434,6 mLN g*DQOremovida, o que representa apenas
34,3% e 36,5% dos seus valores tedricos, respectivamente.

Observa-se, portanto, que a producdo do biogas e o rendimento médio de metano em
todas as fases foram muito inferiores aos valores teoricos. E isso pode ser explicado pela saida
consideravel de biogas na forma dissolvida com efluente do sistema, o que provavelmente
provocou a ndo diferenca significativa entre as fases. Embora as concentragbes médias de
biogas e rendimento de metano sejam inferiores aos seus respectivos valores teoricos, todavia
estdo proximas dos valores alcancados por outros autores que utilizaram um sistema
BRANMD, bem como descritos em outros sistemas anaerébios, sugerindo, deste modo, que
sdo valores aceitaveis.

Neste sentido, Pauss et al. (1990) afirmaram que o coeficiente de transferéncia de
massa liquido-gas muda significativamente de acordo com a configuracdo do reator e as
condicGes de operacdo, e pode levar a concentragBes de metano na fase liquida que séo até 12
vezes superiores aos valores de equilibrio. De acordo com Ersahin et al. (2014), certa
guantidade de metano é solubilizada no efluente, e Smith et al. (2013) relataram que 40 a 50%
do metano total gerado em um BRANMD pode ser dissolvido no efluente, o que corrobora
com os resultados aqui encontrados.

Alibardi et al. (2016) obtiveram rendimentos médios de metano calculados na fase
gasosa e fase liquida de 83 e 133 mLNCH,; g'DQOremovida, respectivamente, o que
representa 23,7 e 38,0% do valor tedrico (350 mLNCH, g*DQOremovida), respectivamente.
Os autores afirmaram que os rendimentos de metano calculados foram muito inferiores ao
rendimento de metano teorico, e explicaram que os baixos valores obtidos suportam a
hipdtese de que a fracdo de metano ndo estimada foi devida a uma concentracdo real do
metano dissolvido na fase liquida, que € consideravelmente maior do que a quantidade
calculada sob o equilibrio termodinamico.

Yang et al. (2020) observaram, a temperatura ambiente, rendimentos médios de
metano de 120, 100, 80 e 50 mMLNCH, gDQOremovida para TDH’s de 8 h, 4 h,2he 1 h
respectivamente, o que corresponde a 34,3%, 28,6%, 22,9% e 14,3% do valor teérico (350
mLNCH4 g'DQOremovida), respectivamente. Os autores ainda constataram que, em TDH
longo (8 h), quase nenhum metano dissolvido foi detectado no efluente do BRAnNMD. Porém,
em TDH curto (1 h), o metano dissolvido no efluente correspondeu a 67% de todo o metano
produzido, o que significa que o aumento da concentracdo de metano dissolvido pode ser
devido ao fato de que TDH’s curtos sdo insuficientes para que o metano se transporte da fase

liquida para a fase gasosa. Contudo, que estes resultados indicam que a producéo de biogas no
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tratamento anaerébio de &guas residuarias domésticas pelo sistema BRANMD pode ser
razoavelmente sustentavel, mesmo quando TDH’s muito curtos forem utilizados.

Pacal et al. (2019) também observaram rendimentos médios de metano de 260 mLCHy,
g'DQO removida correspondentes a 66% do valor teérico de 395 mL CH, g *DQO a 35 °C,
quando avaliou o tratamento de &guas residuarias sintéticas e de soro de queijo em BRANMD.

Ersahin et al. (2014) operaram um BRANMD tratando &guas residuarias sintéticas
concentradas (5027 + 315 mg L™ de SST), com fluxo de 2,6 L m™ h%, temperatura média de
35,7 £ 0,1°C e TRC’s de 20 e 40 dias. Os pesquisadores alcangaram rendimentos médios de
310 + 20 e 340 + 40 mLNCH, g'DQOremovida, o que representou 79% e 86% do valor
méximo tedrico (395 mLNCH, g'DQOremovida, a 35°C), respectivamente aos TRC’s
avaliados. Os autores ainda atestaram que, neste caso, 0 aumento da producdo de biogéas foi
atribuido a alta carga aplicada ao sistema, bem como a aclimacdo da biomassa a temperatura
de 35°C.

Em um trabalho posterior, Ersahin et al. (2016b) operaram um BRAnMD visando ao
tratamento de aguas residudrias sintéticas altamente concentradas, sob fluxo de 2,2 L m?h™ e
a uma temperatura média de 35,5 + 0,2°C. Os autores verificaram rendimentos médios de 280
e 310 mLNCH,4 g'1 DQOremovida para TRC’s de 40 e 60 dias, respectivamente.

Segundo Hu et al. (2018a), os rendimentos mais baixos de biogds para esgotos
domésticos, quando comparados aqueles obtidos para aguas residuarias sintéticas e
industriais, podem ser explicados pelo fato de que, nas aguas residudrias domésticas, as
substancias particuladas representam mais de 50% de matéria organica total. Outro fator a ser
considerado ¢ a fracdo do biogas dissolvido e “perdido” no efluente do BRANMD,
contribuindo para o baixo aproveitamento do biogas.

Ainda neste sentido, Hu et al. (2020) relatam que as aguas residuarias sintéticas
contém substancias organicas dissolvida e facilmente biodegradaveis (como glicose e
acetato). Estas substancias podem ser efetivamente degradadas pela biomassa anaerobia em
condicgdes de operacdo bem controladas, contribuindo, assim, para a alta remocéo de DQO e
producdo de biogas. No entanto, aguas residuarias domésticas podem conter alguns
compostos organicos refratarios (até mesmo substancias inibitdrias e toxicas) que reduzem as
taxas de remocdo de DQO, e podem inibir a producédo de biogés e, até certo ponto, a operagédo
estavel no processo de monitoramento de BRANMD. Este fato é ratificado por Yang et al.
(2020), que afirmam que as aguas residuarias domésticas estdo geralmente na categoria de
aguas residuarias complexas devido a sua grande quantidade de substancias particuladas e de

biodegradabilidade moderada. No entanto, os autores (HU et al., 2020) recomendam que,
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devido ao baixo conteido orgénico presente em aguas residuérias domésticas para a producao
de biogas em BRANMD, uma alta carga organica deve ser garantida de modo a ocorrer uma
digestdo anaerdbia eficaz. TDH’s baixos ¢ alto fluxos de permeado também sdao necessarios.
Em outros sistemas anaerdbios utilizados para o tratamento de aguas residudrias
domesticas, como o UASB, por exemplo, Zhang et al. (2018) obtiveram rendimentos medios
de metano de 170 + 80 mLNCH, g"*DQOremovida, em temperatura de 10-20 °C. Chernicharo
et al. (2015) verificaram que o rendimento médio de metano em um reator UASB foi de 150
mLNCH, g*DQOremovida. De acordo com Noyola et al. (2006), os rendimentos de metano
que variam na ordem de 80 a 180 mLNCH, g*DQOremovida obtidos em tratamento de 4guas
residuarias domésticas em sistemas anaerdbios, sdo decorrentes do fato de que mais da
metade do metano produzido ¢ dissolvido ¢ “perdido” no efluente. Assim, parece comum que
0 sistema perca parte do metano produzido dissolvido no efluente. Como visto, até em
reatores UASB, que possuem um sistema trifasico para a separacdo das fases, este fato ocorre.
Isto sugere a real necessidade de pesquisas e projetos de biorreatores mais robustos que, ao

menos, minimizem este efeito.
5.5 Balanco de massa do biorreator anaerdbio de membrana dindmica

Para avaliar a eficiéncia do processo, foi realizado um balango de massa diario durante
0 periodo estacionario, a partir das cargas medias aplicadas dos seguintes parametros: DQO
total, NTK e fdsforo total, cujos valores estdo apresentados na Tabela 8 (a e b). O

comportamento das frac6es do balanco da DQOTt é apresentado detalhadamente na Figura 24.

Tabela 8a. Balango de massa diério de DQOt, NTK e fosforo total da Fase | (Ciclo 1 e 2).

DQOt (g d™) NTK (gd™?) Fosforo (g d™)
Ciclo 1 Ciclo 2 Ciclo 1 Ciclo 2 Ciclo 1 Ciclo 2
Afluente 75,995 77,103 6,000 5,868 0,964 0,928
Entrada In6culo 1,868 5,284 0,021 0,155 0,005 0,072
Total 77,863 82,387 6,021 6,023 0,969 1,000
Efluente 10,900 9,886 4,795 4,673 0,808 0,776
MD 5,608 3,307 0,320 0,283 0,083 0,057
Saida Retrolavagem 0,000 1,020 0,000 0,106 0,000 0,019
Bioreator 5,284 10,503 0,155 0,326 0,072 0,143
Metano 56,071 57,671 - - - -

Total 77,863 82,387 5,270 5,388 0,963 0,995
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Tabela 8b. Balango de massa diério de DQOt, NTK e fosforo total para as fases 11 e 111.

DQOt (g d™?) NTK (g d?) Fésforo (g d™)

Fase Il Fase 111 Fase Il Fase 111 Fase Il Fase 111

Afluente 156,732 100,803 13,541 8,949 4,089 1,495

Entrada Inéculo 4,575 7,367 0,064 0,354 0,030 0,187

Total 161,307 108,170 13,605 9,303 4,119 1,682

Efluente 33,875 14,063 10,984 7,052 3,458 1,230

MD 7,144 7,896 0,406 0,475 0,220 0,127

Retrolavagem 6,218 1,254 0,095 0,091 0,041 0,037

Saida Bioreator 12,443 10,329 0,597 0,796 0,317 0,263
Metano 101,627 74,628 - - -

Total 161,307 108,170 12,802 8,414 4,036 1,657

Figura 24. Comportamento das fracdes do balan¢co de massa do material carbonaceo para as
fases | (Ciclo 1 e 2), Il e 1ll.
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Analisando-se a Figura 24, que trata do balanco de massa da DQO total, constata-se
que apenas 14 %, para o Ciclo 1, e 12 %, para o Ciclo 2, do material carbonaceo que entrou
no sistema BRANMD saiu com o efluente. Ja nas fases Il e 111, o material carbonéceo total que
saiu com o efluente representa 21% e 13%, respectivamente, do total que entrou no sistema.
Desta fracdo, a maior parte saiu na forma soluvel, o que ocorreu em todas as fases. Resultados
semelhantes foram encontrados por Alibardi et al. (2016), que obtiveram fragdes de DQO
total efluente variando entre 11 e 25%, quando operaram um sistema BRAnNMD sob trés TDH
distintos (2, 1 e 0,5 dia).

Na Tabela 8a, observa-se que o somatorio das fracbes do lodo produzido (biorreator,
retrolavagem e MD), em termos DQO, foi de 10,9 gDQO d™ e 14,83 gDQO d™* para o Ciclo 1
e para o Ciclo 2, respectivamente. Estes valores representam 73,9% e 94,8 % da producao
tedrica do lodo, que foi igual a 14,75 gDQO d™ e 15,65 gDQO d*, para os Ciclos 1 e 2,
respectivamente.

Na Tabela 8b, nota-se que o somatério do lodo produzido foi de 25,81 gDQO d™* para
Fase Il e 19,48 gDQO d™* para Fase 111, o que representa 84,2% e 94,8% da producdo tedrica
de lodo (30,65 gDQO d* e 20,55 gDQO d*, respectivamente). A diferenca entre o valor de
DQO no lodo produzido e o valor de DQO no lodo teérico foi consideravel para Ciclo 1
(26,1%) e Fase 1l (15,8%), e ndo consideraveis para o Ciclo 2 (5,2%) e Fase Il (5,2 %).
Portanto, a diferenca consideravel na DQO do Ciclo 1 pode estar associada as condicfes de
supersaturacdo do sistema, ocorrida as vésperas do final da operacdo, causada pela auséncia
de retrolavagem. De acordo com Chimuca et al. (2020), a auséncia de retrolavagem,
provavelmente, influenciou a perda consideravel do biogés no efluente, fazendo com que uma
parte da DQO de lodo néo fosse detectada no balanco de massa.

Vale lembrar que, no Ciclo 1, ndo foi realizada a retrolavagem durante a operacéo do
sistema. Situacdo semelhante foi verificada por Alibardi et al. (2016) na operagdo de um
sistema BRAnMD sem nenhum tipo de limpeza, ¢ operado com trés TDH’s distintos (2 d, 1 d
e 0,5 d), que designaram de fases. Os autores ndo conseguiram detectar entre 53 e 59% da
DQO do lodo no balanco de massa para as trés fases de operagdo, e explicaram que as
condicBes de supersaturagdo produziram perda do metano dissolvido através do efluente do
sistema BRANMD, justificando assim a fragédo da DQO do lodo n&o detectada.

Para a Fase Il, a diferenca consideravel entre o valor de DQO do lodo produzido e o
lodo tedrico pode ser explicada pela eluicdo dos flocos biolégicos para o efluente, devido a
dissociacdo da camada de MD a partir do 76° dia até ao final do periodo de operacio,

conforme foi discutido no item 5.2. Contudo, embora no Ciclol e na Fase Il tenha havido uma
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diferenga consideravel entre os valores da DQO produzida e DQO teérica do lodo, os
coeficientes de producdo de lodo foram 14% para o Ciclo 1, 18 % para o Ciclo 2, 16% para a
Fase Il e 18% para a Fase Ill, ou seja, os coeficientes de producdo de lodo variaram de 14 a
18% em todas as fases (Figura 24), e estdo dentro de intervalos de 11 a 23 % apresentados por
Van Haandel e Lettinga (1994) e Chernicharo (2007). Vale salientar que estes coeficientes de
producdo de solidos variando de 0,14 a 0,18 g DQOodo g'lDQOapncwa ocorreram para uma
idade de lodo 76 a 140 dias; no entanto, para maiores idades de lodo provavelmente 0 Y gps
seria menor (CHIMUCA et al., 2020).

Além disso, as fracBes de DQO convertidas em metano foram iguais a 64%, 72%, 63,
69% no Ciclo 1, Ciclo 2, Fase Il e Fase Ill, respectivamente; valores estes proximos aos
valores maximos de 70 % mencionados por Van Lier et al. (2008).

Ainda na tabela 8 sdo apresentados valores de NTK e fasforo total. Através do balanco
de massa, foram obtidas eficiéncias de remogédo de NTK de 20,1% o para Ciclo 1, 20,4% para
o Ciclo 2, 18,9% para a Fase Il e 21,2% para a Fase Ill. Ja as eficiéncias de remogdo de
fosforo total foram de 16,2%, 16,4%, 15,4% e 17,7% para Ciclos 1, Ciclo 2, Fase 1l e Fase I,
respectivamente.

Valores similares foram encontrados por Wang et al. (2018), que registraram
eficiéncias médias de aproximadamente 10% para NTK e 30% para fésforo total no
BRANMD. Eles associaram a baixa remoc¢ao a grande parcela soltvel de nitrogénio e fosforo
presente nas aguas residudrias sintéticas. Ershain et al. (2014) obtiveram uma eficiéncia de
remocao de 20% de NTK e 13% de fdsforo total, tratando aguas residuarias sintéticas pelo
sistema BRANMD. J& Ershain et al. (2016b) consideraram baixas as eficiéncias alcangadas na
remocdo de NTK (19%) e fdsforo total (16%) obtidas a partir do tratamento de aguas
residudrias sintéticas em um sistema BRANMD. Os autores justificaram que as eficiéncias de
remocdo foram decorrentes, principalmente, da absorcdo destes macronutrientes para o
crescimento da biomassa no processo anaerobio; o que € ratificado por Chimuca et al. (2020).

Valores diferentes foram encontrados Ma et al. (2013a), que verificaram uma
eficiéncia de remocdo de fosforo total de 60% no tratamento de &guas residuarias domésticas
utilizando BRANMD. Em um estudo posterior, Ma et al. (2013b) obtiveram 61,9% de
eficiéncia de remocéo de fosforo total e uma pequena remocao de amonia (30,3%). Os autores
associaram o melhor desempenho pela retencdo de particulas de fosforo na MD. Cabe
mencionar que, neste sistema BRANMD, foi adicionado um coagulante (sulfato poliférrico -
SPF) no tanque de afluente para coagular a matéria organica dissolvida e aumentar a

eficiéncia de recuperacéo pelo sistema.
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Hu et al. (2020) ratificaram o bom desempenho do BRANMD no que concerne a
remoc¢do de macronutrientes, principalmente no tratamento de &guas residuarias com baixa
concentracdo sélidos, a temperatura ambiente. Uma alta remocao de fosforo total (60%) pode
ser obtida, uma vez que o fosforo se encontrava na forma particulada e, por isso, péde ser
facilmente aprisionado pelo lodo e retido em uma camada de MD estavel. J& as remocdes de
NTK e nitrogénio amoniacal foram relativamente baixas (inferior a 30%). No caso especifico
do nitrogénio amoniacal, que € o principal componente do nitrogénio total presente em aguas
residudrias domésticas, ndo houve remocao pelos microorganismos anaerobios e nem retencéo
na camada de MD.

Referenciando-se a pesquisas de outros sistemas anaerdbios utilizados no tratamento
de aguas residuarias domesticas, An et al. (2009) operando um bioreator de membrana
convencional (BRM’s), obtiveram uma eficiéncia de remogdo de 23,8% de fosforo total.
Sousa et al. (2008), operando um UASB, observaram uma eficiéncia de remocdo de NTK de
16,1%, e explicaram que nao foi uma remocdao consideravel.

Portanto, diante do discutido e dos valores das eficiéncias de remocdo de NTK e
fosforo total obtidos no presente trabalho, pode-se afirmar que a remocdo destes
macronutrientes € realmente baixa. E os baixos valores obtidos podem, principalmente, ser
decorrentes da absorcdo destes macronutrientes para o crescimento da biomassa no biorreator
e na MD.

5.6 Modelagem matematica para mecanismo de fouling na formacédo da membrana

dinamica

A modelagem matemética para avaliar o melhor ajuste de filtragdo ao longo do
periodo de monitoramento esta apresentada na Tabela 9, e as respectivas representacdes
gréficas estdo apresentadas na Figura 25 para Ciclo 1. As demais encontram-se no Apéndice |
(Figuras S1, S2, S3 e S4).

Os valores apresentados na Tabela 9 indicam que o modelo de filtragdo por torta foi o
que melhor se ajustou (maior R%adj e o menor SQE) aos dados experimentais em todas as
fases avaliadas, confirmando, deste modo, a proeminéncia da formacdo da MD durante a
filtracdo e a elevada separacdo solido-liquido. Todavia, constatou-se que, no Ciclo 2, os
valores de R?aj e SQE relativos ao modelo de bloqueio intermediario mostraram-se préximos
aqueles relacionados ao modelo de filtragdo por torta, sugerindo que os dados experimentais

obtidos no Ciclo 2 ajustaram-se a ambos 0s modelos, em uma sequéncia de: primeiro, a
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filtracdo por torta, e segundo, o bloqueio intermediario, resultando, assim, em um curto

periodo de filtracdo (49 dias). Tal fato pode ser explicado pela presenca parcial de fouling na

malha suporte, o qual ndo foi removido por retrolavagem apds a operacdo do ciclo anterior.

Tabela 9. Modelagem matemaética para avaliar o mecanismo de formacéo da MD nas fases |,

Il elll

Experimento Modelo de filtracéo Constante blogueio SQE Rzadj
Ciclol Blogueio completo 2,857028302 1s™ 8133,9438 0,7848
Blogueio padrédo 1,01114 1m? 6521,2302 0,90175
Bloqueio intermediario 0,44761 1m?3 950,20888 0,94041
Filtracdo por torta 2269290,816 sm™® 254,49145 0,99812
Ciclo 2 Blogueio completo 19,24340278 1s™ 7714,5691 0,81349
Blogueio padrédo 1,08198 1m?3 1899,6146 0,92286
Bloqueio intermediario 0,47319 1m?3 65,15027 0,98953
Filtracdo por torta 1333498,464 sm® 30,40727 0,99858
Fase | Blogueio completo 0,9202727 1st 15491,733 0,76881
Blogueio padrédo 0,9974 1m?3 12769,429 0,86825
Bloqueio intermediario 0,31184 1m?3 563,9884 0,94544
Filtracdo por torta 1940106,8 sm®  366,21246 0,99886
Fase 11 Blogueio completo 2,858657332 1s® 7804,7371 0,80943
Blogueio padrédo 0,91149 1m® 5714,5691 0,92391
Blogueio intermediario 0,21114 1m3 729,6441 0,93786
Filtracdo por torta 495167,04 sm?® 90,23941 0,99912
Fase 111 Blogueio completo 0,394013276 1s* 17113,943 0,72969
Blogueio padrédo 0,80469 1m? 13963,394 0,82147
Bloqueio intermediario 0,37696 1m? 1939,1860 0,92280
Filtracdo por torta 1510397,28 sm®  169,26459 0,99758

18

Figura 25. Curvas de modelos de filtrac&o? para Fase I.
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?b’indica a escala original fornecida pelo modelo no software Origin Pro 18.
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Ciclo1(c)
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Vale lembrar que o modelo de blogqueio intermediario considera que os poros do
material suporte ndo sdo necessariamente obstruidos por uma Unica particula, ou seja, a
sobreposicdo de particulas é considerada e o bloqueio de poro é causado por mais de uma
particula. Enquanto que no modelo de filtragdo por torta tem como premissa, as particulas séo
maiores que o tamanho dos poros do material de suporte e a concentracdo das particulas é
elevada, assim, ndo os bloqueiam. A deposicdo destas particulas ocorre na superficie do
material suporte formando uma camada de particulas, e posteriormente uma nova camada é

formada sobre a primeira.

Neste viés, pode se explicar que a maior eficiéncia de ajuste do modelo de filtragéo
por torta em todas as fases foi devido a alta concentracdo de sélidos e & boa sedimentabilidade

do lodo de inéculo, as quais estiveram nas faixas de 15,4 a 43,3 mg L™ de SST e 28,0 a 44
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mL g* de IVL, conforme mostrado na Tabela 4. Pie et al. (2020), com concentracdes de
s6lidos a partir de 6 g L™ de SST e indice volumétrico de 46 mL g™, observaram excelente
desempenho de adsorcdo e filtracdo através da MD, devido ao aumento da biomassa da MD,
das altas concentracdes de SPE e dos baixos niveis de potencial Zeta, 0 que proporcionou

aglomeracao e floculacdo de lodo, facilitando assim a separacéo de solido-liquido.

Resultados similares foram obtidos por Saleem et al. (2017), em sistema BRAnMD
tratando &guas residuérias sintéticas, com variacdo das concentragdes de solidos, da PTM e do
tamanho de poro do material suporte. Os pesquisadores concluiram que o ajuste dos
resultados experimentais ao modelo de filtracdo por torta teve a concentracdo de sélidos como
a Unica influéncia significativa para o ajuste, e que 0 mecanismo de filtracdo da torta pode ser
efetivamente usado para explicar o processo de formacgdo da MD. Eles também inferiram que
as previsdes feitas pelo modelo de bloqueio intermediario estavam em maior concordancia
com os dados experimentais que os modelos de bloqueio completo e bloqueio padrdo nas
condicdes experimentais testadas. Por outro lado, embora o modelo de bloqueio completo
tenha mostrado a menor eficiéncia em ajustar os dados experimentais, o R%adj frequentemente
alcancou valores superiores a 0,90, demonstrando que pode descrever razoavelmente a
ocorréncia de fouling em MD. De modo geral, os autores concluiram que o mecanismo de
filtracdo da torta pode ser efetivamente usado para explicar o processo de formacdo da MD
durante a filtraco.

Portanto, no presente estudo, pode ser observado pela Tabela 9 que, para o modelo de
bloqueio completo, o R?adj foi inferior a 0,9 em todas as fases avaliadas, o que sugere que 0s
resultados experimentais ndo se ajustaram ao referido modelo. Tal suposicdo pode ser
comprovada através da Figura 25a (Ciclo 1), bem como daquelas apresentadas no Apéndice |
(Ciclo 2 e fases I, 11 e 111).

Li et al. (2018a) também observaram um grande desvio dos resultados experimentais
com relacdo ao modelo de bloqueio completo (R%adj = 0,799) quando testaram os efeitos de
diferentes fluxos do afluente na formacdo da MD para o tratamento de aguas residuarias
sintéticas em sistema BRANMD. Além disto, verificaram que o modelo de filtracdo por torta
foi 0 que melhor se ajustou aos resultados experimentais em todos os fluxos testados (R%adj =
0,994). Deste modo, concluiram que atraves do conhecimento do mecanismo de formacéo da
MD por meio das equacdes-modelo da curva tedrica e dos resultados experimentais plotados,

pode-se prever o ponto-chave a ser utilizado na otimizacédo da estratégia operacional.
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Por outro lado, comparando-se com pesquisas que utilizaram bioreatores aerébios de
membrana dindmica (BRAMD), nota-se um cenario diferente. Li et al. (2011) verificaram o
mecanismo da formacdo da MD em diferentes tipos de malha suporte, com ajuste dominado
por trés modelos e divididos em dois estagios de operacdo: o modelo de bloqueio padréo
como 0 mecanismo dominante durante o estagio inicial da filtracdo, sequido dos modelos de
blogueio completo e de filtragdo por torta dominantes no estagio final de operacédo. Liu et al.
(2009) verificaram o desenvolvimento progressivo da MD sobre uma malha de seda
caracterizado pelo ajuste em todos os modelos, os quais ocorreram de forma sequencial:
blogueio completo, bloqueio padréo, blogqueio intermediario e filtracdo por torta.

Olhando também para os biorreatores de membranas convencionais (BRMs), Vela et
al. (2009) investigaram os mecanismos de formacao de fouling em um processo de membrana
de UF utilizado no tratando aguas residuarias sintéticas, com vazao de alimentacdo constante,
porém, com diferentes velocidades tangenciais e diferentes PTM. Os autores observaram que
o modelo de bloqueio intermediario foi o que melhor se ajustou aos resultados experimentais
guando o sistema foi operado com alta PTM e baixa velocidade de tangencial. Enquanto o
modelo de blogueio completo, seguido do modelo de blogueio intermediario apresentaram um
melhor ajuste para baixas PTM’s e altas velocidades tangenciais. Sendo assim, concluiram
que o mecanismo de fouling era dependente das condicdes de operacédo, tais como PTM e
velocidade tangencial.

Sampath et al. (2014) investigaram modelagem em sistemas de membranas de MF,
com diferentes tamanhos de poro, diferentes espessuras € PTM constante. Os autores
explicaram que nenhum dos modelos, de forma individual, forneceu um ajuste satisfatdrio
com os dados experimentais obtidos, indicando que mais de um mecanismo de fouling esteve
presente durante o funcionamento do sistema. Neste sentido, quando membranas com
tamanho de poros menores foram utilizadas, os resultados experimentais apresentaram um
melhor ajuste a0 modelo de blogueio completo seguido de filtracdo por torta, enquanto que
membranas de tamanho de poros maiores produziram resultados que melhor se ajustaram ao
modelo de bloqueio intermediario seguido de filtragdo por torta.

Juang et al. (2007) avaliaram o processo de filtracdo da membrana de UF no
tratamento aguas residuarias industriais sob PTM constante, e verificaram um melhor ajuste
ao modelo de bloqueio padréo no estagio inicial de filtracdo e ao modelo de filtracdo por torta
no estagio final.

Assim, fazendo-se uma retrospectiva, elucida-se que o mecanismo de fouling durante

0 processo de formacdo da MD do presente estudo foi melhor ajustado pelo modelo filtragdo
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por torta, e teve como principal causa a alta concentra¢do do lodo de indculo. Este resultado
esta em conformidade com aqueles encontrados em estudos realizados por outros
pesquisadores em sistema BRAnNMD. Por outro lado, para sistemas BRAMD e BRMs, o
mecanismo de fouling é geralmente explicado por, no minimo, dois modelos de bloqueio, por
serem influenciados por diversos fatores como a PTM, velocidade tangencial, tamanho do
poro, didmetro das particulas de lodo, propriedades de lodo, condi¢des hidrodindmicas, dentre

outros.
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6 CONCLUSOES

A membrana dindmica (MD) foi formada com sucesso sob altos fluxos de permeado
iniciais de 780, 1170 e1755 L m™ h™. Todavia, para o fluxo do permeado inicial de 1755 L m™
2 h, o sistema apresentou baixa estabilidade e a PTM atingiu valores superiores a 40 kPa
causando, assim, dissociacdo da camada de MD e elui¢do dos flocos biolégicos com o
efluente as vésperas do final da operacéo.

Cabe mencionar que, apos o inicio da formacéo da MD, o fluxo do permeado ndo pode
ser restaurado ao valor inicial, mesmo com retrolavagens realizadas, o fluxo do permeado
tendeu a diminuir continuamente e a PTM aumentando proporcionalmente.

Apbs a formacdo completa da MD, o fouling na malha suporte também ndo foi
totalmente removido. No entanto, em todos os fluxos de permeado testados, a resisténcia a
filtracdo esteve na magnitude de 10 m™, implicando em uma excelente filtrabilidade através
da MD e em um grande potencial de economia de energia para o sistema BRAnNMD.

O BRANMD apresentou um bom desempenho em todos fluxos de permeados iniciais
testados, alcancado eficiéncia de remocdo da DQO total de 81 a 88 %, DQO sollvel de 65 a
79% e cor verdadeira de 63 a 80% e solidos suspensos 94% de eficiéncia, produzindo efluente
com baixa turbidez (17 NTU) e atendeu as recomendacdes da WHO (1996) com relacdo a
ovos de helmintos.

Embora a quantidade de biogas medida no sistema tenha sido relativamente baixa
guando comparada ao seu valor teorico, o balanco de massa demonstrou que a fracdo de DQO
convertida em metano foi superior a 63%, garantindo uma quantidade significativa de biogas
produzida pelo sistema. Pode-se inferir, contudo, que a maior parte do metano produzido
permaneceu dissolvida na fase liquida e eluiu com o efluente ao longo do periodo de
monitormento.

Os resultados também mostraram que houve um maior decréscimo na concentracéo
das proteinas do que dos carboidratos, sugerindo que as proteinas presentes no PMS foram
um dos principais contribuintes do fouling. Além disso, o mecanismo de fouling predominante
na formacdo da MD sob todos os fluxos de permeado testados foi filtragéo por torta, e teve
como principal causa a elevada concentra¢do do lodo de indculo, confirmando, deste modo, a
proeminéncia da formacdo da MD durante o processo de filtracdo e a elevada separacéo
solido-liquido. Portanto, a remogdo parcial de fouling pela lavagem da malha suporte com
4gua da torneira para o reinicio da operagdo, sob fluxo de permeado de 780 L m? h™,
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favoreceu a ocorréncia de dois mecanismos: filtracdo por torta e blogueio intermediario,

reduzido desse modo o periodo de filtracéo.
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7 RECOMENDACOES

Quantificar os principais constituintes quimicos no lodo da torta, e avaliar sua interacéo
com o material suporte, para elucidar em que medida esses fatores influenciam na
estabilidade da MD, quando o sistema BRANMD for operado sob altos fluxos de

permeado no tratamento de adguas residuarias domeésticas.

Avaliar a combinacdo entre diferentes fluxos (altos) de permeado, diferentes
concentragcdes de lodo de indculo e diferentes tamanhos de poro do material suporte de
modo a se obter uma interacdo 6tima, que permita o tratamento de grandes volumes de
aguas residuarias domésticas por area da MD por um periodo de tempo longo, garantindo,

assim, uma alta qualidade do efluente.
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Figura S1. Curvas de modelos de filtracéo para Ciclo 2
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Figura S2. Curvas de modelos de filtragéo para Fase |
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Figura S3. Curvas de modelos de filtragéo para Fase 1l
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Figura S4. Curvas de modelos de filtragdo para Fase 11l
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