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A combinacdo dos Processos de Separacdo com Membranas (PSMs) com outras
operagdes unitarias para tratamento do lixiviado de aterro tem sido utilizada a fim de elevar
a eficiéncia do tratamento e garantir um efluente que atenda aos padrdes de descarte
estabelecidos. No entanto, além do enquadramento do efluente nos padrdes de descarte,
0 aspecto econdmico permanece como um fator decisivo para implementacdo de uma rota
de tratamento. Neste contexto, foi realizado uma estimativa preliminar dos custos da rota
de tratamento avaliada tecnicamente por Mauricio (2014), composta pelos processos de
microfiltracdo, nanofiltracdo e aplicacdo de zedlitas para tratamento de lixiviado de um
aterro de médio porte, com vazao média de geracédo de lixiviado de 200 m3/d. A estimativa
dos custos foi composta pelos custos de investimento (CAPEX), custos de operacao
(OPEX) e pelo custo total (CT) normalizado por unidade de volume de lixiviado tratado. Os
custos foram estimados por meio de uma extrapolagdo do estudo realizado por Mauricio
(2014) e dados obtidos da literatura. Estimou-se que para um periodo de operagéo de 15
anos da estacdo de tratamento de lixiviado, o custo total de tratamento seria de R$101,71
por m3 de efluente tratado. Salienta-se que o custo da aplicacéo de zedlitas, de R$71,02/m3,
foi mais expressivo do que os de PSMs, por isso, uma possivel estratégia para a aplicacéo
da rota proposta é o investimento na intensificagdo dos PSMs e utilizagdo da coluna com
zellita em situagBes emergenciais, para o enquadramento do efluente aos padrdes de
descarte estabelecido pela legislacéo.
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The combination of Membrane Separation Process (MSPs) with other unitary treatment
operation for landfill leachate treatment has been used in order to increase the treatment
efficiency and ensure an effluent that complies with established disposal standards limits.
However, besides the effluent compliance to the discharge standards, the economical
aspect remains as a decisive factor for the implementation of a treatment route. In this
context, a preliminary cost estimation of the treatment route composed of microfiltration,
nanofiltration and zeolite application, previously assessed by Mauricio (2014), was
performed for the leachate treatment of a medium-sized landfill, with average flow of 200
m3/d of leachate. The cost estimation was composed of investment costs (CAPEX),
operating costs (OPEX) and the total cost (TC) normalized by volume unit of treated
leachate. The costs were estimated by extrapolating from the study conducted by Mauricio
(2014) and data obtained from the literature. It was estimated that for a 15-year operation
period of the leachate treatment plant, the total treatment cost would be R$101.71 per m3 of
treated effluent. It is noteworthy to noted that the zeolite application cost of R$ 71.02/m3 was
more significant than the MSPs; therefore, a possible strategy for the application of the
proposed treatment route is invest in MSPs intensification and utilization of the zeolite
column only in emergency scenarios to meet effluents’ disposal standard requirements.
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1. INTRODUCAO

A producdo de residuos sélidos esta diretamente relacionada ao desenvolvimento das
atividades humanas. De forma geral, fatores como a urbanizacéo, avancos tecnologicos,
padrées de consumo exacerbados e a rapidez na obsolescéncia de produtos corroboraram
com o aumento do volume de residuos solidos descartados anualmente (COSTA et al.,
2019; AHMED e LAN, 2012).

O tratamento desses residuos e disposi¢ao final ambientalmente adequada é essencial
para a preservacdo do meio ambiente e saude publica. Para que ocorra a preservacao do
meio ambiente e manutencgéo da saude publica é fundamental a realizacao de tratamento
e disposicdo final ambientalmente adequada dos residuos sélidos, de forma a atender as

legislacdes ambientais cada vez mais restritivas (MORAVIA, 2010).

Apesar de atualmente existirem variados métodos de tratamento e disposicao de
residuos solidos, os aterros sanitarios sdo a principal forma de disposicdo final
ambientalmente adequada devido ao menor custo econdmico associado a técnica em
comparagdo as outras alternativas de destinagdo de residuos, tais como incineragao,
compostagem e pirélise (BNDES, 2014). No entanto, apesar do aterro sanitario ser
considerado uma técnica segura e ambientalmente adequada, o aterramento dos residuos
gera lixiviado e gas de aterro — passivos ambientais, se ndo tratados e destinados
adequadamente (ALMEIDA, 2018).

7

O lixiviado é um efluente liqguido de cor escura, caracterizado por possuir
composic¢ao fisico-quimica complexa e variavel, e originado do processo de degradacao da
matéria organica e outras substancias dos residuos aterrados, pela a¢do da infiltragéo de
aguas pluviais e umidade presente no préprio residuo (RENOU et al., 2008; KJELDSEN et
al., 2002)

Em decorréncia da variabilidade de composicao fisico-quimica, bem como do
volume de lixiviado gerado, ndo ha uma tecnologia de aplicabilidade geral que consiga
efetivamente tratar o lixiviado proveniente dos diversos aterros. Além desse fator, devido a
presenca caracteristica de determinados compostos (como matéria organica recalcitrante
e nitrogénio amoniacal) em elevadas concentracdes adicionado a padrbes de lancamento
de efluentes liquidos cada vez mais restritivos, tém sido adotados processos de tratamentos
mais eficientes que 0s convencionais, como 0s processos de separacdo com membranas
(PSMs), ou ainda tem se optado por empregar sistemas baseados na integracdo entre
processos distintos, tais como fisico-quimicos e biolégicos, fisicos e fisico-quimico, entre
outros (RENOU et al., 2008).



Um dos desafios do tratamento de lixiviado € o enquadramento do efluente nos
padrbes de nitrogénio amoniacal (N-NHs), substancia presente em maior concentracdo em
lixiviados de aterros com longo tempo de operacdo (AHMED e LAN, 2012). Dentre diversas
técnicas de remocdo de N-NHs;, tais como processos biolodgicos, adsor¢cao por carvao
ativado, air stripping, dentre outros (VALDUGA, 2019), o emprego de zedlitas vem se
destacando em decorréncia da grande seletividade do material, operacao simples e facil

adaptacao aos processos de tratamento de efluentes (WASEM ,2015).

Sejam convencionais ou ndo, uma diversidade de tecnologias para tratamento do
lixiviado ndo sdo aplicadas em algumas localidades, devido aos elevados custos de
implantacéo e operagéo. Esses custos podem variar de forma significativa, a depender das
caracteristicas do lixiviado, a idade do aterro, o nivel requerido de tratamento, volume de
lixiviado gerado, padrdo de construgdo, intensidade de chuvas, dentre outros aspectos
(BRENNAN et al., 2017).

Por essa razao, por mais que a estimativa dos custos nos estagios iniciais de um
projeto seja uma aproximagdo com um grau de incerteza associado, € fundamental sua
elaboragéo, para que o projeto possa ser avaliado, otimizado ou abandonado caso nao
possua viabilidade econdmica (TOWLER e SINNOTT, 2008).

Ressalta-se que poucos estudos publicados na literatura apresentam o0s custos
associados ao tratamento do lixiviado, principalmente no que concerne a adoc¢do de
processos de troca ibnica e/ou adsor¢do envolvendo zedlitas. Assim, este estudo podera
contribuir para futuros trabalhos de avaliagdo econdmica da aplicacdo de zedlita no

tratamento de lixiviado de aterro sanitario.



2. OBJETIVOS

2.1. OBJETIVO GERAL

O objetivo geral do presente trabalho € realizar uma estimativa preliminar dos custos
de investimento (CAPEX), custos de operacéao (OPEX) e custo total (CT) do tratamento do
lixiviado de um aterro de residuos de porte médio por um sistema de processos de
separacdo com membranas e utilizacdo de zedlitas para remocdo de matéria organica e
nitrogénio amoniacal, respectivamente, baseado no estudo experimental realizado por
Mauricio (2014).

2.2. OBJETIVOS ESPECIFICOS

I.  Elencar as variaveis de projeto necessarias para a estimativa dos custos dos
processos de separagdo com membranas (microfiltragdo e nanofiltragdo) e sistema
com zedlitas para tratamento do lixiviado;

Il.  Estimar os custos de investimento, operacao e custo total por unidade de lixiviado
tratado para os processos de microfiltracao, nanofiltracao e aplicacdo de zedlita para
tratamento do lixiviado;

[ll.  Analisar criticamente 0s custos associados a combinacdo das tecnologias de
separacdo por membranas e aplicagdo de zedlita & luz dos custos atualmente

praticados para o tratamento de lixiviado de aterro sanitario.



3. REVISAO BIBLIOGRAFICA

3.1. RESIDUOS SOLIDOS

De acordo com a norma NBR-10.004/2004 os residuos sélidos sdo definidos como

Residuos nos estados solido e semi-sélido, que resultam de atividades de
origem industrial, doméstica, hospitalar, comercial, agricola, de servicos e
de varricdo. Ficam incluidos nesta definicdo os lodos provenientes de
sistemas de tratamento de agua, aqueles gerados em equipamentos e
instalacdes de controle de poluicdo, bem como determinados liquidos
cujas particularidades tornem inviavel o seu lancamento na rede publica
de esgotos ou corpos de agua, ou exijam para isso solucdes técnica e
economicamente inviaveis em face a melhor tecnologia disponivel (ABNT,

2004).

Essa norma classifica os residuos quanto a sua periculosidade a saide humana e

meio ambiente em classe | (perigosos) e Il (ndo perigosos), em que os residuos classe Il

séo subdivididos em II-A e 1I-B. O Quadro 1 apresenta a classificacdo de residuos segundo

a NBR-10.004/2004.

Quadro 1: Classificacdo dos residuos sdélidos.

Classificacéo

Categoria

Especificacdo

Classe |

Perigosos

Residuos que podem representar risco a
saude publica e ao meio ambiente, ou
apresentam caracteristicas de
inflamabilidade, corrosividade, reatividade,
toxicidade e patogenicidade.

N&o perigosos e nao inertes

Residuos que ndo se enquadram nas
classificacbes de residuos classe | ou de
residuos classe 1I-B. Os residuos classe II-
A podem apresentar propriedades de
combustibilidade, biodegradabilidade ou
solubilidade em agua.

Classe I

B

N&o perigosos e inertes

Residuos que ao sofrerem contato dindmico
e estatico com 4gua destilada ou
deionizada, a temperatura ambiente,
conforme NBR-10.006, ndo tiverem nenhum
de seus componentes solubilizados a
concentracdes superiores aos padrdes de
potabilidade de &gua, excetuando-se
aspecto, cor, turbidez, dureza e sabor.

Fonte: ABNT (2004) (Adaptado).

A Politica Nacional de Residuos Sdlidos (PNRS), instituida pela Lei n°12.305/2010,

dispbe que os residuos solidos podem ser classificados segundo a origem ou a

periculosidade. Quanto a periculosidade, os residuos sao classificados como perigosos e

ndo perigosos. No que tange a classificagcdo quanto a origem, os residuos sélidos sao

categorizados como: residuos domiciliares, residuos de limpeza urbana, residuos sélidos

urbanos, residuos de estabelecimentos comerciais e prestadores de servicos, residuos dos

servigos publicos de saneamento basico, residuos industriais, residuos de servigco de
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saude, residuos da construgéo civil, residuos agrossilvipastoris, residuos de servicos de

transportes e residuos de minerac¢éo (BRASIL, 2010).

Os Residuos Sélidos Urbanos (RSU) sao formados pelos residuos domiciliares —
provenientes de atividades domésticas — e residuos de limpeza urbana, que séo originados
de servigos como varri¢ao, limpeza de logradouros e vias publicas, dentre outros servigos
(BRASIL, 2010). Dessa forma, os RSU séo residuos heterogéneos e, de forma geral,
compostos por papel/papeldo, plastico, vidro, metal, residuo orgéanico, dentre outros
materiais (IPEA, 2012), cuja gerag&o e composicdo variam de acordo com aspectos sociais,
econdmicos, culturais e geograficos (PERTILE, 2013; ORLANDO, 2014).

Visto que o gerenciamento inadequado de RSU pode ocasionar riscos como a
proliferac&o de vetores, emissdo de poluentes toxicos, contaminag¢éo do solo e agua, dentre
outros impactos (KJELDSEN et al., 2002), o tratamento desses residuos e disposi¢éo final
ambientalmente adequada sdo fundamentais para a preservacdo do meio ambiente e
saude publica (MORAVIA, 2010).

Diversos métodos de tratamento e disposi¢éo de residuos solidos estao disponiveis,
tais como a incineragao, coprocessamento, compostagem, digestdo anaerdbica, pirdlise,
gaseificacao, plasma, disposicdo em aterros sanitarios, dentre outros. No entanto, uma vez
que a escolha da metodologia de tratamento e disposicdo de residuos solidos deve
considerar os aspectos legais e a viabilidade técnico-econémica (MAROUN, 2019), os
aterros sanitarios permanecem como principal forma de disposi¢éo final ambientalmente
adequada dos residuos, tanto no ambito nacional como global, devido ao menor custo
econdmico associado a técnica em comparagdo as outras alternativas de destinacdo de
residuos — tais como incineragao e compostagem — (KAZA et al., 2018; COSTA et al., 2019),
além da possibilidade de decomposicdo dos materiais sob condi¢des controladas até sua

transformac&do em material inerte ou relativamente estabilizado (RENOU et al., 2008)

3.2. ATERRO SANITARIO

O aterramento de residuos — seja em unidades inadequadas como lixdes e aterros
controlados, ou nos aterros sanitérios — € uma das principais formas de disposi¢do de RSU
no mundo (COSTA et al.,, 2019; AHMED e LAN, 2012). Segundo Kaza et al. (2018),
aproximadamente 70% dos residuos solidos gerados mundialmente sédo aterrados, sendo
33% dispostos em lixdes, 4% em aterros controlados, 7,7% em aterros sanitarios (com

coleta de gases) e 25% em aterros ndo especificados.



De acordo com a EEA — European Enviromental Agency — a disposicao em aterros
no continente europeu de residuos domeésticos e semelhantes — o que englobaria residuos
urbanos misturados, de mercados e residuos semelhantes a residuos domeésticos
produzidos por pequenas empresas, edificios de escritérios e instituicbes — decresceu de
47,2 % em 2010 para 19% em 2016. Nesse mesmo periodo, a disposicao de rejeitos de
tratamentos térmicos em aterros aumentou de 20,6% para 40,1% (EEA, 2019). Portanto,
apesar de alguns paises da Unido Europeia e Japéo estarem investindo na substituicdo do
aterro sanitario no tratamento de residuos por técnicas de tratamento que demandam
menores areas, como a incineracdo (COSTA et al., 2019), permanece a necessidade de

disposicéo dos rejeitos desses tratamentos em aterros.

Os aterros controlados e lixdes sdo considerados formas improprias de disposi¢céo
final de residuos, visto que possuem reduzido e nenhum controle ambiental dos efluentes
e gases gerados, respectivamente. Por essa razdo, a disposicdo de residuos sélidos
nesses tipos de aterros — sem impermeabilizagdo e coleta de lixiviado — ocasiona a
contaminagdo do solo, aguas superficiais e subterraneas pelo lixiviado, sendo este ultimo
um dos impactos mais significativos da disposicdo de residuos em lixbes e aterros
controlados (KJELDSEN et al., 2002).

A PNRS, considerada um marco legal da gestdo de residuos sélidos no Brasil,
determina acBes como a recuperacdo dos lixdes e substituicdo destes pelos aterros
sanitarios. No entanto, apesar dos esforcos realizados no que tange a disposicao
ambientalmente correta, observa-se a permanéncia de um elevado indice de disposicao
inadequada de RSU no pais: em 2018, das 65,1 milh8es de toneladas de RSU coletados,
24,9% dos residuos solidos foram destinados em locais improprios, sendo 12,9% em lixdes
e 12,0% em aterros controlados (SNIS, 2020).

A PNRS define a disposi¢éo final ambientalmente adequada como a distribui¢éo
ordenada de rejeitos em aterros, observando normas operacionais especificas de modo a
evitar danos ou riscos a saude publica e a seguranga e a minimizar os impactos ambientais
adversos (BRASIL, 2010). Dessa maneira, 0 aterro sanitario € uma técnica de disposicao
de residuos no solo considerada apropriada pela PNRS, sendo definido segundo a norma
ABNT NBR 8419/1992 como “técnica de disposicao de residuos solidos urbanos no solo,
sem causar danos a salde publica e a sua segurangca, minimizando os impactos
ambientais, método este que utiliza principios de engenharia para confinar os residuos
solidos a menor area possivel e reduzi-los ao menor volume permissivel, cobrindo-os com
uma camada de terra na conclusao de cada jornada de trabalho, ou a intervalos menores,

se necessario.” (ABNT, 1992).



As normas ABNT NBR 8419/1992 e ABNT NBR 15849/2010 (para aterros de
pequeno porte) dispdem sobre as exigéncias e requisitos minimos necessarios no que
concerne a elaboracdo e implementacdo de um projeto de aterro sanitario de residuos
sélidos urbanos no Brasil. A fim de que, a priori, o projeto garanta efetivamente a seguranca
publica e ambiental, fatores como a distancia minima de corpos hidricos, lencéis freaticos,
aeroportos e nucleos residenciais devem ser considerados, e além disso, a
impermeabilizacdo inferior e superior da area; os sistemas de drenagem superficial,
drenagem de gases e percolado; os céalculo de estabilidade geotécnica; o sistema de
tratamento do lixiviado; os sistemas de monitoramento, cobertura final, fechamento do
aterro, dentre outros ja devem ser definidos no periodo de concepc¢ao do projeto (PERTILE,
2013; SILVA, 2017; ALMEIDA, 2018).

Essas exigéncias existem, pois, apesar do aterro sanitario ser considerado um
método de destinacdo ambientalmente adequada dos residuos sélidos devido a reducao
dos riscos ao meio ambiente e a saude publica, o processo de degradacdo dos RSU nos
aterros sanitarios gera duas correntes que podem gerar grande impacto ambiental: o gas
de aterro — ou biogas — e o lixiviado — também conhecido como percolado ou chorume
(ALMEIDA, 2018).

O biogas é definido como uma mistura de gases composta predominantemente por
metano e diéxido de carbono, formados a partir da decomposicdo anaerdbia da matéria
organica dos residuos sélidos aterrados (ORLANDO, 2014; ABNT 1992). O biogas deve
ser drenado para garantir a seguranca geotécnica do aterro, e pode sofrer queima direta no
aterro ou recuperacdo visando ao seu aproveitamento energético (SILVA, 2017;
ORLANDO, 2014).

O lixiviado é um ligquido escuro, turvo e com forte odor produzido nos aterros
sanitarios (CAMPOS et al., 2013). Esse efluente pode possuir uma gama diversa de
poluentes em sua composi¢ao fisico-quimica, e por essa razéo o lixiviado é considerado
um efluente extremamente complexo e poluidor (ALMEIDA et al., 2020), sendo necessario
0 seu tratamento antes do lancamento nos corpos d'agua receptores. Uma vez que € um
dos objetos de estudo deste trabalho, esse assunto sera abordado com mais detalhes no

item 3.3 deste trabalho.

3.2.1. Processo de degradacdo de RSU nos aterros sanitarios

O processo de degradacdo dos RSU nos aterros sanitarios consiste em um

complexo mecanismo de processos biolégicos e quimicos que converte 0s compostos



organicos e inorganicos que compdem os residuos em substancias mais estaveis, através
da atuacdo de micro-organismos decompositores tais como bactérias, arqueas

metanogénicas, fungos, protozoarios e algas (KJELDSEN et al., 2002).

A degradacéo dos residuos aterrados ocorre inicialmente de modo aerébio devido
a existéncia de oxigénio nos residuos recém cobertos, e & medida que as concentracdes
de oxigénio sdo reduzidas, em decorréncia do consumo pelos micro-organismos
decompositores aerodbios, inicia-se uma longa fase de degradacédo anaerdbia dos residuos
(KJELDSEN et al., 2002; ORLANDO, 2014).

Segundo o modelo criado por Pohland e Harper (1986), a degradacdo e
estabilizac&o dos residuos sélidos nos aterros sanitarios ocorre em cinco fases: aerébia, de
transicdo, acidogénica, metanogénica e maturacdo final, em que cada etapa da
decomposicdo possui caracteristicas especificas, tais como temperatura, pH, variacdo de
populacdes microbianas, a formacgéo e a utilizacdo de determinados produtos metabdlicos,
dentre outras (WEBLER, 2014).

A fase 1 é a fase de degradacgéo aerdbia — também conhecida como fase de ajuste
inicial ou fase de hidrélise —, em que a fragdo orgéanica biodegradavel é metabolizada
juntamente com o oxigénio disponivel nos espacos dos residuos, tendo como resultado a
conversao de proteinas, carboidratos e lipidios em aminoéacidos, aclcares e acidos graxos
— isto é, compostos mais simples —, agua, CO; e calor, que ocasiona um aumento da
temperatura nos residuos, chegando de 70-90°C (WEBLER, 2014; MORAVIA, 2010). Essa
primeira fase é curta, durando apenas alguns dias, em que a maior parte do lixiviado gerado
nessa fase é proveniente da liberagdo de agua dos residuos durante a compactagéo e da
infiltracdo de aguas pluviais (KJELDSEN et al., 2002).

A fase 2 é a fase de transicdo, na qual ocorre a mudanca da condi¢do aerébia de
degradacdo para a anaerObia, e observa-se concentracdes apreciaveis da Demanda
Quimica de Oxigénio (DQO) e acidos graxos volateis na composicao do lixiviado resultante
dessa fase (WEBLER, 2014; MORAVIA, 2010).

Na fase 3, fase acidogénica ou de formacdo de &cidos, ocorre um aumento na
producado dos &cidos volateis totais, em funcao da hidrélise dos residuos e metaboliza¢éo
anaerobia das fracdes organicas biodegradaveis. Nessa fase, eleva-se também a
solubilizacdo dos compostos inorganicos em decorréncia da redu¢éo do pH, o consumo de
nutrientes pelos micro-organismos responsaveis pela producdo dos &cidos, a mobilidade
das espécies idbnicas e a concentragdo de DQO no lixiviado (KJELDSEN et al., 2002;
MORAVIA, 2010).



A fase 4, fase metanogénica é caracterizada pela elevada produgéo de gas metano.
Nesta fase, arqueas metanogénicas sdo responsaveis pela conversdo dos Aacidos
produzidos na fase anterior em diéxido de carbono e metano (KJELDSEN et al., 2002), e a
medida que os &cidos volateis sdo consumidos e os gases produzidos, observa-se um
aumento do pH. Durante esta fase ocorrem também algumas reducdes: do potencial de
oxirreducdo do sistema, das concentracdes de Demanda Bioguimica de Oxigénio (DBO) e
DQO, de compostos como sulfatos e nitratos (que sdo convertidos em sulfetos e aménia,
respectivamente), além da complexacéo e precipitacdo de ions metélicos (ALMEIDA, 2018;
MORAVIA, 2010).

Na ultima fase, de maturacgéo final, em decorréncia da limitagdo da disponibilidade
de substrato e nutrientes, ocorre uma significativa reducédo da atividade microbioldgica, e
consequentemente, hd queda na producdo de biogas. O lixiviado gerado nesta fase
apresenta prevaléncia de matéria organica recalcitrante com elevada massa molar (acidos
hamicos e falvicos) (KJELDSEN et al., 2002; MORAVIA, 2010).

O aterro recebe residuo diariamente dificultando a avaliacdo do grau de
estabilizac&o geral. Portanto, a duragéo e a intensidade de cada fase depender&o de aterro
para aterro. De acordo com MORAVIA (2010), diversos fatores influenciam a cinética dos
processos, tais como as caracteristicas dos residuos — granulometria, composicao, idade,
umidade, massa especifica e grau de compactacao —, aspectos quantitativos e qualitativos
de nutrientes, temperatura e pH dos liquidos presentes no aterro, dentre outros. Ademais,
além da atividade microbiolégica variar de modo significativo entre as fases de degradacao
e isso influenciar de modo direto na quantidade e composicao do biogas e lixiviado gerado,
como um aterro sanitario possui um longo periodo de operacdo, € comum que diferentes

partes do aterro estejam em fases diferentes de decomposi¢éo (KJELDSEN et al., 2002).

3.3. LIXIVIADO DE ATERRO

O lixiviado de aterro é usualmente definido como um efluente gerado em
decorréncia do processo de degradacado da matéria organica dos residuos aterrados pelos
micro-organismos decompositores, da lixiviagdo de componentes organicos e inorganicos
presente nos residuos por percolagdo de aguas pluviais e pela umidade presente nos
intersticios do préprio residuo (RENOU et al., 2008; KJELDSEN et al., 2002; GIORDANO
et al., 2002).



3.3.1. Geracgao

De acordo com El-Fadel et al. (2002), a produc¢éo do lixiviado ocorre quando o teor
de umidade do residuo excede o limite de retencdo de agua em seu meio poroso sem
produzir percolagéo, isto é, a sua capacidade de campo. Ainda segundo os autores,
diversos fatores podem influenciar na taxa de geracdo de lixiviado em um aterro sanitario,
tais como as propriedades da camada de cobertura (umidade, vegetacdo, declividade),
caracteristicas dos residuos (composicdo gravimétrica, compactacdo, permeabilidade,
peso especifico, dentre outros), método de impermeabilizacdo de fundo da célula, fatores
climaticos (precipitacao pluviométrica, evapotranspiracao e temperatura) e hidrogeologicos
(geologia, escoamento superficial, infiltracdo e topografia) e recirculacdo do lixiviado
(MORAVIA, 2010; ORLANDO, 2014; WEBLER, 2014).

Uma vez que existem fatores como o regime pluviométrico da regido de localizagéo
do aterro e velocidade de degradacao dos residuos pela agcao dos microrganismos, torna-
se dificil a elaboracdo de uma estimativa precisa do volume de lixiviado gerado (MORAVIA,
2010). Apesar disso, métodos foram elaborados para estimar a geracao de lixiviado -
informacé&o fundamental no que concerne ao dimensionamento dos sistemas de drenagem,
armazenamento e tratamento do efluente (MORAVIA, 2010) - em que, os mais utilizados
para estimar o volume de lixiviado gerado no aterro sanitario sdo o Método Suigo, o Método
Racional, o Método do Balanco Hidrico e o Método ou Modelo HELP (Hydrologic Evaluation
of Leachate Production) (EL-FADEL et al., 2002; ALMEIDA, 2018).

3.3.2. Composicéao

De acordo com KJELDSEN et al. (2002), os componentes do lixiviado podem ser

categorizados em quatro grupos:

e Matéria organica dissolvida: esses compostos sdo quantificados pela Demanda
Bioguimica de Oxigénio (DBO), Demanda Quimica de Oxigénio (DQO) ou pelo
carbono organico total (COT). Nesta categoria estdo incluidos também os acidos
fulvicos, humicos e os volateis acumulados na fase acidogénica de degradacéo dos
residuos;

e Macrocomponentes inorganicos: calcio (Ca*™?), magnésio (Mg*?), sédio (Na),
potassio (K*), ion aménio (NH."), ferro (Fe*?), manganés (Mn*?), Cloro (CI),
bicarbonato (HCOg3) e sulfato (SO4+?);

e Metais pesados: cadmio (Cd*?), cromo (Cr*3), cobre (Cu*?), chumbo (Pb*?), niquel

(Ni*?) e zinco (Zn*?);
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e Compostos Organicos Xenobidticos (COXs): presentes em baixas concentragdes e
provenientes de residuos domésticos ou substancias quimicas. Nesta categoria
estdo incluidas uma variedade de hidrocarbonetos aromaticos, fendis e compostos

alifaticos clorados.

Ainda segundo os autores, outros componentes podem ser encontrados no lixiviado em
concentracdes muito baixas, tais como, boro, arsénio, bario, selénio, mercario e cobalto
(KJELDSEN et al, 2002).

Considerando os componentes do lixiviado, os principais parametros utilizados para
caracteriza-lo sdo: DQO, DBO, COT, pH, Nitrogénio Total de Kjendal (NTK) e nitrogénio
amoniacal (N-NHs), sélidos suspensos, alcalinidade, metais pesados e a relagdo DBO/DQO
(RENOU et al., 2008; KJELDSEN et al., 2002).

As caracteristicas dos residuos, fatores climaticos, caracteristicas do aterro e processos
internos de decomposicao diversificam a composi¢ao quimica do lixiviado, e por essa razao,
a definicdo de uma composicao tipica de lixiviado de aterro sanitério torna-se dificultosa (EL
FADEL et al., 2002; KJELDSEN et al., 2002). Assim, observa-se que o lixiviado de um
mesmo aterro pode variar durante o tempo de operacdo, de uma célula para outra e em
épocas diferentes do ano (MORAVIA, 2010). Ademais, a idade do aterro e,
consequentemente, o nivel de estabilizacdo dos residuos solidos também séo aspectos que

interferem de maneira significativa nas caracteristicas do lixiviado (FERREIRA, 2014).

A Tabela 1 apresenta a composicao tipica do lixiviado para diferentes idades de aterros
norte-americanos. E possivel verificar que, com excecdo do pH, as concentracdes de todos
0S componentes quimicos reduziram ao longo do tempo de operacéo do aterro. Ademais,
uma vez que os fatores socioecondmicos e condi¢Bes climaticas influenciam de modo
consideravel na geracdo e composi¢cdo dos lixiviados, os dados apresentados nédo se

aplicam de forma rigida a outros paises como o Brasil (COSTA et al., 2019).
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Tabela 1: Composicéo fisico-quimica tipica de lixiviado de aterros norte-americanos.

Parametros Idade do Aterro (anos)
(mg/L)*
0a5 5a10 10a 15 > 20
DBO 10.000 — 25.000 1.000 - 4.000 50 — 1.000 <50
DQO 15.000 — 40.000 10.000 — 20.000 1.000 - 5.000 < 1.000
NTK 1.000 - 3.000 400 - 600 75 - 300 <50
N-NHs 500 — 1.500 300 - 500 50 — 200 <30
Alcalinidade 10.000 — 15.000 1.000 - 6.000 500 — 2000 <500
Solidos 10.000 — 25.000 5.000 — 10.000 2.000 - 5.000 < 1.000
Dissolvidos
Totais (SDT)
pH 3-6 6-7 7-75 7,5
Célcio 2.000 - 4.000 500 — 2.000 300 - 500 < 300
Saddio e 2.000 - 4.000 500 — 1.500 100 - 500 <100
Potassio
Ferro e 500 - 1.500 500 — 1.000 100 - 500 <100
Magnésio
Zinco 100 - 200 50 - 100 10-50 <10
Cloreto 1.000 — 3.000 500 - 2.000 100 - 500 <100
Sulfato 500 — 2.000 200 — 1.000 50 — 200 <50
Fosforo 100 — 300 10- 100 - <10
* Exceto pH

Fonte: FAQHAR (1989).

Uma vez que a Demanda Bioquimica de Oxigénio (DBO) representa uma medida
de quantificagéo indireta de matéria organica biodegradavel e a Demanda Quimica de
Oxigénio (DQO) uma medida de quantificacdo indireta da matéria organica carbonacea total
(fracdo biodegradavel e ndo biodegradavel) (MORAVIA, 2010), a razdo DBO/DQO esta
diretamente associada a biodegrabilidade do lixiviado do aterro (AHMED e LAN, 2012).
Ademais, a baixa biodegradabilidade de um lixiviado pode ser relacionada a idade do aterro,
visto que a biodegrabilidade da matéria organica tende a diminuir com o aumento da idade
do aterro (PROSAB, 2009). Segundo Tchobanoglous (1993) apud CAMPOS et al. (2013),
0s estagios de estabilidade do aterro e lixiviado podem ser categorizados por meio da
relagdo DBO/DQO da seguinte forma: DBO/DQO > 0,5 observada em lixiviados de aterro
jovem (com tempo de operacdo menor que 5 anos); 0,1 < DBO/DQO < 0,5 em lixiviados
oriundo de aterro com tempo de operacgéao intermediario (entre 5 a 10 anos); e DBO/DQO <

0,1 para lixiviado de aterro sanitario antigo e estabilizado.
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As distingbes acentuadas entre a composi¢ao fisico-quimica do lixiviado gerado nas
fases acidogénica e metanogénica e o efluente produzido nas outras fases ocasionou a
diferenciacao entre lixiviado “novo” ou “jovem” e “antigo” ou “estabilizado”, em que o “jovem”

era oriundo da fase acidogénica e “estabilizado” da metanogénica (SOUTO, 2009).

De forma geral, o lixiviado jovem apresenta elevadas concentracbes de matéria
organica biodegradavel e &acidos orgéanicos volateis, enquanto os lixiviados antigos
possuem elevada concentracdo de matéria organica recalcitrante e nitrogénio amoniacal
(AHMED e LAN, 2012; RENOU et al., 2008). Para o caso dos lixiviados de aterros
brasileiros, a elevada concentragcdo de compostos organicos recalcitrantes e elevada
concentracdo de nitrogénio, principalmente na forma amoniacal, € uma caracteristica
comum observada (ALMEIDA, 2018).

3.3.2.1. Principais poluentes do lixiviado

A recalcitrancia pode ser entendida como a dificuldade ou impossibilidade de certas
substancias sofrerem degradacdo por micro-organismos e decomposicdo em substéncias
mais simples, por serem toxicas ou resistentes aos ataques metabdlicos dos agentes
decompositores (AMARAL et al., 2009).

Segundo Stevenson (1994), citado por Almeida (2018) e Moravia (2010), a matéria
organica pode ser dividida em dois grupos principais: as substancias ndo himicas (SNH) e
substancias humicas (SH). A matéria organica recalcitrante presente no lixiviado pode ser
associada a presenca de compostos com estruturas complexas e elevada massa molar, tal
como os acidos hamicos (AH) e fulvicos (AF) (AMARAL et al., 2009; MORAVIA, 2010;
AHMED e LAN, 2012; RENOU et al., 2008), duas das principais categorias das substancias
hdamicas. Ademais, de acordo com Kang et al. (2002), as substancias humicas,
particularmente os AF e AH, representam o principal constituinte da matéria organica

dissolvida dos lixiviados.

Além da matéria organica, os compostos de nitrogénio, tais como amodnia (NHs),
nitrito  (NOy), nitrato (NOgs), nitrogénio organico e nitrogénio amoniacal (N-NHs3),
normalmente estdo presentes no lixiviado em elevadas concentracbes (PARKER et al.,
2006). De acordo com Fleck (2003), as principais fontes de nitrogénio do lixiviado séo de
origem animal e vegetal e, por consequéncia, suas concentracdes estao relacionadas de

forma direta com a fracdo de matéria organica dos residuos.

O nitrogénio amoniacal é constituido de duas formas inorgénicas, reduzidas e

intercambiéveis: o ion amoénio (NHs*) e a amodnia livre (NHs). A aménia livre tende a
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volatilizar, e por isso € também denominada aménia volatil ou aménia gasosa (BASTOS,
2011; VALDUNGA, 2019). A forma que o nitrogénio amoniacal estd presente no efluente
depende do pH da solucéo. A amonia livre é predominante em valores de pH superiores a
9,25, e 0 ion amobnio predomina quando o pH da solucao é inferior a 9,25 (METCALF e
EDDY, 2003).

Segundo Campos et al. (2013), a toxicidade do lixiviado esté fortemente associada
a elevada concentracdo de nitrogénio amoniacal, principalmente quando as concentracdes
sdo maiores que 1000 mg N-NHs/L. A predominéncia do nitrogénio na forma amoniacal,
principalmente nos lixiviados antigos, decorre do processo de biodegradacdo dos residuos
organicos em condi¢cdes anaerdbias pelos organismos decompositores, 0s quais sao
responsaveis pela conversédo de quase todo nitrogénio organico presente no efluente em
nitrogénio amoniacal (SOUTO, 2009).

A existéncia desse composto em elevada concentragdo no lixiviado, além de
corroborar com a inibicdo da atividade microbiana e, consequentemente, com a redugéo da
eficiéncia de processos bhioldgicos de tratamento (FERRAZ et al., 2013), pode ocasionar
diversos impactos nos corpos receptores, caso o efluente seja lancado sem tratamento
prévio ou com tratamento ineficaz, tais como promover a deplecéo de oxigénio dissolvido,
aumentar a toxicidade do ambiente aquatico e estimular o crescimento de algas e
eutrofizagao dos corpos d’agua (METCALF e EDDY, 2003).

3.3.3. Tratamento do lixiviado de aterros de residuos

O lixiviado possui elevado potencial poluidor em decorréncia de suas caracteristicas
fisico-quimicas e, por isso, é necessario um processo de tratamento adequado para
enquadrar os parametros do efluente aos limites para descarte estabelecidos pelas
legislacdes ambientais vigentes (KAWAHIGASHI et al., 2014; SILVA, 2017; RENOU et al.,
2008).

De forma geral, os processos de tratamento do lixiviado envolvem a remocgé&o de
matéria organica, nitrogénio amoniacal e outros compostos tOxicos como requisitos
fundamentais para o langcamento do efluente nos corpos hidricos (COSTA et al., 2019;
RENOU et al., 2008; CAMPOS et al., 2013).

A selecdo do processo de tratamento do lixiviado mais adequado depende de
fatores como a composicdo quimica do efluente, aspetos legais, niveis de eficiéncia e
remocgdo pretendidos e viabilidade técnica e econbmica da tecnologia a ser utilizada

(QUEIROZ et al., 2011). A Figura 1 apresenta um critério de selecéo para tratamento de
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lixiviado baseado na composicao fisico-quimica do lixiviado, com foco nos parametros DBO,
DQO e NHsa.

LIXIVIADO BRUTO

SIM

DQO = 10.000 mg'L
Baixa concentragio de N-NH.
0,4 <« DBO/DQO < 0,8

Tratamento biologico:
(aerdbio/anaerdbio)

NAO ¢
SIM
Temperatura < 20°C }—b{ Aerdbio
+ NAo
— SIM Associagdo aerobio +
Eficiéncia de remog&o de b -
anaerobio
DQO desejada > 75%
| NAo | —
tl Anaerobio
L J

Aszsociaghes de tratamentos:

1.500 < DQO < 10.000 mg/L - Bioldgicos

Alta concentragéo de N-NHa
0,1 < DBO/DQO < 0,4

(aerdbio + anaserdbio)
- Fisico-guimicos e biologicos:
(fisico-quimico + aerobio/anaerobio)

Tratamento Fisico-quimico

Figura 1: Critério de selecdo do processo de tratamento do lixiviado mais adequado.

Fonte: MORAVIA (2010).

Segundo Torretta et al. (2017), os processos de tratamento convencional do lixiviado
podem ser divididos em trés grupos principais: processos bioldgicos (aerdbios e
anaerobios), processos fisico-quimicos e combinagéo entre os processos fisico-quimicos e
biolégicos.O tratamento biol6gico — devido a simplicidade, confiabilidade e elevado custo-
beneficio — é usualmente adotado quando o efluente apresenta elevada concentracéo de
matéria organica biodegradavel, isto €, quando o valor da relagdo DBO/DQO ¢é maior que
0,5. Por esta razdo, os processos biolégicos possuem alta eficiéncia e sdo normalmente
utilizados para a remogdo de matéria organica e nitrogenada dos lixiviados “jovens”,
(TORRETTA et al., 2017; RENOU et al., 2008), isto é, provenientes de aterros de residuos
com até 5 anos de operacao (AHMED e LAN, 2012).

Os tratamentos biol6gicos envolvem os processos aerobios e anaerdbios. Os
processos aerobios sdo baseados na transformagdo dos compostos organicos presentes
no lixiviado por meio da acdo de micro-organismos na presenca de oxigénio, o que resulta

na geracdo de CO; e H,O. Nos processos anaerdbios, o consumo do substrato organico
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poluente ocorre na auséncia de oxigénio e ocasiona a producao de CHse CO, (MORAVIA,
2010).

No Brasil, em decorréncia da facilidade operacional, baixo custo e reproducéo do
modelo de tratamento de esgotos sanitarios adotado no pais, a maioria das cidades
brasileiras adotam processos biolégicos no tratamento de lixiviado de aterro para a reducao
da matéria organica do lixiviado, tais como, filtros biol6gicos, sistemas de lagoas de
estabilizacdo (aeradas, anaerobias e facultativas), lodo ativado e wetlands (COSTA et al.,
2019; TORRES, 2015).

Com o avanco da idade do aterro e, consequentemente, aumento da presenca dos
compostos organicos refratarios, a eficiéncia dos processos bioldgicos tende a reduzir.
Assim, para o lixiviado proveniente de aterros com maior tempo de operacdo (> 10 anos)
(AHMED e LAN, 2012), o tratamento mais apropriado deve ser composto por processos de
tratamento fisico-quimico, os quais sdo capazes de degradar e/ou mineralizar a matéria
organica refrataria (TORRETTA et al., 2017; MORAVIA, 2010; RENOU et al., 2008).

Apesar da elevada eficiéncia de remog¢éo de compostos orgéanicos recalcitrantes, os
tratamentos fisico-quimicos possuem um custo operacional maior que 0S processos
biol6gicos. Além disso, em alguns processos fisico-quimicos, como por exemplo,
coagulacédo, floculagdo, processos oxidativos avancados, entre outros, € necessaria a
adicdo de reagentes quimicos no efluente, o que pode tornar 0 meio mais agressivo e
conferir maior toxicidade ao efluente tratado (MORAVIA, 2010; OBULI e KURIAN, 2008).

Os tratamentos fisico-quimicos tradicionais englobam processos como a flotagéo,
coagulacédo/floculacdo, adsorgdo, oxidagdo quimica e arraste por fluxo de ar (air stripping),
0S quais sdo responsaveis pela reducdo de sélidos em suspensdo, particulas coloidais,

materiais flutuantes, cor e compostos téxicos dos efluentes (RENOU et al., 2008).

No que tange a remoc¢éao ou reducéo do teor de nitrogénio amoniacal dos lixiviados
de aterros, diversas tecnologias podem ser empregadas, tais como processos biol6gicos,
adsor¢ao por carvao ativado, troca ibnica, dentre outros, sendo a adocao de processos de

troca i6nica ou adsor¢ado um dos mais usuais (VALDUGA, 2019).

Uma vez que a aplicacdo do método de troca ibnica por meio do uso de resinas é
onerosa, a utilizacdo de materiais alternativos tem sido estudada (BOYER, 2014). De
acordo com Wasem (2015), o emprego de zedlitas na remocao de contaminantes vém se
destacando, pois elas apresentam grande seletividade, operagéo simples e facil adaptacdo

aos processos de tratamento de efluentes. Ainda segundo o autor, a capacidade de

16



remocdo de nitrogénio amoniacal por meio do emprego de zedlitas tém apresentado

eficiéncia como polidores no pés-tratamento de lixiviado de aterros sanitérios.

Entretanto, cabe frisar que o estabelecimento e adoc&o de uma técnica universal de
tratamento de lixiviado é dificil, visto que o tratamento aplicavel para um aterro pode néo
ser para outro (MAURICIO, 2014). Assim, posto que ndo ha tecnologia que atue de modo
isolado no tratamento de efluentes com as caracteristicas do lixiviado — alta concentragdo
de matéria organica e presenca de compostos refratarios — (PERTILE, 2013; MORAVIA,
2010), os sistemas de tratamento empregados sdo baseados na integracdo entre processos
diferentes (fisico-quimicos e bioldgicos, fisicos e fisico-quimico, entre outros), que atuando
de forma conjunta reduzem as desvantagens dos processos individuais e corroboram com

0 aumento da eficacia do tratamento (RENOU et al., 2008).

3.4. PROCESSO DE SEPARACAO POR MEMBRANAS

O processo de filtragcdo € baseado na separacdo da fase sélida da liquida de um
efluente, através do uso de um meio filtrante, tais como telas filtrantes, granulos e meios
porosos (como as membranas), entre outros (NUNES, 2018). Os processos de separacdo
com membranas (PSMs) diferenciam-se dos processos classicos de filtragao por utilizarem
as membranas, um material que apresenta uma matriz seletiva que possui uma abertura
de poros bem menor que 0S processos convencionais ou que nao apresenta poros
(MORAVIA, 2010).

As membranas podem ser definidas como uma barreira seletiva entre duas fases
gue restringe total ou parcialmente o transporte de uma ou varias espécies quimicas
presentes nas fases (HABERT et al., 2006). Essa tecnhologia apresenta algumas vantagens
em comparagdo aos processos convencionais de tratamento bioldgicos e fisico-quimicos
de efluentes, das quais pode-se destacar: menor requerimento de area para
implementagdo, uma vez que os sistemas de membranas sdo criados em formatos
modulares e compactos; alta seletividade das membranas, o que permite a obtencdo de um
efluente com caracteristicas bastante especificas a partir da utilizacdo de somente um
processo ou pela combinagcdo de processos; menor producéo de lodo e nédo utilizagdo de
produtos quimicos (coagulantes, floculantes, etc.); a operagéo do sistema em temperatura
ambiente, ndo sendo necessario realizar o controle de temperatura para promover a
separacdo das fases (BRACEIRO, 2014); a facilidade na ampliacdo da capacidade

produtiva por meio do aumento no nimero de modulos utilizados (PERTILE, 2013); e a
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facilidade na associagéo a outros processos convencionais (TRINDADE, 2010; BRACEIRO,
2014).

Por outro lado, os PSMs apresentam algumas desvantagens tais como 0 custo
elevado na aquisicdo das mebranas; alto consumo de energia, uma vez que a forca motriz
do processo € a pressao; necessidade de troca peridédica dos modulos de membranas
(TRINDADE, 2010); e declinio do fluxo de permeado ao longo do tempo, causado pelo
fouling nas membranas (BRACEIRO, 2014).

3.4.1. Membranas

As membranas também sdo entendidas como um filme sélido, uma vez que o0s
componentes das fases serdo separados parcialmente por meio da passagem do efluente
pela barreira quando aplicado algum tipo de for¢a externa (presséo, sucg¢ao ou potencial
elétrico) (SCHNEIDER e TISUTIYA, 2001).

De forma geral, quanto a sua estrutura, as membranas sdo divididas em duas
grandes categorias: densas e porosas. A classificacdo ocorre a partir das propriedades da
superficie da membrana que esta em contato com a solucdo a ser separada, sendo os
parametros de propriedades de transporte e natureza morfolégica os normalmente

utilizados para a caracterizacdo (HABERT et al., 2006).

Nas membranas densas o transporte de componentes da solugcdo ocorre por
mecanismo difusivo através do material que as constituem e a forca motriz do processo é
o gradiente de concentracdo ou de pressao de vapor através da membrana (HABERT et
al., 2006). JA4 nas membranas porosas, 0 transporte de espécies ocorre tanto por
mecanismo convectivos como difusivos, em funcéo do tipo de forca motriz aplicada, sendo
o transporte fundamentalmente convectivo quando a forca motriz é o gradiente de pressao
através da membrana (em processos como microfiltracéo, ultrafiltracdo e nanofiltracéo), e
de natureza difusiva quando a for¢ca motriz € o gradiente de concentracdo das espécies
através da membrana (didlise) (HABERT et al., 2006). A Figura 2 apresenta 0s mecanismos
de transporte de espécies de diferentes estruturas e massas moleculares nas membranas

porosas e densas.
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Figura 2: Transporte de espécies nas membranas densas e porosas.

Fonte: HABERT et al. (2006) (Adaptado).

Quanto a sua natureza morfoldgica, as membranas porosas e densas podem ser
isotropicas ou anisotropicas. As membranas isotropicas — ou simétricas — apresentam as
mesmas caracteristicas morfolégicas ao longo de sua espessura, enquanto as
anisotropicas — ou assimétricas — sdo caracterizadas por possuir uma regiao superior mais
fina e fechada, de aproximadamente 1 um de espessura, denominada pele, a qual pode ou
nao apresentar poros e é suportada por uma estrutura porosa (HABERT et al., 2006). As
membranas anisotropicas podem ser divididas em integral ou composta, em que a primeira
existe quando as duas regides sao compostas por um Unico material e a segunda ocorre
guando cada regido da membrana € constituida de materiais distintos (HABERT et al.,

2006). A Figura 3 apresenta os tipos de estrutura e morfologia das membranas.
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Figura 3: Classificagcdo das membranas quanto a estrutura e morfologia.

Fonte: HABERT et al. (2006).

No que tange ao material utilizado na fabricacdo, as membranas podem ser
categorizadas em organicas e inorganicas (HABERT et al., 2006). As organicas sao
produzidas com materiais poliméricos sintéticos e bioldgicos (MULDER, 1991) e possuem
predominancia no mercado mundial (BAKER, 2012). As membranas inorganicas sdo
formadas por materiais ceramicos, metalicos e vitreos (SILVA, 2009), e apesar de
possuirem vantagens em relagdo as membranas poliméricas — tais como maior vida util e
facilidade de limpeza (HABERT et al., 2006) — e de serem produzidas ha mais de 30 anos,
s6 comegaram a disputar espa¢o no mercado de membranas e apresentar crescimento no
setor de tratamento de efluentes recentemente, devido a reducao dos custos de producao
(SOUZA, 2016).

No uso industrial, as membranas séo acondicionadas em maodulos, que séo a parte
central de um sistema de membranas (PERTILE, 2013). De forma geral, os médulos sédo
unidades capazes de suportar a presséo aplicada sobre o sistema e que apresentam uma
entrada para a alimentac¢éo do sistema e duas saidas, uma para o permeado e outra para
o concentrado (SINGH e PURKAIT, 2019; BAKER, 2012).
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Os médulos de membrana normalmente sdo diferenciados de acordo com a sua
geometria. Os principais tipos sdo os moédulos de fibras ocas, tubulares, placa-quadro e

espirais (BAKER, 2012), ilustrados nas Figuras 4, 5, 6 e 7, respectivamente.

Permeado

Alimentacdo f .
/ ; Concentrado

Membrana

Figura 4: Tipos mais usuais de moédulos de membranas — médulo de fibra oca.

Fonte: BAKER (2012) (Adaptado).

Suporte

Saida de permeado

Figura 5: Tipos mais usuais de médulos de membranas — moédulo tubular.

Fonte: BAKER (2012) (Adaptado).
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Membrana <

Corrente de alimentacdo

Espacamento

Figura 6: Tipos mais usuais de médulos de membranas — médulo placa-quadro.

Fonte: BAKER (2012) (Adaptado).

Espaco de permeado

Concentrado Sentido do fluxo de permeado

Figura 7: Tipos mais usuais de médulos de membranas — médulo espiral.

Fonte: BAKER (2012) (Adaptado).

3.4.2. Modos de Operagédo dos PSMs

Na operacédo do processo de separacdo com membrana, a corrente de alimentacdo
é dividida em duas correntes distintas: o concentrado, que € a parcela retida pela superficie
da membrana; e o permeado, fracdo que atravessa a membrana (METCALF e EDDY,
2003).
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A operacéo dos PSMs pode ocorrer em dois modos de escoamento: o convencional,
ou também conhecido como filtracéo frontal (dead end filtration); e o0 modo tangencial, ou
em fluxo cruzado (cross flow filtration) (HABERT et al., 2006). No modo de filtracao frontal,
ilustrado na Figura 8, a alimentacao do efluente ocorre de forma perpendicular a membrana,
0 permeado atravessa a membrana e o material em suspensao ou dissolvido se acumula
na superficie da membrana, ocasionando o fouling, devido a formac¢édo de uma camada de
depdsito de material sélido e particulado sobre o meio filtrante, conhecida como “torta”. Ja
no modo de escoamento tangencial, apresentado na Figura 9, a solucao é bombeada e flui
de forma paralela a membrana, o concentrado também flui de modo paralelo a membrana,
enquanto o permeado possui fluxo perpendicular a membrana. A direcdo paralela do fluxo
de alimentacdo ocasiona o efeito de arraste gerado pela velocidade tangencial e,
consequentemente, aumenta a vida Util da membrana em decorréncia da reducdo da
formacéo de torta e do fouling (MULDER, 1996; HABERT et al., 2006).

Alimentacao

Permeado

Figura 8: Filtrac&o frontal ou convencional.

Fonte: elaboracéo prépria.
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Figura 9: Filtragdo tangencial ou de fluxo cruzado.

Fonte: elaboracao propria.

3.4.3. Gradiente de Pressao como Forga Motriz

Os principais processos de separacdo por membranas sdo a microfiltracdo (MF),
ultrafiltracdo (UF), nanofiltracdo (NF) e osmose inversa (Ol), em que todos possuem a
diferenca de presséo hidrostatica (ou vacuo) como for¢ca motriz para o processo (METCALF
e EDDY, 2003). Os médulos de MF e UF podem ser utilizados de forma submersa, e por
iSsO para esses processos a for¢ca motriz podera ser positiva ou negativa (METCALF e
EDDY, 2003). Quanto a sua estrutura, as membranas de MF e UF sdo exclusivamente
porosas, as de NF podem ser porosas ou densa composta, e as de Ol sdo exclusivamente
densas (HARBERT et al., 2006; BAKER, 2012).

As caracteristicas desses PSMs variam segundo a dimensdo dos poros da
membrana, natureza da forca externa aplicada, material de fabricagdo da membrana,
mecanismo de separacao e tamanho nominal das particulas que sao separadas (METCALF
e EDDY, 2003). O tamanho dos poros das membranas, as dimensdes das particulas a
serem separadas e a pressdo de operacdo de um sistema séo fatores relacionados, uma
vez que membranas mais “fechadas” — ou seja, com didmetro de poros menores -
apresentam maior resisténcia a transferéncia dos materiais (particulas de determinada
dimenséo nao constituirdo o concentrado) e, consequentemente, sera necessaria a adogao
de uma presséo de operagdo mais elevada nesses casos para que seja possivel obter um

fluxo de permeado economicamente viavel (HABERT et al., 2006).

A Tabela 2 apresenta as caracteristicas gerais dos PSMs quanto aos parametros
pressdo de operacdo, mecanismos de separacdo e o diametro dos componentes retidos,

bem como as caracteristicas dos PSMs relacionadas ao tratamento de efluentes
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considerando o fluxo e composicdo do permeado e tipos de elementos removidos. Vale

ressaltar que os processos de Microfiltracdo e Nanofiltracdo serdo detalhados no item 3.4.5,

uma vez que sao objetos de estudo deste trabalho.

Tabela 2: Caracteristicas gerais e tipicas de PSM voltados para o tratamento de efluentes.

Microfiltracdo

Ultrafiltracao

Nanofiltracdo

Osmose

Inversa

Pressao de

operacéo (kPa)

Mecanismo de

Separacgéo
Faixa tipica de

operagao (um)

Didmetro dos poros

da membrana

Fluxo de permeado
(L/m2.h)

Composicéo do

permeado

Elementos

removidos

7-100

Peneiramento/

Filtracéo

0,08-2,0

Macroporos (>50

nm)

17-67

Agua e solutos

dissolvidos

Solidos
Suspensos
Totais, tubidez,
protozodrios,
o0citos, cistos
algumas bactérias

e virus

70-700

Peneiramento/

Filtrac&o

0,005-0,2

Mesoporos (2-50

nm)

17-33

Agua e moléculas

pequenas

Macromoléculas,
coldides, alguns
virus, grande parte
das bactérias e

proteinas

500-1000
Peneiramento/Filtr

acéo + Difuséo +

Separagéo

0,001-0,01

Microporos (<2nm)

10-35

Agua, moléculas
muito pequenas e

ions dissolvidos

Moléculas muito
pequenas, dureza

e virus

850-7000

Difusdo +

Separagéo

0,0001-0,001

Membrana
densa (<2nm)

12-20

Agua, moléculas
muito pequenas
e ions

dissolvidos

Moléculas muito
pequenas, cor,
dureza, sulfatos,
nitratos, sodio e

outros fons

Fonte: METCALF e EDDY (2003) (Adaptado).
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3.4.4. Polarizagéao por Concentracao e Fouling

O declinio do fluxo de permeado ao longo do tempo de operagéo do sistema € uma
das principais limitacdes dos PSMs. No caso ideal, somente a resisténcia da prépria
membrana ao fluxo deveria atuar no processo, porém, ocorrem fendmenos que adicionam
uma resisténcia ao transporte de soluto através da membrana, o que ocasiona uma reducéo
do fluxo do permeado gradativa ao longo do periodo de funcionamento do sistema. Esses
fendbmenos sé@o conhecidos como polarizacdo de concentracdo (PC) e fouling, e variam com
as caracteristicas do processo, tais como o tipo de membrana e o fluido utilizado (MULDER,
1991).

A Figura 10 apresenta um classico declinio do fluxo de permeado ao longo do tempo

de operagéo dos PSMs.

Solvente Puro

AP constante

Fluxo Permeado

Y

t + Tempo
Polarizagio de
Concentragio “Fouling™

Figura 10: Variac&o do fluxo de permeado com o tempo de operacéo.

Fonte: HABERT et al. (2006).

A PC é um fenbmeno decorrente do aumento da concentracdo das substancias
rejeitadas naregido proxima a superficie da membrana, devido a sua seletividade (HABERT
et al., 2006). Essa camada é relativamente espessa e menos permedvel, o que dificulta o
processo de permeacédo (PERTILE, 2013) e acarreta em uma queda do fluxo de permeado
até que o estado estacionério seja alcancado e, consequentemente, ocorra a estabilizacao
do fluxo de permeado (MULDER, 1991). Apesar da PC ser um fendmeno inevitavel, esse
processo é reversivel; assim, logo que finalizada a operacéo e realizada a limpeza da
membrana, a permeabilidade é recuperada (HABERT et al., 2006). Além disso, 0s seus

efeitos podem ser minimizados com determinadas condi¢des de operacéo do processo, tais
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como a adogéao de elevadas velocidades de escoamento e pressdo transmembrana abaixo
do valor critico (PERTILE, 2013).

O fouling € um termo usado para descrever o potencial de aciimulo dos constituintes
do fluido de alimentacdo do processo na superficie da membrana (METCALF e EDDY,
2003), que ocorre devido a trés processos principais: a adsor¢ao de espécies do soluto na
superficie da membrana ou no interior dos poros devido a interacéo fisico-quimica com o
material da membrana, entupimento de poros por particulas em suspensao e formacao de
torta sobre a superficie da membrana devido o depdsito de material em suspensédo
(HABERT et al., 2006).

No que tange ao tratamento de lixiviado com PSM, os fatores que influenciam o
fouling estdo associados as interacdes entre a membrana e o material em suspenséo,
coldides, matéria organica e compostos recalcitrantes presentes no efluente (WANG et al.,
2011). As técnicas normalmente adotadas para controlar o processo de fouling estédo

sumarizadas no Quadro 2.

Quadro 2: Técnicas adotadas no controle do processo de fouling.

Técnicas para o controle do fouling

Corrobora com a reducdo da concentracdo de solidos suspensos
Pré-tratamento no efluente, e assim pode ser considerado como um método

preventivo do fouling das membranas.

Método mais utilizado para controle de fouling. Consiste na

alimentagéo do sistema de membrana com agua ou ar no sentido
Retrolavagem

] inverso ao sentido padrao do fluxo do permeado durante um curto
(backflushing)

periodo de tempo, e visa recuperar o fluxo de permeado a partir da

eliminacdo do material acumulado na superficie da membrana.

Procedimento mais utilizado na remoc¢&o de componentes que nao

) . foram removidos por meio da retrolavagem. Pode ocorrer através
Limpeza quimica das ) _
daimersdo da membrana e da passagem de produto quimico pelos
membranas ) ) )
madulos, por meio da lavagem com adigdo de produto quimico em

contracorrente, ou pela associacéo desses dois tipos de lavagem.

Fonte: METCALF e EDDY (2003) e PERTILE (2013) (Adaptado).
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3.4.5. Microfiltracao e Nanofiltragdo

A microfiltracéo (MF) é o PSM mais proximo dos processos de filtracdo convencional
(MULDER, 1991). Tendo o principio de separagéo fisica como principal mecanismo de
separacao das espécies do efluente, a MF possui uma capacidade de rejeicdo de uma
ampla quantidade de contaminantes, uma vez que é capaz de remover sélidos suspensos,
e assim grande parte de organismos patogénicos e bactérias, proteinas, dentre outros
(ANIS et al., 2019).

As membranas de MF possuem didmetro médio de poros na faixa de 0,05-10 pm
(MULDER 1991). Como abordado no item 3.4.3 deste trabalho, visto que as membranas
desse processo possuem maior diametro de poros, a MF requer, como forga motriz, uma

menor diferenca de presséo, a qual ocorre no intervalo de 0,1 a 2,0 bar.

Ja a nanofiltracdo (NF) € um processo normalmente descrito como intermediario
entre a osmose inversa e a ultrafiltracdo (HABERT, et al., 2006). As membranas de NF sdo
constituidas por uma subcamada de alta porosidade com espessura entre 100 e 300 um, e
possuem didmetro de poros (abaixo da “pele”) na faixa de 5 a 1 A (HABERT et al., 2006).
Devido ao reduzido diametro dos poros das membranas, a NF opera com pressfes entre 5
a 40 bar e o processo pode rejeitar particulas de cerca de 0,001 um (METCALF e EDDY,
2003) e espécies moleculares com massa molar de 500 a 2000 Da (HABERT et al., 2006).

3.4.6. Processos Hibridos com Membranas no Tratamento de Lixiviado

Conforme Ezugbe e Rathial (2020), a combinagdo de um ou mais PSM com outros
processos unitarios de tratamento, tais como, coagulagéo/floculagédo, troca ibnica ou ainda
com outros processos de membranas sdo chamados de “processos hibridos com
membranas”. De acordo com os autores, a possibilidade de combinacido entre essas
técnicas tem sido desenvolvida e aplicada em diversos tratamentos de efluentes, a fim de
elevar o desempenho dos processos, que seria menor caso as tecnologias fossem

adotadas de forma independente.

Segundo Van der Bruggen et al. (2003), a osmose inversa e a nanofiltracdo séo
consideradas as melhores técnicas para tratamento de lixiviados de aterros sanitarios.
Amaral et al. (2015) também afirmaram que a nanofiltracdo é um dos métodos mais
promissores e eficientes no que se refere ao tratamento de lixiviado, principalmente quando

combinada a técnicas de pré-tratamento.
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O uso da NF possui diversas vantagens se comparada a osmose inversa, tais como,
menor pressao operacional, elevada rejeicdo de ions polivalentes e menor investimento

guanto aos custos operacionais (INCE et al., 2010).

A fim de aumentar o desempenho da NF ou Ol, técnicas de alta pressao e custo
energeético, alguns pré-tratamentos séo tipicamente adotados no tratamento de lixiviado tais
como a filtracdo simples em filtros de areia, tratamento biol6gico, tratamento biologico
combinado com processos de coagulacdo/floculagdo, ou ainda microfiltragdo ou
ultrafiltracdo (VAN DER BRUGGEN et al, 2003).

Apesar do processo de microfiltracdo eliminar coloides e sélidos suspensos, nao é
uma técnica eficaz no tratamento de lixiviado caso seja utilizada de forma independente
(YAO, 2013). No entanto, como pré-tratamento ao processo de nanofiltragdo, a MF produz
um efluente com uma qualidade maior que os pré-tratamentos convencionais baseados na
filtracdo em cartuchos ou midias e aumenta o desempenho da NF, reduzindo a frequéncia

de limpezas quimicas e aumentando a vida util da membrana de NF (AMARAL et al.,2015).

O Quadro 3 apresenta trabalhos que avaliaram a utilizacdo de microfiltracéo e

nanofiltragdo como parte do tratamento de lixiviados de aterro sanitario.
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Quadro 3: Estudos que investigaram a utilizacdo de MF e NF no tratamento de lixiviados de aterro sanitario.

Rota de Localizagao do Dados do PSM Resultados Consideragdes Referéncia
tratamento aterro estudado
Uso de uma unidade piloto de | Remogdo média de DQO e
i MF  (MBR) composta por | turbidez de 90,4% e 90,3%, | Avaliagdo de duas rotas de
_ o Rio Grande do | membrana  ceramica  do | respectivamente, para o sistema | yratamento: filtro anaerdbio e Dacanal
Filtro anaerdbio + | Sul, Brasil. fabricante Andritz. filtro + MF, contra a eficiéncia de | fiitro + MF.
MBR (MF)(a) : remocdo de 21,5% e 10,1% dos (2006)
Escala piloto. ~ .
mesmos parametros com filtro
anaerdbio somente.
Uso de membrana de MF
polimérica do tipo fibra oca no
mBva fornesculjot_ pell_atd PAM | A rota de tratamento proposta
L embranas Seletivas Ltda. i SiAnc
Precipitacéo Minas  Gerais, apresentou :(:)1 ef|C|enC|a0 de Amaral et. al
quimica + Brasil. A membrana adotada no | '8mocao de 94% de DQO, 90% de - (2015)
MBR(MF)(a) + NF processo de NF foi a membrana | @monia, 92% SH(d), 94% de COT(c)
do tipo espiral, modelo NF90- | € 100% de cor.
2540 do fornecedor Dow-
FilmTec.
O processo conjugado de L . .
Minas  Gerais, | Nanofiltrag&o modelo NF90, do | eficigncia de remog&o de 98,7% de tratado por air stripping para a
Air stripping + Brasil. fornecedor Dow-FilmTec. DQO, 99,2% de nitrogénio total, | c 10630 do  nitrogénio Silva (2017)

MBR + NF

Escala de bancada.

96,3% de sulfato, 99,6% de cor e
88,1% de condutividade nas
condi¢bes operacionais 6timas.

amoniacal, seguido do
processo MBR inoculado com
levedura.
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Continuacao do Quadro 3: Estudos que investigaram a utilizacdo de MF e NF no tratamento de lixiviados de aterro sanitario.

Rota de
tratamento

Localizacdo do
aterro estudado

Dados do PSM

Resultados

Consideracdes

Referéncia

MF

Rio Grande do
Sul, Brasil.

Uso de membrana polimérica
comercial de MF do tipo fibra
oca, fornecido pela PAM
Membranas Seletivas Ltda.

Escala de bancada.

O processo de MF resultou na
remocéo de 43% de DQO e 63%

de DBOs.

Lixiviado coletado de tanque
de sedimentacdo  apés
processo de lodo ativado.

Antes da MF foi utilizado um
filtro de tamanho nominal de
particulas de 1 um para reter
sélidos suspensos.

A concentracdo de DBOs e
DQO ap6s o tratamento foi
de 238 mg/L e 678 mg/L
respectivamente. Porém, o
efluente tratado permaneceu
acima dos limites
estabelecidos pela legislacéo
estadual.

Pertile (2018)

Coagulacao/

Floculacdo + air
stripping + NF

Rio de Janeiro,
Brasil.

Uso da membrana de NF do
modelo SB90, do fabricante
Trisep.

Escala de bancada.

Foi

obtida uma eficiéncia de

remocéo de 94% de DQO, 89% de

COT(c), 70% de

de SH().

N-NHsz e 80%

A concentracdo de nitrogénio
amoniacal apds o tratamento
foi de 353 mg/lL e
permaneceu acima do limite
estabelecido na legislacéo
brasileira (20 mg/L).

De Almeida
et al. (2019)
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Continuacao do Quadro 3: Estudos que investigaram a utilizacdo de MF e NF no tratamento de lixiviados de aterro sanitario.

Localizacdo do
aterro Dados do PSM Resultados Consideragdes Referéncia
estudado

Rota de
tratamento

O processo de Fenton-MBR(MF)
apresentou eficiéncia de 47% na
remocdo de cor, 67% de DQO,
37% de N-NHz e 100% de
toxicidade. Enquanto o MBR(MF)
MBR(MF)(a) +NF Uso de membrana de MF | ocasionou a remocgéo de 31, 22,
Minas Gerais, | polimérica do tipo fibra oca no | 27 € 44% para os mesmos | O lixiviado de alimentacéo do
Brasil. MBR e a membrana NF90 | parametros, respectivamente. processo MBR + NF foi pré-

2540 da FilmTec na NF. tratado com air stripping para | et al. (2020)
a remocéo de N-NHs,

Reis

Fenton-

MBR(MF)(b)+ NF O processo de NF resultou em

Escala piloto uma eficiéncia de remogcéo final de
99,9% e 95% para cor, 88% e 95%
para DQO e 92% e 80% para
amdnia, respectivamente para
MBR+NF e Fenton-MBR + NF.

(a) MBR(MF)-MBR (biorreator com membrana) com o uso de membrana de microfiltragao;

(b) Fenton-MBR(MF) — Processo de tratamento composto por Processo Oxidativo Avangado com Reagéo de Fenton seguido do processo de MBR com o uso de membrana de microfiltragéo;
(c) COT - Carbono Orgénico Total;

(d) SH — Substancias Humicas.

Fonte: elaboracéo prépria.
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3.5. PROCESSOS ENVOLVENDO O USO DE ZEOLITAS

3.5.1. Zedblitas

As zeolitas foram descobertas em 1756 pelo mineralogista sueco Axel Frederick
Constedt. Esse grupo de minerais foi denomidado “zedlita” — do grego “zeo” (que ferve) e
“lithos” (pedra) — devido a propriedade curiosa do mineral de liberar bolhas ao ser imerso
em agua (LUZ, 1995).

As zedlitas sdo aluminossilicatos hidratados cristalinos microporosos que possuem
estrutura correspondente a polimeros de arranjo tridimensional compostos por tetraedros
do tipo TO4, em que os elementos Si, Al, B, Ge, Fe, P Co, dentre outros, podem assumir o
lugar de “T” (VACLAVIK, 2010). No entanto, normalmente as redes das zedlitas sao
formadas por tetraedros de AlOs e SiO4, que sdo conectados nos vértices por meio de
atomos de oxigénio, de forma que cada atomo de oxigénio participa da formacéo de dois

tetraedros vizinhos — o que origina a estrutura microporosa (ZAIDI, 2012).

Na estrutura das zedlitas, o Al e Si se encontram no centro do tetraedro formado
pelos atomos de oxigénio. A Figura 11 apresentada as unidades estruturais bésicas das
zeolitas, em que o tetraedo “a@” possui um atomo de silicio no centro e &tomos de oxigénio
no vértice, o tetraedro “b” possui um atomo de aluminio em substituicdo ao atomo de silicio
e ligado a um cation monovalmente a fim de compensar a diferenca de carga entre os

atomos, e por fim, o tetraedro “c” que mostra uma cadeia de tetraedros, a qual necessita de

um cation divalente para balancear as cargas de aluminio e silicio (LUZ, 1995).

(a)

onde:

0OS @0
@Al O cation

Figura 11: Estruturas basicas das zedlitas: (a) tetraedro formado pelo &omo de silicio no
centro ligado a quatro &tomos de oxigénio localizados nos vértices; (b) tetraedro formado
pelo &omo de aluminio junto a um cation monovalente permutével no centro ligado a quatro
atomos de oxigénio localizados nos vértices; (c) cadeia de tetraedros de aluminio e silicio
no centro com a presenca de céation divalente permutavel.

Fonte: Vaclavik (2010) adaptado de Luz (1995).
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A férmula geral que descreve a estrutura das células unitarias da zedlita e sua

composi¢ao quimica é representada na Equacédo 1 (BRAGA et al., 2007):

M= [(Al0y) ((5i03)y] * wH,0 (1)

Onde “n” € a valéncia do ion, “M” (elemento quimico), “x” e “y” é o numero total de

[T}

tetraedros por célula, e “w” € o nimero de moléculas de agua (BRAGA et al., 2007).

Devido a valéncia dos componentes Si e Al, enquanto o tetraedro SiO4 é neutro, 0
AlO4 possui uma carga negativa (VACLAVIK, 2010). A existéncia desse ion fora da rede
cristalina do sélido confere a zedlita a propriedade de troca ibnica, uma vez que a carga
negativa provoca um desequilibrio eletrbnico na estrutura, e para que ocorra a
compensacao dessa carga negativa é necessario a presenca de céations permutaveis (ZEN,
2016) — os quais podem ser Li*, Na*, K*, Ca*?, Mg*?, Ba*?, H*, NHs* (VACLAVIK, 2010) —
localizados fora da estrutura cristalina, e que poderdo ser trocados com 0s outros cations
em solucdo (ZEN, 2016). Quanto maior a razdo Si/Al, maior sera a capacidade de troca
catidnica (FERREIRA, 2014; ZEN, 2016).

A Figura 12 apresenta esquematicamente a troca de cations no processo de troca

ibnica envolvendo zedlitas.

Na+ NH4+
\/O\/\/ +NEs'p \./\/\/
f\ r‘\ ]‘\ -Na"'m f\ f"\ [\.

o0 00 O

Figura 12: Processo de troca ibnica em zedlita.

Fonte: WASEM (2012).

De acordo com Luz (1995), as zedlitas apresentam trés propriedades que confere ao

mineral um grande valor comercial:
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a. Elevada superficie interna quando comparada a externa, decorrente de sua
estrutura cristalina e microporosa, que permite a atuacdo das zedlitas como
“peneiras” moleculares;

b. A existéncia de uma carga negativa na estrutura como resultado da substituicdo de
Si** por Al*3, que seréa neutralizada por um cation compensador, 0 que promove a
elevada capacidade de troca catidnica do mineral;

c. Propriedades cataliticas em decorréncia da formacéao de sitios 4cidos e seletividade

de forma, também como consequéncia da substituigdo de Si** por Al*3.

Atualmente, as zedlitas podem ser sintéticas ou naturais. Enquanto as sintéticas séo
produzidas a partir de cinzas de biomassa ou carvédo mineral (VALDUGA, 2019), as zedlitas
naturais sdo geralmente encontradas na natureza em locais onde ocorrem reacdes de
rochas vulcanicas com agua alcalina (WASEM, 2012), na presenca de elevadas
concentracdes de Aluminio (Al) e Silicio (Si) (VALDUGA, 2019). Assim, apesar desse
mineral poder ser encontrado em diversos ambientes geoldgicos, as jazidas associadas
aos depoésitos de rochas sedimentares e vulco sedimentares tém sido mais visadas, sob
uma otica de prospeccdo, devido ao grande potencial de aproveitamento econémico
(REZENDE e ANGELICA, 1977 apud RESENDE et al., 2008).

De acordo com Resende et al. (2008), uma das propriedades intrinsecas das
zedllitas € a elevada capacidade de troca catibnica (CTC), que pode ser entendida como a
guantidade de cétions do adsorvato, por unidade de massa, disponiveis para a troca de
cations com o adsorvente. A CTC normalmente é medida em miliequivalentes por 100 g do
material adsorvente (RESENDE et al., 2008) e para o caso das zedlitas, essa elevada
capacidade de troca estd relacionada ao desequilibrio de cargas, a sua superficie
especifica, aos diametros dos espacos porosos e a valéncia e diametro do cation de troca
(VALDUGA, 2019).

As zedlitas sdo um tipo de adsorvente que possuem elevado interesse econdmico e
social devido a sua alta capacidade de troca de ions, boa resisténcia fisica e quimica, bem
como sua excelente compatibilidade com o meio ambiente (BOSCO et al., 2004). Assim,
em funcdo de sua capacidade de trocar cations de compensacao, as zeolitas tém sido
utilizadas no tratamento de efluentes ha algumas décadas para remover metais pesados e
ions aménio (WANG e PENG, 2010).

Alguns dos tipos mais explorados de zeolitas naturais incluem a clinoptilolilta,
mordenita, chabazita, erionita e filipsita (ZAIDI, 2012). Segundo Carvalho et al. (2015), a
zedlita clinoptilolita € uma das zeolitas naturais mais estudadas e a que se encontra em

maior abundancia na natureza, dentre mais de 40 espécies naturais de zedlitas.
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A zedlita clinoptilolita apresenta elevada afinidade pelo cétion NH4* e diversos estudos
na literatura tém avaliado a sua aplicagcdo na remocao de aménia, principalmente no
tratamento de 4guas contaminadas (BEEBE et al., 2013), como trocador de ions e como
adsorvente. Assim, devido a elevada seletividade por aménia, grande disponibilidade deste
tipo de zedlita na natureza e baixo custo do material, a zedlita clinoptilolita tornou-se um
adsorvente muito competitivo em comparacdo aos outros materiais utilizados para a
remocao de amonia em efluentes por processos de adsorcao e troca ibnica (KARADAG et
al.,2008).

3.5.2. Adsorcéo

7

A adsorcdo € um processo fisico-quimico caracterizado pela transferéncia de
moléculas ou ions de uma fase fluida (liquida ou gasosa) para uma outra fase, normalmente
s6lida (METCALF e EDDY, 2003). Esse processo é considerado um fendmeno de
superficie, uma vez que ocorre nas zonas de separacio entre as fases do sistema, onde -
dos tipos de interface possiveis para o processo de adsor¢ao (liquido-liquido, liquido-salido,
gas-liquido ou géas-solido) — somente a adsorcao utilizando material sélido para acumular
as espécies quimicas em solugéo é normalmente adotado para os processos de tratamento
de efluentes (PATEL et al., 2019).

A espécie quimica em solucao, a qual serd removida da fase liquida durante o
processo é denominada adsorvato, enquanto o adsorvente é a fase sélida, liquida ou
gasosa, normalmente material sélido, responsavel por acumular o adsorvato em sua
superficie (METCALF e EDDY, 2003).

A adsorcdo pode ser fisica ou quimica, a depender da natureza das forgas
envolvidas no processo. Enquanto a adsorgdo quimica € um fenébmeno irreversivel ou
dificilmente reversivel, resultante das reag6es de oxirreducdo entre as moléculas e ions do
adsorvato com as do adsorvente (GOMES, 2014), a adsorcao fisica € um fenémeno
reversivel, e ocorre quando as forcas intermoleculares de atracao entre as moléculas em
solucdo e o adsorvente sao maiores que as forcas de atracdo entre as moléculas do préprio
fluido (PIETROBELLI, 2002).

O processo de adsorgéo envolve quatro etapas principais: a transferéncia de massa
das moléculas do adsorvato da fase fluida para a camada limite ao redor da superficie da
particula adsorvente; o transporte difusivo das moléculas do adsorvato através da camada
limite até o interior do poro do adsorvente; o transporte do adsorvato através dos poros do

adsorvente pela difusdo molecular do adsorvato por meio do liquido contido no interior dos
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poros, combinada a difusdo ao longo da superficie do adsorvente; e por fim, o transporte
difusivo das moléculas adsorvidas ao longo da superficie do poro para dentro do sitio ativo
do adsorvente (NASCIMENTO et al., 2020; TCHOBANOGLOUS et al.,, 2003 apud
FERREIRA, 2014). Essa ultima etapa envolve diversos processos, tais como a adsor¢ao
fisica, precipitacdo, adsor¢do quimica, troca ibnica e complexa¢do (TCHOBANOGLOUS et
al., 2003 apud FERREIRA, 2014).

Quando um volume de liquido contendo o adsorvato em solugéo entra em contato
com o adsorvente, as moléculas ou ions do adsorvato tendem a migrar da solugcéo para a
superficie do adsorvente, de acordo com as etapas descritas anteriormente (NASCIMENTO
et al., 2020). Dessa forma, a concentracdo do soluto em meio aquoso decresce com 0O
tempo até que alcance determinado valor e permaneca constante. Neste estagio, o sistema
atingiu um equilibrio dindmico entre a quantidade do adsorvato que esta sendo adsorvida
com a quantidade que esta dessorvendo (FERREIRA, 2014).

3.5.3. Troca lbnica

A adsorgédo e a troca ionica sao processos muito semelhantes, sendo os dois
considerados processos de sor¢do, uma vez que ocorrem na superficie de um sélido
(FAGNANI et al., 2017). O processo de troca ibnica, assim como o de adsor¢ao, consiste
na atracdo de uma espécie quimica em solucao pela superficie sélida do adsorvente
(SIQUEIRA et al.,, 2010; ZAIDI, 2012). No entanto, a troca ibnica € um processo
estequiométrico baseado na substituicdo dos ions em solucdo por uma quantidade
equivalente de outros ions especificos presentes na fase sélida insolivel (METCALF e
EDDY, 2003; SIQUEIRA et al., 2010; ZAMBON, 2003).

A Equacao 2 apresenta uma reagdo estequiométrica genérica de troca idnica, em
que Z representa um grupo funcional anidnico fixo na superficie do adsorvato, A* e B* sdo

fons genéricos e n o nimero de ions (VACLAVIK, 2010).

ANt + n(Z)B+ © Bt 4 (Z)n ANt @)

Segundo Vaclavik (2010), apesar de na troca idnica sempre ocorrer a troca de n
ions de B* para cada ion de A™ tanto o ion B* como o ion A™ poderéo ser preferencialmente
retidos, onde a preferéncia na retencdo dependerd do tipo de material ou de sua

caracteristica quimica, isto €, das caracteristicas de seletividade.
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De acordo com Valduga (2019), dos varios tipos de adsorventes trocadores ibnicos,
as zedlitas, sejam naturais ou sintéticas, sdo muito utilizadas em sistemas de troca i6nica,

em decorréncia da sua alta seletividade e capacidade de carregamento.

7

A operacdo dos sistemas de troca idnica € sempre intermitente, porém, a
alimentagdo pode ser continua ou em batelada (METCALF e EDDY, 2003). Das diversas
técnicas disponiveis para promover o contato entre o adsorvato e o adsorvente, tais como
o reator de leito fixo, reator de leito movel, leito fluidizado, dentre outros, a coluna de leito
fixo é a tecnologia preferivel e viavel industrialmente para remo¢@o de contaminantes

presentes nos efluentes (PATEL et al., 2019).

3.5.4. Adsorgéao e Troca Iénica em Reator de Leito Fixo

Um sistema convencional de leito fixo é formado por um leito empacotado composto
por material adsorvente, onde ocorre o bombeamento de uma solugdo contendo o
adsorvato de forma ascendente ou descendente ao topo da coluna (GASPAR, 2003). Nesse
processo, enquanto a fase fluida atravessa o leito empacotado, ocorre a transferéncia de
calor e massa entre o efluente e o material adsorvente até que se atinja a saturacdo da
coluna, condicdo na qual o processo € finalizado (CUEVAS, 2011). Em geral, 0s
equipamentos de troca idnica que utilizam zedlita como adsorvente apresentam operacao
continua e atuam com fluxo descendentes, sendo o efluente alimentado sob presséo no

topo da coluna e removido pela base do equipamento (METCALF & EDDY, 2003).

De acordo com Nascimento et al. (2020), na aplicagdo pratica de processos de
adsorcdo em larga escala, as colunas de leito fixo de fluxo continuo séo normalmente mais
utilizadas, uma vez que essa configura¢do proporciona um uso mais eficiente do adsorvente

e o tratamento de um elevado volume de efluente.

Segundo Aksu e Dénmez (2002), as concentracdes de adsorvato na fase liquida e
sélida variam no tempo e posicao no leito no sistema de leito fixo. No inicio do processo, a
transferéncia de massa € predominante na entrada do leito, onde ocorre o decaimento da
concentracdo do adsorvente no fluido ao longo da distancia, e a concentracdo do adsorvato
no efluente a coluna é baixa ou quase nula, devido a efetiva captacao dos ions que entram
na coluna (FERREIRA, 2014; NASCIMENTO et al., 2020).

Ao longo do tempo, as particulas adsorventes localizadas préximo a entrada da
coluna ficardo saturadas, devido ao atingimento do estado de equilibrio entre o adsorvato
e o adsorvente, e a transferéncia de massa ocorrerd em um ponto mais abaixo da entrada

(FERREIRA, 2014). Esse processo de equilibrio — e saturagdo — ocorrera da entrada a

38



saida da coluna, de forma consecutiva, em todas as camadas do leito (NASCIMENTO et
al., 2020).

A regido onde a maior parte da transferéncia de massa ocorre € denominada zona
de transferéncia de massa (ZTM), a qual se desenvolve entre a secdo do leito que o
adsorvato encontra-se saturado e a se¢do que ainda nao esté saturada (NASCIMENTO et
al., 2020). Dessa forma, A ZTM comega a ser formada j& no inicio da alimentag&o do fluido
na coluna e caminha ao longo do leito até que todas as camadas de adsorvente da coluna
figuem saturadas (FERREIRA, 2014). A Figura 13 apresenta uma representacao
esquematica da zona de transferéncia de massa em coluna de leito fixo e a relacdo com a

curva de ruptura.
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Zona de ~ / saturado
Transferéncia de
Massa (ZTM)
L~
Parcelade .~ ‘
adsorvente l
n3o utilizado : -
L LA L
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CiCo=0.95 : ! :
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° 1
© | |
g . ' : '
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€S : ! '
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g : ! .
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i : '
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€ o |
g < . :
é |
|
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Volume de agua tratado, com a concentra¢io
de contaminante iguala C,, V

Figura 13: Representagdo esquematica da zona de transferéncia de massa em coluna de
leito fixo.

Fonte: METCALF e EDDY (2016) (Adaptado).

Segundo Nascimento et al. (2020), a concentracdo de adsorvato no efluente antes
da zona de transferéncia de massa alcancar a saida da coluna é geralmente igual a zero,

e quando a ZTM chega ao final da coluna, a concentracao de adsorvato comeca a aumentar

39



gradualmente. Esse ponto, em que o adsorvato ndo retido comecga a ser encontrado na
solucdo efluente a coluna, é conhecido como o ponto de ruptura ou breakthrough, e
geralmente é definido como o ponto em que a concentracdo do efluente a coluna é de 5%
da concentracao inicial do adsorvato. Ainda de acordo com os autores, 0 ponto de ruptura
pode ser definido também como o ponto em que a concentra¢do do adsorvato no efluente
a coluna é o valor proximo a meta que se quer atender (valor limitado pela legislacdo
pertinente), incluindo um fator de seguranca de forma que o momento de ruptura ocorra
antes que a concentracdo do efluente chegue ao limite estabelecido pela legislacao.
Ademais, o periodo de tempo necessario para que a coluna atinja o ponto de ruptura é
chamado de tempo de ruptura (NASCIMENTO et al., 2020).

Assim, a concentracdo de adsorvato no efluente antes da zona de transferéncia de
massa alcancar a saida da coluna é geralmente igual a zero, e quando a ZTM chega ao
final da coluna, no ponto de ruptura, a concentracdo de adsorvato aumenta gradualmente
até que se alcance o ponto de saturag@o ou exaustdo da coluna, o qual é definido como o
momento em gque a concentracdo do adsorvato no efluente a coluna é 95% da concentracao
inicial do adsorvato (NASCIMENTO et al., 2020).

3.6. APLICACAO DE ZEOLITAS NO TRATAMENTO DE LIXIVIADO

O tratamento de lixiviado de aterro através do uso de processos de adsorgdo tem
mostrado muito sucesso, principalmente na remog&o de compostos organicos e nitrogénio
amoniacal (FOO e HAMEED, 2009). No que tange a remoc¢&o de N-NHs, de acordo com
Turan (2015), a adsorgdo é uma alternativa atrativa devido ao baixo custo e a variedade de

adsorventes disponiveis.

Historicamente, o carvado ativado é o adsorvente mais utilizado (RESHADI et al.,
2020). Entretanto, atualmente, os adsorventes de baixo custo como argilas, zedlitas,
bentonita e sepiolita tém sido recomendados (TURAN, 2015). Esses materiais
aluminossilicatos destacam-se em funcdo da elevada capacidade de adsor¢cdo e menor
impacto ambiental (TORRETA et al., 2017).

O desempenho de processos envolvendo o uso de zedlitas para a remocao de
nitrogénio amoniacal tem sido avaliada, tendo como resultado uma boa eficiéncia no
tratamento de efluentes de dejetos suinos, polimento de esgotos domésticos, tratamento
de efluentes de curtumes e de lixiviados de aterros sanitarios (WASEM, 2015). No Quadro
4 sdo apresentados uma relacdo de trabalhos que avaliaram a aplicacdo de zedlitas

especificamente no tratamento de lixiviado de aterro sanitario.
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Quadro 4: Estudos que investigaram a utilizacdo de zeélita no tratamento de lixiviado de aterro.

Enfoque Lgcallzagao Descrl,g.ao da Condl_goe§ Observactes Resultados Referéncia
o aterro zellita operacionais
Remocao Diametro da particula de
simultanea de Zeélitg natural 0,930 pum, velocidade de A particula de ze6lita de Na ponc_iigéo otima obteve-se a .
DQO, nitrogénio Patras cqns’gltuida agitacdo de 1,18m/s,/pH 528 mm resultou em eficiéncia de remocéo de cerca | Genethliou
amoniacal e cor de Grécia{ pr_mmp_almente de | 8 e dosagem de zedlita mai'ores remocdes de de 51,6%, 15% e 26% para N- et al.
lixiviado de aterro clinoptilolita (cerca de | de 133 g/L, com tempo nitroaénio amoniacal NHs, DQO e cor, (2021)
sanitéario. 85%). de contato de 2,5 9 ' respectivamente.
minutos.

Investigou-se o potencial

de adsorc¢édo das zedlitas

para diferentes

dosagens, temperaturas

e pH.
Avaliacdo do O pH de lixiviado 7 fOi. 0 lc:lpaesracigrllzlirs]op:gfa o] tecs(,)tﬂzlgoeerﬁ
potencial de uso de que apresentou maior questdo, obteve-se  uma
zeolita virgem e eficiéncia de remogao de redugéo’da concentracédo de N-
ativada como na Zeolita natural nitrogénio amoniacal, de NHs, DQO e cor de 53,1%
reducéo de Perak, proveniente do | Temperatura de 150°C, | 55,8%, enquanto o pH 4 2 5’% e 46,0%,
nitrogénio Malasia. fornecedor YM Multi | com dosagem de 10 g/L | proporcionou a res:pectivamente com ' a{ Aziz et al.
amoniacal, DQO e Tr_adi_ng e composta | e tempo de contato de | eficiéncia de 24,?% e utilizacio de zeblita virgem e (2020)
cor de lixiviado de principalmente  por | 90 minutos. 73,8%, de remocédo de 451% 11.8% e 43.7%.

aterro sanitario,
como Unico
tratamento.

quartzo e cristobalita.

DQO e
respectivamente.

cor,

Ap6és o tratamento, a
concentracao de
nitrogénio amoniacal
permaneceu acima do
padrdo de descarte
permitido pela legislacéo
do local (5mg/L).

respectivamente, com o uso da
zedlita ativada.
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Continuacao do Quadro 4: Estudos que investigaram a utilizacao de zedlita no tratamento de lixiviado de aterro.

Enfoque Lgcalizagéo Descrig_éo da Condi_gﬁes: Observacses Resultados Referéncia
o aterro zeoblita operacionais
e zedlita clinoptilolita:
dosagem de 2 g/L e
e e diametro de A zedlita clinoptilolita mostrou-
Avaliagdo comparativa fA_zeohtabqgnoptllotla particula de 50 pm; se mais eficiente que a zedlita
do uso .de .zgélita Iolj _obtida N | e zedlita sintética sintética na remocgdo de
natural (clinoptilolita) e ndonesia e - a Sigma 96096: nitrogénio amonical: enquanto
zeolita sintética na Johor, sintetica, . dosagem de 4 g/L e - a primeira ocasionou a Pauzan et
remocao de nitrogénio | Malasia. | denominada  Sigma ge I 9 remocao de cerca de 58,2% de al. (2019)
moniacal de lixiviado 96096 do fornecedor a particula de 150 nitrogéni moniacal
ge aterro sanitario. americano  Sigma- Hm. se oge(:j © amoniaca, da
Aldrich. gunda removeu cerca de
37,8%.
O tempo de contato foi
de 28h.
A adsorcdo do nitrogénio
amoniacal foi melhor na resina
As condicdes oOtimas | A resina compoésita era | compésita (24,39  mg/g),
Investigar o potencial Os autores nio | P&r@ O processo de formada por caryao seguido da ) zeél_ita (17,45
de adsorco de apresentaram adsorcdo foram atlvado,_ zeqht_a mg/g) e carvdo ativado (6,08
nitrogénio amoniacal e Penang, informacgdes adotqdas de _estudosf moder_nlta e materiais | mg/g). Halim et al.
DQO em zedlitas, Malésia. detalhadas sobre a anteriores da literatura: | de baixo custo, como (2010)

carviao ativado e em
resina composita.

zedlita utilizada no
estudo.

pH 7, com periodo de
contato de 105 minutos
e a velocidade de
agitacédo de 200 rpm.

calcéario, residuo de
carbono da casca de
arroz e cimento
Portland.

Quanto a remog¢do de DQO, o
melhor resultado foi
encontrado para o0 carvao
ativado (37,88 mg/g), seguido
da resina (22,99 mg/g) e
zedlita (2,35 mg/qg).

42




Continuagao do Quadro 4: Estudos que investigaram a utilizagdo de zedlita no tratamento de lixiviado de aterro.

coque  [Lgemedo [ Descrgioda [ oo, | observasoes
o O processo de adsorcdo em
,?v%llag.ao da N | Ensaios de adsorcao | Verificouse que a|zedlta no tratamento do
eficiéncia de remogao Parani Zeodlita clinoptilolita realizados em coluna de vermiculita apresentou- | lixiviado bruto  apresentou Ferreira
de N-NHs por zedlita e Brasil (Zn-410) obtida | | & "o em escala de | S€ . €OMO adsorvente | eficiéncia de remogéo de 45% (2014)
vermycuh_ta em coluna ' comercialmente. b d mais eficiente para |e 37% para nitrogénio
de leito fixo. ancada. remover DQO e N-NHs. | amoniacal e DQO,
respectivamente.
Analise do tratamento
de lixiviado pelo
ErRaézrtr;(rent(;erébi(;ASEE O  experimento  foi A adsorgao em zedlita apos o
batelada sequencial . . . conduzido em processo b|olég|cq rssul_tou no
e S Zedlita clinoptilolita . aumento da eficiéncia de .
do inglés, Aerobic Johor, . temperatura ambiente, = Lim et al.
. o proveniente da - remocgdo de 30% para 43% e
Sequencing Batch Malésia. - com tempo de contato (2016)
Republica Tcheca. . 65% para 96% para 0S
Reactor) e uso de de 24h e velocidade de A
zedllitas como agitacédo de 150 rpm. parame.tros DQO e N-NHs,
respectivamente.

processo de polimento
de efluente a fim de
reduzir matéria
organica dissolvida e
N-NHs.
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Continuagao do Quadro 4: Estudos que investigaram a utilizagdo de zedlita no tratamento de lixiviado de aterro.

riowe [GRERT | O | oomtnas | Ovservasoes
Zedlita clinoptilolita
proveniente da
e Eslovaquia. o .
,;\(\a/alﬁgsg d%ﬁirco;esesrg slovaquia Particula de 1-2,5 mm, g\eﬂ?enqa_medla d_e relrr;o_ggo
. nitrogénio amoni i
de lixiviado de Austria. em escala de | dosagem de 40 g/L e - natu;al tratada com CaCl, e et al.
diferentes aterros bancada, com trés | tempo de contato de tratada’ com Na(%H (2019)
austriacos. tipos de zeglitas: | 24h. respectivamente.

natural, tratada com
NaOH e tratada com
CacCla.

Fonte: elaboracao prépria.
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3.7. ESTIMATIVA DE CUSTOS EM SISTEMAS DE TRATAMENTO DE
LIXIVIADO

O custo total de um empreendimento é compreendido pela soma dos custos de
investimento ou custos de capital (em inglés, Capital Expenditure — CAPEX) e dos custos

de operacéao (em inglés, Operational Expenditure — OPEX).

Segundo Seider et al. (2004) o CAPEX é definido como o conjunto de investimentos
associados a aquisicdo de equipamentos e instalacBes necessarios para manter a
producdo de um bem, realizacdo de um servi¢o, funcionamento de um negécio ou de

determinado sistema.

Os custos de capital de instalacbes de tratamento de efluentes variam
significativamente, a depender da capacidade da planta, do processo de tratamento, dos
critérios de projeto, do local e condigBes climaticas, custos de terreno, caracteristicas de
construcdo de operagdes, dentre outros fatores (AL-MALACK, 2003). A maior parte das
despesas de capital sdo fixas, e por isso o impacto financeiro é sentido logo no inicio do
projeto (SEIDER et al., 2004)

Ja o OPEX, séo os custos decorrentes da manutencdo de equipamentos e outras
despesas necessarias para a gestao e operacao do empreendimento, tais como 0s custos
de mao-de-obra, energia, produtos quimicos, materiais e outros suprimentos. Enquanto os
custos de capital sdo mais impactantes no inicio do projeto, 0s custos operacionais sao
incorridos ao longo do tempo de operacdo do empreendimento (AL-MALAK, 2003;
FERREIRA, 2009; SEIDER et al., 2004).

A estimativa dos custos nos estagios iniciais de um projeto é apenas uma
aproximacao, e a acurécia dessa estimativa depende de fatores como os dados disponiveis,
tempo investido e o nivel de detalhamento adotado no estudo (TOWLER e SINNOTT,
2008). Assim, apesar de ser necessario a realizacdo de um levantamento de dados mais
precisos nas etapas posteriores a fim de obter uma avaliagdo econdmica e estimativas de
custos de projeto mais precisas (SEIDER et al., 2004), é importante a realizacdo de uma
estimativa de custos no inicio do projeto, mesmo que as informacdes sobre o design dos
processos estejam incompletas, para que o projeto possa ser avaliado, otimizado ou
abandonado caso ndo possua viabilidade econémica (TOWLER e SINNOTT, 2008).

No que concerne a estimativa de custos associadas ao tratamento de lixiviado de
aterro sanitario, os custos de investimento e operacionais podem variar significativamente,

a depender das caracteristicas do lixiviado, a idade do aterro, o nivel requerido de
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tratamento, volume de lixiviado produzido, padrdo de construcao, intensidade de chuvas,
dentre outros aspectos (BRENNAN et al., 2017).

No Quadro 5 séo apresentados trabalhos que realizaram uma avaliagdo econdmica

do tratamento de lixiviado por diversas rotas de tratamento.
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Quadro 5: Estudos que realizaram uma estimativa econdmica preliminar do tratamento de lixiviado de aterro sanitario.

Rota tecnolégica Custo de tratamento Escala Referéncia
Tratamento biolégico (reator andxico + lodo ativado) OPEX: US$ 1,338/m? Planta piloto Song et al. (2019)
US$ 8,58/m3 Escala plena

CAPEX: US$ 1,413 milhdes

De Almeida et al.

Filtracdo (Areia + Cartucho) + Ol Sistema com capacidade de (2020)
OPEX: US$ 0,132 a 0,265 m3/ano tratamento de 120 m3/d
US$ 8,60/m3
. Planta piloto Amaral et al.
CAPEX: US$ 3.194.063,35 (2016)

Air stripping + MBR + NF

OPEX: US$ 1.288.855,19
Custo total anual: US$ 1.486.019,59

Sistema com capacidade de
tratamento de 20 m3/h

Fisico-quimico + biol6gico + NF

R$ 25,00/m? (4,78 US$/m?) (a)

CAPEX: R$ 3.400.000 (US$ 650.095)
@

Escala plena

Sistema com capacidade de
tratamento de 960 m3/d e 2.000 m3/d

Penido (2009)

Ozonizagéo

Foto-Fenton

Foto-Fenton + lodo ativado

Lodo ativado + Foto-Fenton

OPEX: US$ 7,06/m?
OPEX: US$ 2,00 a 9,60/m3
OPEX: US$ 0,72 a 1,38/m?
OPEX: US$ 1,02 a 2,00/m3

Escala de bancada

Kattel et al. (2016)
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Continuacéo Quadro 5: Estudos que realizaram uma estimativa econdmica preliminar do tratamento de lixiviado de aterro sanitario.

Rota tecnoldgica Custo de tratamento Escala Referéncia
Coagulacao/floculacédo + ozonizacao:
o NP . 7,72 €/m? (US$ 6,38/m3) (b)
Tratamento bioldgico (nitrificacdo + reator anéxico) blanta bilot
a a izaca anta piloto
+ coagulacéo/floculagédo + ozonizagao P Anfruns et al. (2013) (c)
Tratamento biolégico (nitrificacdo + reator anoxico) | Foto-Fenton: 7,18 €/m? (US$ 5,93/m?)
+ Foto-Fenton (b)
US$ 8,26/m3
Escala plena

NF

CAPEX: ~ US$ 772.000
OPEX: US$ 3,35/m3

Sistema com capacidade de
tratamento de 1000 m3/d

De Almeida et al.
(2020) (d)

Fisico-quimicos

Biol6gicos

US$ 0,95/m3 a US$ 2,38/m3
CAPEX: US$ 30.000 a US$ 120.000
US$ 0,95/m3 a US$ 1,43/m3
CAPEX: US$ 25.000 a US$ 75.000

Escala plena

Sistema com capacidade de 29 m3/d

Qasim e Chiang (1994)
(e)

Adsorcao (f) + eletroflotacédo

OPEX: US$ 3,18/m?

Escala de bancada

Shadi et. al (2021)

(a) Considerando a taxa de cambio de R$ 2,38/US$, referente ao dia 01/06/2009, ano que o estudo foi publicado (BCB,2021).
(b) Considerando a taxa de cambio de € 0,77/US$, referente ao dia 01/03/2013, més que o estudo foi publicado (BCB,2021).
(c) Avaliagdo baseada sobre 0s custos operacionais associados a quantidade de reagentes necessarios e producéo de lodo nos POAs. N&o contabilizados o custo referente ao tratamento
biolégico, os custos de investimento para as unidades operacionais e custo energético associado a mistura e bombeamento dos POAs
(d) Lixiviado pré-tratado por processo fisico-quimico. Avaliagdo econdmica realizada com resultados obtidos em testes realizados em escala de bancada e extrapolados para escala plena.
(e) Informagdes citadas por SANTOS (2010) e ALMEIDA (2018)

(f) Adsorcao realizada com nanoparticulas de Fe,O3

Fonte: elaboracéo prépria.
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4. MATERIAIS E METODOS

4.1. ESTUDO DE CASO

O estudo de caso deste projeto serd baseado no trabalho apresentado por
Mauricio (2014). No estudo, a autora utilizou amostras de lixiviado proveniente de um
aterro de residuos de porte médio, localizado no Estado do Rio de Janeiro, para avaliar
a eficiéncia de processos de separacdo por membranas no tratamento de lixiviado
quanto a remocao de matéria organica, e a remog¢ao de nitrogénio amoniacal por meio
da aplicacao de zedlita clinoptilolita. A Figura 14 resume a rota de tratamento definido
por Mauricio (2014).

Aplicacéo de
zeolita

Microfiltracdo [ Nanofiltracédo ]

Figura 14: Rota de tratamento de lixiviado de aterro proposta por Mauricio (2014).

Fonte: Mauricio (2014) (Adaptado).

A configuracdo do sistema de membranas baseava-se no processo de
microfiltracdo (MF) seguido da nanofiltracdo (NF), em que a NF seria implementada para
remover a matéria organica recalcitrante, e a MF atuaria como uma etapa de
condicionamento do efluente a NF, de modo que ocorresse uma reducdo de
concentracao de sélidos suspensos, coloidais e particulados — e, consequentemente, a
retencdo de bactérias e micro-organismos — e com isso preservar a vida util da
membrana de NF por meio da minimizacdo dos processos de concentracdo por
polarizac&o e fouling (MAURICIO, 2014).

Os processos de microfiltracio e nanofiltragdo foram realizados
experimentalmente por Mauricio (2014) por meio da utilizagdo de modulos de filtracdo
em bancada. A Tabela 3 resume os principais parametros de processo adotados e 0s

resultados obtidos na etapa de MF e NF.
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Tabela 3: Pardmetros operacionais e resultados dos PSM.

Presséo
Fluxo de
Membrana ~ de
Processo . permeado Recuperacéo ~ Resultados
utilizada operagao
(L/m2.h)
(bar)
Microdyn, gﬁf“{;{'}a 32
NADIR® RM 700 Qde DOO
MF MPOOSP MF; 80 90% 0,5 (yo d b '
0,05 um 93% de abs.
celulésica 254 nm e 84%
de COT;
Eficiéncia de
remocdo média
de 73% de
DQO, 46% de
Rkt
NF o ROOSPNE 03 30% : e
Elevada
—NP010 () concentracéo
de nitrogénio
amoniacal
remanescente
(972 mg/L).

Observagao: O processo de NF do lixiviado foi realizado pela autora com a utilizagéo de dois modelos —
NPO010 e NP030 — da membrana Microdyn Nadir® RM MPOOSP. Apoés testes iniciais, optou-se pelo uso

da NP010 visto que apresentou maior fluxo de permeado.

Fonte: elaborag&o prépria baseado em Mauricio (2014).

A recuperacdo da membrana de NF obtido por Mauricio (2014) na avaliagdo em
laboratorio foi de 30%. O baixo percentual referente a recuperacdo da membrana pode
ser devido ao sistema utilizado ser pequeno e sem possibilidade de limpeza. Nesta
avaliacdo, sera adotado o valor de 70% como valor de recuperacado da membrana para

0 processo de nanofiltracdo, valor préximo ao adotados na literatura (DE ALMEIDA et

al., 2020; AMARAL et al., 2016)

Para o tratamento do permeado da NF, Mauricio (2014) utilizou a zedlita natural
clinoptilolita Zeorsol®100, fornecida pela empresa Zeosorb, em estado pulverizado 1-3

mm. Foram realizados ensaios de adsorcdo com 60 e 100 g/L de zedlita virgem e ativada
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em solugdo de NaCl, e o ensaio com 100 g/L de zedlita virgem resultou na maior
capacidade de adsorcdo de nitrogénio amoniacal: cerca de 70% de eficiéncia de
remogao, com o tempo de contato de 2 h (MAURICIO, 2014).

Apesar da boa eficiéncia de remocé&o obtida, o resultado da concentracao final
de nitrogénio amoniacal foi de 274 mg/L, e assim nao alcancou o limite estabelecido
pela Legislacéo Federal Brasileira CONAMA n° 430/2011. Desta maneira, sera proposto
neste trabalho uma rota de tratamento com zedlita visando atingir a concentracao final
de 20 mg/L de N-NHzs no efluente, limite determinado pela legislacéo nacional (BRASIL,
2011).

4.2. ESTIMATIVA DAS VARIAVEIS DE PROJETO PARA OS PSMS E
DIMENSIONAMENTO DE COLUNA PARA APLICACAO DE ZEOLITA

4.2.1. Processo de Separacdo por Membranas

Para estimar os custos associados aos PSMs de aquisicdo de membranas €&

necessario calcular a area de membrana requerida para os sistemas de MF e NF.

A area de membrana é determinada pela raz&o entre o fluxo de permeado e
vazao efetiva de permeado (Equacdo 4). Para obter a vazéo efetiva do permeado
(Equacgédo 5), € necessario estimar o periodo de parada do sistema para limpeza e
manutencdo das membranas (Equacao 7) e a razdo de tempo de atividade do sistema

(Equacéo 6):

Am =7 (4)
Qe = - ©)
Rop = ——ner ©)
tinop = tmr Tt + g (7

Onde:
Qe Vazao efetiva de permeado (L/h);

J: Fluxo de permeado (L/h.m2);
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Qp: Vazédo de permeado de projeto (L/h);

Rop: Razéo de tempo operacional do sistema,;
tinop: Tempo inoperacional do sistema (h/dia);
tmr: Tempo de manutencgdo de rotina (min/dia);
tti: Tempo de testes de integridade (min/dia);

tig: Tempo de limpezas quimicas (h/dia).

Os valores adotados neste trabalho para tm: (10 min/dia), t; (20 min/dia) e tiq (50
limpezas de 6 horas por ano) — variaveis referentes ao periodo de parada do sistema
para limpeza e manutencdo das membranas (Equacdo 7) — foram os utilizados em
estudos reportados anteriormente na literatura (LOUVISSE, 2017; ALMEIDA, 2018).
Dessa forma, os valores das variaveis tinop € Rop Serdo os mesmos nos dois PSMs

avaliados.

A vazéo de alimentacdo adotada nesta analise para o sistema de MF sera de
200 m3/d, vazao de lixiviado gerada no aterro de porte médio adotado como estudo de
caso deste trabalho (COMUNICACAO PESSOAL, 2020). Visto que o grau de
recuperacdo da membrana € a razdo entre a vazdo de permeado e a vazdo de
alimentacéo, por meio da adogéo do grau de recuperacdo da membrana como 90% para
o sistema de microfiltracéo, é possivel estimar a vazdo efetiva de permeado, variavel

fundamental para o célculo da area de membrana requerida.

Considerando que o processo de NF é subsequente a MF, a vazdo de
alimentacdo do sistema de nanofiltracdo sera igual a vazéo efetiva de permeado da
microfiltracdo. Ademais, de forma semelhante ao calculado para a MF, a partir da
recuperacao da membrana serd estimado a vazao efetiva de permeado do sistema de
NF.

4.2.2. Aplicacdo de Zedlita

A aplicacdo de zedlitas no tratamento do lixiviado, visando a remocao de
nitrogénio amoniacal remanescente dos PSMs, ocorreu por meio da utilizacdo de

colunas de leito fixo.

Mauricio (2014) nao realizou uma andlise da aplicagdo de zedlita em coluna, e
por essa razao foi necessaria a obtencéo de alguns dados nao apresentados pela autora
para o dimensionamento das colunas. O estudo escolhido para a obtencdo dos dados

complementares foi o de Karadag et al. (2008), no qual os autores avaliaram a remocao
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de nitrogénio amoniacal de lixiviado de aterro sanitario com tratamento com zedlita

clinoptilolita em colunas de leito fixo para diferentes concentracbes de N-NHs, pH e

vazao.

O dimensionamento das colunas com zedlita foi realizado por meio das Equacdes

14 a 18, conforme proposto por Di Bernardo e Dantas (2005) e aplicado por Sonobe

(2018) no dimensionamento de colunas de carvao ativado.

X
TV = deXPzeo
Co—Ce

Viratado = @ X t

Viratado
V =
Zeo vV
A =2
¢ FS
H — VZEO
Ac

Em que:

TV: producéo especifica (L de efluente/L de zedlita);

ge: capacidade de remocao do material (mg N-NHs/g zedlita);
Pzeo: Massa especifica aparente da zedlita (g/L);

Co: concentracao inicial do adsorvato na solugéo (mg/L);

Ce: concentracd@o do adsorvato no equilibrio (mg/L);

Q: vazéo de lixiviado a ser tratado (m3/d);

Viatado: VOlUmMe a ser tratado pela coluna até a regeneragao (m3);
t: tempo de vida util da coluna (d);

Ac: Area superficial da coluna (m2);

FS: velocidade superficial (m3/mz2.d);

Vze0: VOlume de zedlita na coluna (m3);

H: altura da coluna de zedlita (m).

53

(14)

(15)

(16)

(17)

(18)



A producao especifica (Equacao 14) representa o volume de efluente que pode
ser tratado com 1L de adsorvente, e para calcula-la é necessario o conhecimento da
capacidade maxima de remocao de N-NHs da zedlita (ge), a massa especifica aparente
do adsorvente(pzeo), € 0s valores da concentracao inicial do adsorvato na solucédo (Co),

e da concentracdo do adsorvato no equilibrio (Ce).

O valor da capacidade méaxima de remoc¢do de N-NH3 da zedlita adotada nesta
andlise foi calculado por meio da dosagem de zedlita utilizada e os resultados de
remocdo de N-NHs3 obtidos por Mauricio (2014). A autora utilizou uma dosagem de
zedlita de 100 g/L e obteve uma eficiéncia de remocao de 70% de N-NHs, cerca de 680,4
mg/L de N-NHs. Dessa maneira, a capacidade de adsor¢céo de nitrogénio amoniacal foi
de 6,804 mg/g.

Apo6s a definicdo da produgdo especifica, estimou-se o volume tratado de
lixiviado até o momento necessario para a regeneracdo da coluna (Equacao 15) a fim
de calcular o volume de zedlita na coluna (Equagéo 16). Uma vez que a aplicacdo de
zellitas ocorrera apds os processos de microfiltracdo e nanofiltracdo, a vazdo de
alimentacdo da coluna sera a vazdo média diaria de geragdo de permeado da NF, de
126 m3/d.

Para o célculo do volume tratado, é necessario o conhecimento do tempo de
vida util da coluna, isto é, o periodo de tempo em que a coluna operaria durante até o
momento de ruptura. No ensaio realizado por Karadag et al. (2008), para o lixiviado
com uma concentracdo de NH4* de 200 mg/L e pH 7,5, a coluna apresentaria um ponto
de ruptura (C/Co = 0,1) de 65 horas, valor adotado como tempo de ruptura neste

trabalho.

Os autores também avaliaram a remoc¢éo de N-NHs para o lixiviado com pH de
8,3, que é um valor mais proximo do pH do lixiviado estudado por Mauricio (2014). No
entanto, optou-se por utilizar os dados referentes ao pH de 7,5, visto que nesse pH
existe um maior percentual de ion aménio (NHs") no efluente — em decorréncia da
distribuicdo do nitrogénio em funcdo do pH (METCALF e EDDY, 2003) — o que
ocasionara uma maior eficiéncia na remocao do poluente por troca i6nica. Cabe
ressaltar que o processo de ajuste do pH do lixiviado ndo sera considerado na avaliacao

dos custos.

A altura da coluna é estimada por meio da razdo entre o volume e &rea da coluna
em planta (Equacdo 18), que por sua vez é calculada pela razdo entre a vazado de
entrada no filtro e a velocidade superficial (Equacdo 17). Para determinar a area de

coluna em planta (Equacéo 12), adotou-se como velocidade superficial o valor de 120
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m3/m2.d, um dos valores tipicos de velocidade superficial — os quais variam de 120
m3/m2.d & 360 m3/m2.d — presentes na literatura (CRITTENDEN et al. 2012 apud
SONOBE, 2018).

4.3. ESTIMATIVA PRELIMINAR DE CUSTOS

A estimativa dos custos do tratamento de lixiviado pelos processos propostos no
presente trabalho serd composta pelos custos de investimento (CAPEX), pelos custos
de operacdo (OPEX) e pelo custo total (CT) normalizado por unidade de volume de
lixiviado tratado para o processo de tratamento proposto por Mauricio (2014), de forma
semelhante ao elaborado por Almeida (2020), Almeida (2018) e Louvisse (2017).

Assim, os custos do tratamento de lixiviado pelos processos de micro e
nanofiltracdo e aplicacédo de zedlita serdo estimados para uma extrapolacdo do estudo
realizado por Mauricio (2014) para um sistema de tratamento de lixiviado de um aterro

de médio porte que gera cerca de 200 m3/dia de lixiviado.

4.3.1. Processo de Separacgdo por Membranas

A estimativa preliminar dos custos dos processos de MF e NF foi realizada por

meio da consideragéo das seguintes hipéteses:

e O tempo de operacdo da estacdo de tratamento de lixiviado adotado seria de
365 dias por ano e somente ndo operaria nos periodos estabelecidos para
manutencdo de rotina, limpeza quimica e teste de integridade (GUERRA e
PELLEGRINO, 2012);

e Para a conversao de valores de US$ para R$, foi utilizada a taxa de cambio de
R$ 5,1147/USS$, referente ao dia 03/06/2021 (BCB, 2021);

¢ Nao ocorrera recirculagdo do permeado nos modulos de filtragao;

¢ O tratamento e disposicéo final do concentrado dos PSMs néo foi considerado
no levantamento dos custos ja que podem ser dispostos no proprio aterro, sem
custos adicionais (ALMEIDA, 2018; AMARAL et al., 2016).

Uma vez que as membranas provavelmente seriam importadas, na analise do custo
de aquisicdo das membranas foram incluidos os impostos envolvidos na importacao.
Para isso, utilizou-se o Simulador do Tratamento Tributario e Administrativo das
Importagdes disponibilizado pela Receita Federal (BRASIL, 2021), considerando que as

membranas de MF e NF se enquadram na Nomenclatura Comum do Mercosul (NCM)
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namero 84219999 (DALRI-CECATO et al.,, 2019) e adotando 0s percentuais
relacionados aos tributos — imposto de importacdo, imposto sobre produtos
industrializados (IPI), programa de integracdo social (PIS) e contribuicdo para fins
sociais (Cofins) — ja determinados pelo simulador. Além disso, considerou-se também
o imposto sobre circulacdo de mercadorias e servicos (ICMS) para o Estado do Rio de

Janeiro. O custo do frete nao foi considerado nesta analise.

4.3.1.1. CAPEX

Esta secéo do trabalho apresenta as consideracdes e calculos utilizados para a

estimativa dos custos de investimento (CAPEX).

O CAPEX foi estimado pela soma dos custos de aquisicdo dos componentes e
instrumentacfes necessarias para a execucdo do processo de separagdo por
membranas por meio de uma unidade de permeacgdo (ALMEIDA et al., 2020), o que
engloba os custos referentes a aquisicdo de modulos de membranas e vasos
(housings); bombas; tubula¢des; valvulas e estrutura; controle e instrumentagéo;
construcdo e montagem e custos indiretos (LOUVISSE, 2017; BAKER, 2012)

a. Modulos de membranas e housings

De acordo com Baker (2004), os custos referentes a aquisicdo dos médulos de
membranas e housings equivalem a 30% dos custos totais de capital. Ja SALEHI et al.
(2014) apontam que 0s custos para a aquisicdo desses componentes correspondem a
cerca de 25-35% do valor total do CAPEX.

O custo de capital das membranas e housings foi calculado a partir do produto
entre o custo de membrana por unidade de area e a area de membrana requerida para
a operacao do sistema (ALMEIDA, 2018; LOUVISSE, 2017) por meia da aplicacdo da
Equac&o 3 (SETHI, 1997; GUERRA e PELLEGRINO, 2012):

Cnem = Ciemm? X A (3)
Onde:
Cmem: Custo das membranas (R$);
Cmemme: Custo referente a 1 m? de membrana (R$/m2);

Am: Area total de membrana (m?).

Couto et al. (2020) adotaram em seu estudo o custo de aquisicdo de membrana

50 e 40 US$/m2 para os processos de NF e Ol, respectivamente. De acordo com 0s
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autores, esses valores foram obtidos por um grande fornecedor comercial de
membranas. Neste trabalho, para o custo de aquisicdo das membranas serd adotado o
valor reportado na literatura recente de US$ 40,00/m2 de membrana polimérica
(PANAGOPOULOQOS, 2021; COUTO et al., 2020), tanto para o processo de MF como
para a NF.

b. Bombas e periféricos

Para realizar a estimativa do custo de capital referente a aquisicdo dos
componentes periféricos dos dois PSMs avaliados neste trabalho, adotou-se o valor
reportado na literatura, cerca de US$780 por metro quadrado de membrana, em que
estdo incluidos nesse valor os custos de investimento em valvulas, instrumentos,

equipamentos e tubulagdes (SALEHI et al., 2014).

Para a avaliacdo do custo de aquisicdo de bombas, considerou-se que esse
custo em um processo de separacdo de membranas corresponde a 30% do custo total

de investimento em equipamentos e outros componentes da planta (BAKER, 2012).

c. Construcdo e montagem

Para estimar o custo de construgdo e montagem dos sistemas foi considerado o
percentual de 20% em relag&o ao valor de equipamentos e componentes, apontado por
Mierzwa et al. (2007) e adotado em outros trabalhos presentes na literatura, como
Almeida (2020) e Louvisse (2017).

d. Start-up

O custo necessario para iniciar a operagdo também é um custo que deve ser
considerado na estimativa dos custos de investimento. De acordo com Amaral et al.

(2016), esse custo corresponde a 8% dos custos diretos de investimento.

e. Custos indiretos

Os custos de investimento em um sistema englobam, além dos custos diretos —
agueles relacionados diretamente aos equipamentos e componentes de processo e

construcdo da planta —, os custos indiretos (Amaral et al, 2016), 0s quais Sdo compostos
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pelo custo com terreno, treinamento de equipe, experimentos em menor escala,
educacao do publico em relacdo ao processo, permissdo do estado para operacao,
dentre outros (EPA, 2005).

Nesta avaliacdo, considerou-se que 0s custos indiretos séo representados por
10% dos custos diretos totais, valor adotado na literatura recente (KUCERA, 2019;
PANAGOPOULOS, 2021).

4.3.1.2. OPEX

A estimativa do custo de operagdo (OPEX) referente aos processos de micro e
nanofiltragéo englobara a avaliagéo dos custos de consumo de energia para a operagao
do sistema, de manutengdo, regeneracdo das membranas, depreciacdo do
investimento, mao de obra e substituicdo de membranas (WESCHENFELDER et al.,

2015) e seré realizada com metodologias diferentes.

4.3.1.2.1. Microfiltracéo

a. Consumo de energia elétrica

O consumo de energia para a operacdo do processo de microfiltracdo esta
associado a energia requerida pelas bombas de alimentacdo e recirculagdo do
permeado na planta em operacdo (SINGH e CHERYAN, 1998). O calculo do custo
energético anual dos sistemas de MF e NF foram estimados conforme as Equacdes 8,
9 e 10 (SINGH e CHERYAN, 1998):

P F

Ep = % (®)
APXQ

Eq =~ (©)
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Onde:

Ep: energia de pressao requerida para alimentar o sistema (kWh);
Pr: pressédo da bomba de alimentacgéo (Pa);

F: vazdo de alimentacéo (m3/s);

Eg: eficiéncia da bomba;

Eo: energia requerida para recirculagéo (kWh);

AP: variacao de presséo na entrada e na saida do modulo (Pa);
Q: vazao de recirculacdo (m3/s);

Er: energia total requerida (kWh).

Uma vez que ndo ocorre a recirculagao do concentrado no médulos de filtragéao,
a variavel Eq € zero, e a energia total requerida para a operacéo € igual a energia para
alimentar o sistema. Ademais, a eficiéncia assumida para a bomba de alimentagéo foi
de 80% (KUCERA, 2019).

Para se obter o custo referente ao consumo de energia elétrica das bombas,
apos a definicdo da energia total requerida para a operacdo do sistema, calcula-se o
produto entre a energia requerida para operacgéo e o custo do kWh na localidade. Neste
estudo, adotou-se o valor de R$ 0,57/KWh, valor utilizado por De Almeida e Campos
(2020) na estimativa realizada para o aterro de residuos de Seropédica, localizado no

estado do Rio de Janeiro, mesmo estado do aterro analisado neste trabalho.

b. Manutencédo e mao de obra

Para o custo de manutencdo e mao de obra, Guerra e Pellegrino (2012)
estimaram o percentual de 2% do custo de investimento inicial (CAPEX). Ja
Weschenfelder et al. (2015) apontaram que os custos relacionados a méo de obra e

manutencéo correspondem de 2 a 14% do custo de capital.

Nesta avaliacao, considerou-se o valor de 10% do CAPEX, de forma analoga ao
adotado por Weschenfelder et al. (2015).

c. Regeneragdo das membranas

E estimado um custo entre US$ 1 a 32,00 por m? referente ao uso de produtos de
limpeza e detergentes no processo de regeneracdo das membranas
(WESCHENFELDER et al., 2015). Ademais, caso haja necessidade de um sistema

independente de limpeza — o0 que englobaria equipamentos como bombas, trocadores
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de calor e automacdo — deve ser adicionado um custo médio anual de US$20.000 a
US$50.000 (WESCHENFELDER et al., 2015).

Nesta estimativa, optou-se por adotar valores mais conservadores. Assim,
considerou-se o custo para regeneracao das membranas o valor de US$ 32,00 por m2
além do custo anual de US$ 50.000, referente a necessidade de um sistema de limpeza
adicional (WESCHENFELDER et al., 2015; ALMEIDA, 2018).

d. Depreciacdo do investimento

A depreciacdo do investimento é considerada usualmente em um periodo de 7 a
15 anos, sendo as despesas associadas as membranas um custo operacional
independente (SALEHI et al., 2014; WESCHENFELDER et al., 2015).

O tempo de depreciacdo do investimento considerado nesta estimativa foi de 15
anos, e o célculo da depreciacéo foi elaborado pelo método de depreciacao linear, em
gue se subtraiu o custo de investimento fixo pelo custo de investimento das membranas
e dividiu-se pelo periodo adotado (AMARAL et al., 2016; ALMEIDA, 2018).

e. Substituicdo das membranas

Apesar do periodo de 5 anos ser um tempo de vida Gtil de membranas ja
consolidado na literatura revisada (CHERYAN, 1998; GUERRA e PELLEGRINO, 2012)
e adotados em trabalhos como Almeida (2018) e Louvisse (2017), neste estudo optou-
se pela adoc¢do de uma postura ainda mais conservadora que Amaral et al. (2016) — os

guais apontaram um valor de vida util de 2,5 anos para as membranas de MF.

Dessa maneira, considerou-se o valor conservador de 1 ano como periodo de vida
atil (SAMHABER e NGUYEN, 2014). Ademais, adotou-se como custo de troca de
membrana de MF o mesmo valor referente a aquisicdo das membranas, de US$

40,00/m2 de membrana.

4.3.1.2.2. Nanofiltracao

De acordo com Samhaber e Nguyen (2014), os custos da nanofiltracdo podem
ser atribuidos aos custos de substituicio de membranas, os quais dependem
diretamente da area de membrana requerida e do tamanho da planta utilizada no

tratamento.
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Por meio de dados empiricos coletados de plantas de NF com é&reas de
membrana de 100-500 m2, os autores puderam relacionar 0os custos operacionais aos
custos referentes a substituicAo de membrana (em inglés, Membrane Replacement
Costs — MRC) por meio da Equacéo 11 (SAMHABER e NGUYEN, 2014):

OPEX = 6.80 X MRC (11)

Onde:
OPEX: custos operacionais da NF (US$/ano);

MRC: custo de troca de membranas (US$/ano);

Ainda segundo Samhaber e Nguyen (2014), o MRC maximo economicamente
viavel é menos de 10% dos custos de equipamentos. Nesta analise, adotou-se de forma

conservadora o percentual de 10%.

Neste trabalho, o custo de operacao do processo de nanofiltragéo sera calculado
por duas metodologias: pelo método e considerac6es definidos para a microfiltracéo e
por meio do uso da Equacéo 11, criada — especificamente para o processo de NF — e
adotada por Samhaber e Nguyen (2014).

4.3.1.3. Custo Total

O custo total referente ao processo de separacdo por membranas normalizado
por volume de lixiviado tratado é obtido por meio da Equacgéo 12, a qual contabiliza o
CAPEX normalizado pelo volume de efluente tratado ao longo de todo o periodo de
operacdo da estacdo de tratamento (Rcapex) e o OPEX normalizado pelo volume de
efluente tratado (WESCHENFELDER et al., 2015; DE ALMEIDA, 2020):

OPEX
Vr

CT = Rcppex + 12)

Por meio da aplicacdo da Equacdo 13 € possivel determinar a variavel Rcapex

(ALMEIDA, 2020):
CAPEX
Vr*n

Rcapex = (13)
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Onde:

CT: custo total normalizado por volume de efluente tratado (R$/m3);

Rcarex: custo de capital normalizado por volume de efluente tratado (R$/m3);
n: tempo de operacao da estacdo de tratamento de lixiviado (anos);

Vr : volume total de efluente tratado (m3/ano).

Nesta andlise, foram considerados periodos de operacgdo de 15, 20, 25, 30, 35
e 40 anos (ALMEIDA, 2018).

4.3.2. Aplicacao de Zedlita

4.3.2.1. CAPEX

O custo de investimento associado ao processo com zedlitas por meio do uso
de colunas de leito fixo é composto pelo custo de aquisicdo das colunas, zedlita,

bombas, periféricos, constru¢cdo e montagem e custos indiretos.

a. Colunas de leito fixo

Dados de custo de reatores de leito fixo ndo foram encontrados na literatura
recente. Por essa razdo, foi utilizada a Equacdo 19, que relaciona o custo de
equipamentos as suas dimensfes ou capacidades, considerando a propriedade de
economia de escala intrinseca a Industria Quimica (VALLERIESTRA, 1983 apud
AFONSO et al., 2011), para calcular o custo de aquisicdo das colunas, conforme
Equacéo 19.

2
Capacidadec)E

Capacidadeg

(Valor do equipamento). = (Valor do equipamento)r X ( (19)

Onde:

(Valor do equipamento)c = valor a ser calculado para o equipamento em analise;
(Valor do equipamento)r - valor do equipamento de referéncia;

Capacidader = capacidade ou dimensao do equipamento de referéncia;

Capacidadec = capacidade ou dimensado do equipamento de analise.

No dimensionamento e avaliacdo econb6mica de colunas de aco inox para

adsorcdo em leito fixo, Vaclavik (2010) estimou que uma coluna de volume de 0,42 m?3
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teria um custo médio de R$1.500,00. Por meio do uso da ferramenta Calculadora do
Cidadao (BCB, 2021), pode-se realizar uma correcéo do valor calculado pelos autores

para 0 ano de 2021, que resultou em aproximadamente R$ 3.966,00.

O valor do volume da coluna bem como o custo de aquisicdo apresentado por
Vaclavik (2010) serdo utilizados como os valores de referéncia e aplicados na Equagéo
19. Assim, por meio da aplicacdo desses valores e com o conhecimento do volume da

coluna sera possivel estimar o custo de aquisicao da coluna.

Além disso, identificou-se a necessidade de aquisicdo de uma coluna adicional,
a fim de que enquanto ocorre a regeneracdo de uma coluna, haja outra disponivel para

operacao.

b. Zedlita

O custo total de aquisicdo de zedlita para o processo sera estimado pela
Equacéo 20.

Creo = Myeo X P (20)

Onde:
C.eo: CUstO total de aquisicao de zedlita;
Mzeo: massa de zedlita (t);

P: custo de zedlita por tonelada (US$/t).

Neste trabalho, para o custo de aquisicdo das zeolitas ser4 adotado o valor
reportado por Hamid et al. (2021) de US$0,16/kg de zedlita clinoptilolita.

c. Bombas

Para o processo de adsorcao serd necessario a aquisicao de bombas do tipo
centrifuga para a alimentacao e regeneracao das colunas, sendo que para regeneracao

das zedlitas, a bomba centrifuga operara em fluxo contrario a bomba de alimentacéo.

As bombas utilizadas para a alimentagcédo foram definidas com base na vazéo
média diaria de lixiviado gerado. J&4 as bombas associadas ao processo de regeneracao
foram dimensionadas de acordo com o volume da solugcdo de NaCl e o tempo

necessario para regeneracao.
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Os pregos das bombas foram adotados de um fornecedor que disponibiliza no

préprio sitio eletrbnico os modelos bombas e precos associados.

d. Componentes periféricos, construgdo e montagem

Os custos de instalacdo de equipamentos, valvulas, tubulacdes e
instrumentagdo foram estimados preliminarmente com base nos custos dos
equipamentos principais associados ao processo — isto €, as colunas de leito fixo, massa
de zedlita e as bombas necesséarias para a operacao — de forma semelhante ao
realizado Afonso et al. (2011) seguindo orientagdes de Valle-Riestra (1983). A Tabela 4
apresenta os percentuais utilizados na analise desses custos de investimento

complementares.

Tabela 4: Percentual dos custos de investimento em componentes periféricos,
construcdo e montagem.

Custo Percentual
Valvulas e tubulagéo 20%
Instalacdo de equipamentos 43%
Instrumentacao 20%

Fonte: Valle-Riestra (1983) apud Afonso et al. (2011) (adaptado).

e. Custos indiretos

De forma semelhante ao adotado na estimativa dos PSMs, serd adotado para o
processo de adsor¢do e troca ibnica em zeodlitas que o0s custos indiretos s&o

representados por 10% dos custos diretos.

4.3.2.2. OPEX

O custo operacional associado ao processo com zedlitas por meio do uso de

colunas de leito fixo € composto pelo custo de regeneragdo da zedlita, consumo

energético, manutencdo e mao de obra e depreciagdo do investimento.
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a. Regeneracdo de zedlita

A coluna é considerada operacional até que o ponto de ruptura, ou seja, até o
momento que a concentracdo na saida da coluna seja de 5-10% da concentracéo inicial
(RIBAS, 2016; NASCIMENTO et al., 2020). Como foi adotado neste trabalho que o
tempo de ruptura do processo de 65 h, considerando o funcionamento do sistema
durante 365 dias ao ano, sera necessario realizar uma regeneracdo a cada 2,7 dias , e

consequentemente, ocorrerdo 135 regeneracdes da coluna anualmente.

Nesta avaliacdo, adotou-se que o0 reagente utilizado no processo de
regeneracao das zedlitas seria realizado o cloreto de sodio (NaCl), conforme aplicado
em estudos da literatura recente (GENETHLIOU et al., 2021; HAMID et al., 2021,
TEMEL E KULEYIN, 2016; KARADAG et al., 2008). Karadag et al. (2008) também
analisaram em seu estudo a regeneragdo em colunas. De acordo com os autores, 0S
guais avaliaram a regeneracao das colunas com uma solucdo de 20 g de NaCl/L durante
15 horas, a concentragdo de amonia do efluente era muito proxima a zero ap6s um
periodo de 10 horas de regeneracdo. Nesta avaliagdo, adotou-se a mesma
concentracéo de NaCl e periodo para regeneracdo das colunas utilizado por Karadag et
al. (2008).

Ademais, considerando a concentracdo de NaCl adotada e que o volume da
solucdo de NaCl para uma regeneracao seria igual ao dobro do volume do leito, é
possivel calcular a massa de reagente necessaria para formar a solugéo para um ciclo
de regeneracdo. Vale salientar que o custo de preparacdo da salmoura, a qual seria

realizada na prépria estacao de tratamento, ndo sera contabilizado nesta avaliagdo.

Pela Equacéo 21 pode-se calcular o custo de aquisicdo anual de NaCl para a

regeneracgao da coluna.

Creg = Cnact X Myact X Nyeg (21)
Em que:
Creg: custo anual da regeneracao (R$);
Chaci: custo de aquisicdo de NaCl (R$/kg);
Mnaci: massa de NaCl necessaria para uma regeneracao (kg);

Nreg: NUMero de regeneracdes ao ano (unidade).

Uma busca na literatura mostrou que o custo de aquisi¢cdo do cloreto de sodio

em grandes quantidades seria de R$ 12,00/kg, valor adotado neste trabalho.
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b. Reposicdo de zedlita

Neste estudo, considerou-se que ocorrerd uma substituicdo completa do
adsorvente a cada 90 dias (SONOBE, 2018). O calculo do custo da reposicao foi
realizado por meio da Equacédo 20, a mesma utilizada no calculo do custo de aquisicdo

de zedlita.

c. Consumo de energia elétrica

A energia requerida para a operacdo do sistema € composta pela energia
necessaria para a alimentacao do lixiviado na coluna acrescido da energia necesséria
para a regeneracao das colunas. A energia necessaria sera calculada de forma similar

ao realizado na analise dos PSMs, por meio da Equacéo 22:

PpXQ

Er = Ep (22)
Onde:
Er: energia de presséo requerida para alimentar o sistema na operagdo ou regeneracao
(kwh);

Pg: pressdo da bomba de alimentacéo (Pa);
Q: vazéo de alimentacéo (m3/s);

Eg: eficiéncia da bomba.

Também de forma semelhante a analise do consumo energético dos PSMs, o
custo referente ao consumo de energia elétrica das bombas é calculado pelo produto
entre a energia requerida para operacao do sistema e o custo do kWh na localidade, em
que se adotou o valor de R$ 0,57/kwWh (DE ALMEIDA e CAMPOS, 2020). A eficiéncia

adotada para a bomba foi de 80%.

d. Manutencdo e méo de obra

Arias et al. (2011), em sua avaliacdo preliminar do processo de troca idnica,
adotaram como custo de manutencdo anual o percentual de 3% dos custos de capital,
porém os autores ndo realizaram consideragdes sobre o custo de mao de obra. Nesta
avaliagdo, optou-se por considerar o valor de 10% do CAPEX para os custos de

manutencdo e mao de obra, de forma anéloga ao adotado na andlise dos PSMs.
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e. Depreciacdo do investimento

O tempo de depreciagao do investimento considerado nesta estimativa foi de 15
anos, tanto para os PSMs como para o sistema de coluna com zedlitas. O céalculo da
depreciacao foi elaborado pelo método de depreciacao linear, em que se subtraiu o
custo de investimento fixo pelo custo de investimento das colunas, incluindo a massa

de zedlita necesséria para o processo, e dividiu-se pelo periodo adotado.

4.3.2.3. Custo Total

A metodologia para a avaliagdo do custo total relacionado ao tratamento do
lixiviado com zedlitas sera igual ao estabelecido no item 4.3.1.3, o qual define o célculo

do custo total dos PSMs normalizado por volume de lixiviado tratado.
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5. RESULTADOS E DISCUSSAO

A avaliacdo econdmica preliminar dos custos dos processos de microfiltracéo,
nanofiltracdo e aplicacdo de zedlita, fluxo de tratamento proposto por Mauricio (2014),
foi realizada a partir do levantamento dos custos de capital (CAPEX), custos de
operacdo (OPEX) ao longo de determinados periodos e do custo total (CT) de cada
processo proposto. Ademais, foi necessario inicialmente estimar as variaveis de projeto

requeridas para o levantamento dos custos associados a rota de tratamento proposta.

5.1. ESTIMATIVA DAS VARIAVEIS DE PROJETO PARA OS PSMS E
DIMENSIONAMENTO DE COLUNA PARA APLICACAO DE ZEOLITA

5.1.1. PSMs

Para estimar os custos de aquisicdo de membranas, bem como os de
investimentos em bombas e periféricos para os PSMs foi necessario calcular a area de
membrana requerida para os sistemas de MF e NF em decorréncia da metodologia
empregada neste estudo. A Tabela 5 apresenta as variaveis de projeto e premissas
adotadas para o célculo de area de membrana, conforme abordado no item 4.2.1 deste

trabalho.
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Tabela 5: Variaveis e calculo da area de membrana requerida para os sistemas de
filtrac&o.

Célculo da area de membrana requerida

Variavel Unidade MF NF
Vazao de alimentacéo L/h 8.333,3 (a) 7.937,2 (b)
Recuperacao (a) % 90 (c) 70 (d)
Vazdo de permeado 7500 5566
Tempo de manutencéo de rotina (e) tonr min/d 10 10
Tempo de testes de integridade (e) tti min/d 20 20
Tempo anual de limpezas quimicas (e) tig h/ano 300 300
Tempo diério de limpezas quimicas min/d 49,3151 49,3151

min/d 79,3151 79,3151
Tempo total sem producédo de permeado
h/d 1,3219 1,3219
Razéo de tempo operacional Rop 0,9449 0,9449
Vazao efetiva de permeado Qe L/h 7937,1791 5879,8891
Fluxo de permeado J L/m2.h 80 () 32,5 (g)
Area de membrana Anm m2 99,2 180,9

(@) Vazdo média de 200 m3¥/d de producao de lixiviado pelo aterro (COMUNICACAO PESSOAL, 2020);

(b) Vazao efetiva de permeado do processo de MF;

(c) Percentual de recuperagdo do processo de MF (MAURICIO, 2014);

(d) Percentual de recuperacao do processo de NF adotado;

(e) Tempo relacionado a parada do sistema para testes, limpeza e manutengdo (GUERRA E PELEGRINO, 2012);
() Fluxo de permeado do processo de MF (MAURICIO, 2014);

(g) Média do fluxo de permeado do processo de NF (MAURICIO, 2014).

As areas de membranas necessarias seriam de 99,2 m2 e 180,9 m? para 0s

sistemas de MF e NF, respectivamente.

5.1.2. Aplicacédo de Zedlita

A aplicacao de zedlita no tratamento de lixiviado proposta neste trabalho baseia-
se na utilizagdo do adsorvente em colunas de leito fixo. O dimensionamento foi realizado
conforme item 4.2.2, com dados obtidos pelo estudo realizado por Karadag et al. (2008).

A Tabela 6 apresenta os resultados do dimensionamento da coluna de zedlita.
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Tabela 6: Dimensdes das colunas de leito fixo do processo de adsorc¢éo e troca idnica
em zedlita.

Dimensionamento de colunas

Variavel Unidade

Massa da zedlita por volume de efluente TU g de zedlita/m? 139.917,69
Capacidade de remocdo de N-NH3 da Qe mg adsorvato/g 6,804
zeodlita (a) adsorvente

Massa especifica aparente da zedlita (a) Pzeo g/ms 2,0
(C)oncentragéo inicial de N-NHz na solucéo Co mg/L 972
a,

Concentracdo de N-NHz no equilibrio (b) Ce mg/L 20
Vazéao de alimentagéo Q m3/d 126
Volume a ser tratado pela coluna até a Vwatado m3 341,25
regeneracéo

Tempo de vida util da coluna (b) t d 2,71
Velocidade de fluxo superficial (c) FS m3/m2.d 120
Area em planta da coluna Ac m2 1,050
Volume de zedlita na coluna Vzeo m3 19,25
Diametro D m 1,156
Altura da coluna H m 18,34

(@ MAURICIO (2014);

(b) KARADAG et al.. (2008);
(c) CRITTENDEN et al. (2012) apud SONOBE (2018).

Conforme apresentado na Tabela 6, o volume de zedlita deve ser de 19,25 m3.
Assim, duas colunas de 20 m3 seriam necessarias para operacao do sistema proposto.
As colunas operaréo de forma paralela: enquanto uma estiver sofrendo regeneracdo a

outra estard em operacgéo para tratamento do lixiviado previamente tratado por PSMs.
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5.2. ESTIMATIVA DE CUSTOS PRELIMINAR DOS PSMS

5.2.1. CAPEX

Os custos de investimento dos processos de microfiltracdo e nanofiltracdo séo
compostos pelos custos de aquisicdo de membranas e housings; bombas; periféricos;

construgao e montagem; start-up do sistema; e custos indiretos associados.

Uma vez que as areas de membranas necessarias seriam de 99,2 m2 e 180,9
m2 para os sistemas de MF e NF, respectivamente, e considerando que o custo do m?2
de membrana polimérica é de US$ 40,00/m2 (PANAGOPOULOS et al., 2021) e a taxa
de cambio de R$ 5,1147/US$ (BCB, 2021) o custo de compra das membranas de MF e
NF seriam de R$ 20.298,14 e R$ 37.013,99, respectivamente.

Uma vez que as membranas seriam importadas, o custo total de aquisi¢do de
membranas e housings é composto pelo valor pago pela mercadoria somado ao custo
de importagdo. Além disso, o valor pago pela mercadoria € composto por seguros,
custos logisticos, etc., os quais ndo foram considerados nesta analise e cuja soma

representa o valor aduaneiro do produto.

As Tabelas 7 e 8 apresentam os impostos, suas aliquotas e os tributos relativos
a compra das membranas de MF e NF, respectivamente, considerando o cédigo NCM
(84219999) utilizado. Vale ressaltar que as aliquotas associadas aos impostos I, PIS e
COFINS incidem sobre o valor aduaneiro, o IPI incide sobre o valor aduaneiro acrescido
do tributo referente ao Il, e o ICMS incide sobre a soma do valor aduaneiro, Il, IPI, PIS,
COFINS e a aliquota estadual do ICMS (DALRI-CECATO et al., 2019).

Tabela 7: Impostos incidentes na aquisicdo das membranas de MF

Imposto Aliquota (%) Tributos (R$)
: 14,00 2.841,74
IPI 8,00 1.851,19
PIS 2,10 426,26
COFINS 9,65 1.958,77
ICMS 20 6.844,03
Total de impostos - 13.921,99
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Tabela 8: Impostos incidentes na aquisicdo das membranas de NF.

Imposto Aliquota (%) Tributos (R$)
1 14,00 5.181,96
IPI 8,00 3.375,68
PIS 2,10 777,29
COFINS 9,65 3.571,85
ICMS 20 12.480,19
Total de impostos - 25.386,97

Na Tabela 9 sdo apresentados os resultados obtidos da estimativa dos custos
totais de aquisicdo das membranas bem como todos o0s outros custos que compdem o
CAPEX dos PSMs.
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Tabela 9: Avaliacéo preliminar do CAPEX referente aos processos com membranas

avaliados.

CAPEX MF NF
Membranas e housings
Area de membrana m2 99,2 180,9
Custo de membrana por metro quadrado (a) uUs$ 40 40
Custo de aquisicAio das membranas (valor US$ 3.968,59 7.236,79
aduaneiro) R$ 20.298,14 37.013,99
Custo de importacéo R$ 13.921,99 25.386,97
Custo total de aquisicdo de membranas R$ 34.220,14 62.400,96
Bombas e periféricos
Area de membrana requerida m2 99,2 180,9
Custo de aquisicdo de periféricos por m2 de US$/m?2 780,00 780,00
membrana (b)
Custo de periféricos (tubulagdes, valvulas, R$ 395.813,83  721.772,85
estruturas, controle e instrumentagéo)
Custo de bombas R$ 118.744,15  216.531,86
Construgdo e Montagem
Custo de constru¢éo e montagem R$ 102.911,60  187.660,94
Start-up
Custo de start-up R$ 52.135,18 95.069,33
CAPEX direto
Custos diretos de capital R$ 703.824,88 1.283.435,95
CAPEX indireto
Custos indiretos de capital R$ 70.382,49 128.343,59
CAPEX Total
Custos totais de capital R$ 774.207,37 1.411.779,54

(@ PANAGOPOULOS (2021); COUTO et al. (2020)
(b) SALEHI et al. (2014)

A Figura 15 apresenta a composicdo relativa dos custos de investimento dos

processos de microfiltragdo e nanofiltracdo. Cabe ressaltar que a distribuicéo percentual

dos custos foram 0s mesmos para ambos 0s processos, portanto a Figura 15 é valida

tanto para a MF quanto para a NF.
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Figura 15: Composi¢cdo do CAPEX dos PSMs.

O custo de investimento necessario para o tratamento do lixiviado pelo processo
de microfiltragcdo e nanofiltracdo foi de R$ 774.207,37 e R$ 1.411.779,54,
respectivamente. Para os dois PSMs, o menor custo foi o de aquisicdo de membranas
e housings — cerca de 4% do custo total de capital — e o mais expressivo foi o custo de
periféricos, representando 51% do CAPEX. E pertinente salientar que os custos
referentes aos componentes periféricos — o0s quais englobam a aquisi¢do de
equipamentos, valvulas, tubulagfes e instrumentacdo — foram calculados em funcéo da

area (m?) de membrana requerida no sistema de filtrag&o.

5.2.2. OPEX

Os custos operacionais dos processos de microfiltragdo e nanofiltragdo séo
compostos pelos custos de consumo energético, manutencdo e mao de obra,
regeneracdo das membranas, substituicdo das membranas e depreciagdo do
investimento. Na Tabela 10 sdo apresentados os resultados obtidos da estimativa

desses custos que compdem o OPEX dos PSMs.
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Tabela 10: Avaliacéo preliminar do OPEX referente aos processos de MF e NF.

OPEX MF NF
Consumo energético
Vazao de alimentacéo do sistema (a) m3/s 0,0023 (a) 0,0022
bar 0,5 7
Pressao de operacao do médulo (b)
Pa 50.000 700.000
Eficiéncia da bomba (c) % 80 80
Custo do KWh (d) R$/kWh 0,57 0,57
Energia diaria consumida kWh 144,6759 1929,1755
Tempo de operacao h/ano 8277,5 8277,5
Custo energético kWh/ano  28.441,93 379.257,81
Manutenc&o e méo de obra
Custo de manutencdo e méo de obra R$/ano 77.420,74 141.177,95
Regeneragdo de membranas
Custo de regeneracdo das membranas R$/ano  271.973,52  285.346,19
Substituicdo das membranas
Custo de substituicdo das membranas R$/ano 34.220,14 62.400,96
Deprecia¢éo do investimento
%L;;%rtg;eélsde capital com excecdo ao custo das RS 730.087.23 1.349.378,58
Periodo de depreciacao anos 15 15
Custo anual de depreciagéo R$/ano 49.332,48 89.958,57
Custo operacional total (e)
OPEX Total R$/ano  461.388,80  958.141,50
Custo operacional total (f)
Custo de substituicdo das membranas (MRC) R$/ano - 93.830,47
OPEX Total R$/ano - 638.047,20

(@ COMUNICACAO PESSOAL (2020);
(b) MAURICIO (2014);

(c) KUCERA (2019);

(d) DE ALMEIDA (2018).

Conforme abordado no item 4.3.1.2.2, duas metodologias foram utilizadas para

a avaliacdo dos custos operacionais do processo de NF: a primeira, desenvolvida por

meio de uma analise individual dos custos que compdem o OPEX — mesma proposta

realizada na avaliacdo da MF — e a segunda, baseada na equacdo proposta por
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Samhaber e Nguyen (2014), que relaciona os custos operacionais aos custos de trocas

de membranas.

Os custos operacionais para o tratamento de lixiviado pelos processos de MF e
NF foram de R$ 461.388,80/ano e R$ 958.141,50/ano, respectivamente. Ja o custo
operacional do processo de NF estimado por meio da equagéo elaborada por Samhaber
e Nguyen (2014) foi de R$638.047,20/ano, 33% menor que o custo operacional
estimado pela outra metodologia. Vale ressaltar que a equacdo proposta foi definida
com base em dados de custos empiricos coletados de diversas plantas de nanofiltracdo
com uma acurécia de + 30%, a qual dependeria da qualidade, desempenho técnico e
eficiéncia do processo. Dessa maneira, considerando que a diferenca entre os
resultados encontrados pelas duas metodologias foi de 33%, pode-se considerar que a
equacao conseguiu apresentar um resultado condizente com os valores encontrados
por meio da outra metodologia, considerando a faixa de incerteza informada pelos

autores.

As Figuras 16 e 17 apresentam a composicdo relativa dos custos de

investimento do processo de microfiltragdo e nanofiltracdo resumidos na Tabela 9.
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7%

17%

= Manutenc¢do e mdo de
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membranas
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= Depreciagdo do
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(]

Figura 16: Composicdo do OPEX do processo de MF.
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Figura 17: Composicdo do OPEX do processo de NF.

Para o processo de MF, o custo de regeneracdo de membranas foi o mais
expressivo, com 59% do OPEX, seguido dos custos associados a manutencdo e mao
de obra, participacdo em 17% do OPEX. J& na NF, o maior custo maior operacional foi
o de consumo energético, o qual correspondia a 40% do OPEX, e o segundo mais
significativo foi o de regeneracdo de membranas, com participacdo de 30% no custo

operacional anual do sistema.

5.2.3. Custo Total (CT)

As Tabelas 11, 12 e 13 apresentam o custo total do tratamento de lixiviado por
m3 pelos processos de MF, NF e MF+NF, respectivamente, para diferentes periodos de

operagdo do sistema de tratamento.
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Tabela 11: Custo Total por m3 de lixiviado tratado para o processo de MF em diferentes periodos de operagéo.

Custo Total (CT) - Microfiltracéo

Periodo de Operacéao anos 15 20 25 30 35 40
Vazdo de alimentacéo m3/h 8333,33 8333,33 8333,33 8333,33 8333,33 8333,33
Recuperacdo do PSM % 70 70 70 70 70 70
Volume de efluente tratado ms3/ano 7937,18 7937,18 7937,18 7937,18 7937,18 7937,18
CAPEX R$ 774.207,37 774.207,37 774.207,37 774.207,37 774.207,37 774.207,37
OPEX R$/ano 461.388,80 461.388,80 461.388,80 461.388,80 461.388,80 461.388,80
CT R$/m3 7,81 7,61 7,49 7,42 7,36 7,32
Tabela 12: Custo Total por m2 de lixiviado tratado para o processo de NF em diferentes periodos de operagéo.
Custo Total (CT) - Nanofiltracéo
Periodo de Operagéo anos 15 20 25 30 35 40
Vazéo de alimentagéo m3/h 7,9372 7,9372 7,9372 7,9372 7,9372 7,9372
Recuperacdo do PSM % 90 90 90 90 90 90
Volume de efluente tratado ms/ano 45.990 45.990 45.990 45.990 45.990 45.990
CAPEX R$ 1.411.779,54 1.411.779,54 1.411.779,54 1.411.779,54 1.411.779,54 1.411.779,54
OPEX R$/ano 958.141,50 958.141,50 958.141,50 958.141,50 958.141,50 958.141,50
CT R$/m3 22,88 22,37 22,06 21,86 21,71 21,60
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Tabela 13: Custo Total por m3 de lixiviado tratado para o processo de MF + NF em diferentes periodos de operagéo.

Custo Total (CT) - Microfiltracdo e Nanofiltracao

Periodo de Operacgéo anos 15 20 25 30 35 40
CAPEX R$ 2.185.986,91  2.185.986,91 2.185.986,91  2.185.986,91  2.185.986,91  2.185.986,91
OPEX R$/ano 1.419.530,30 1.419.530,30 1.419.530,30 1.419.530,30 1.419.530,30 1.419.530,30

CT R$/m3 30,69 29,98 29,56 29,27 29,07 28,92
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O custo total do tratamento de lixiviado pelo processo de microfiltracéo,
nanofiltracdo e microfiltracdo seguida de nandfiltracdo para um periodo de 15 anos de
operacéo foi de R$7,81/m3, R$22,88/m3 e R$30,69/m3, respectivamente. Além disso, em
um periodo de 40 anos de operacao — considerando que o aterro sanitario operaria por
25 anos e a estacdo de tratamento de lixiviado manteria suas atividades por mais 15
anos apos o encerramento do aterramento de residuos (DE ALMEIDA, 2018) —, o custo

do tratamento de lixiviado pelos PSMs seria de R$ 28,92/m3.

5.3. APLICACAO DE ZEOLITAS

5.3.1. CAPEX

Na Tabela 14 sé@o apresentados os resultados obtidos da estimativa dos custos

totais de investimento no processo de coluna.
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Tabela 14: Avaliacéo preliminar do CAPEX referente ao processo de tratamento com

zeolitas.

Colunas
Custo da coluna de 20 m3 R$ 52.104,25
Numero de colunas unidade 2
Custo de aquisicdo das colunas R$ 104.208,51
Zedlita
Massa de zedlita kg 47.746,91
Custo de zedlita por tonelada (a) US$/kg 0,16
Custo de aquisi¢ao de zedlita US$ 15.279,01

R$ 78.147,56
Bombas
Custo unitario da bomba centrifuga R$ 1086,58
Numero de bombas unidade 6
Custo de bombas R$ 6.119,48
Componentes periféricos, constru¢cdo e montagem
Custos de valvulas e instrumentos R$ 37.775,11
Custos de instrumentacao R$ 37.775,11
Custos de instalacdo de instrumentos R$ 34.564,23
CAPEX direto
Custos diretos de capital R$ 345.642,26
CAPEX indireto
Custos indiretos de capital R$ 34.564,23
CAPEX total
Custos totais de capital R$ 380.206,29

(@) HAMID et al. (2021).

O custo de investimento necessario para o tratamento do lixiviado pelo com
zeolitas em colunas de leito fixo foi de R$ 380.206,49. Considerando que o investimento
foi realizado para a operacéo da coluna durante 15 anos, o custo de capital do processo
seria equivalente a R$ 0,551/m3(US$ 0,107).

A Figura 18 apresenta a composigao relativa dos custos de investimento.
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Figura 18: Composi¢cdo do CAPEX do processo com zedlita.

De acordo com as premissas e hipoteses consideradas nesta analise, 0s custos
das colunas, zedlitas e instalacao de instrumentos foram os custos mais expressivos,

0s quais compuseram juntos compondo 69% do CAPEX.

Foi realizada uma analise de sensibilidade para avaliar o impacto do aumento
da capacidade de remoc¢&o de N-NH3z (em mg de N-NHs por g de zedlita) na reducéo da
massa de zedlita requerida para 0 processo, e consequentemente, na redugéo do custo
de tratamento. Para uma capacidade de remog¢é&o de 16,32 mg/g e 8,34 mg/g — valores
obtidos por Karadag et al. (2008) para concentragdes de N-NHz de 200 mg/L e 400mg/L,
respectivamente — ocorreria uma reducao de massa de zedlita requerida em 58,3% e
18,4% da massa calculada inicialmente com os dados de Mauricio (2014). Ademais,
essa reducdo da massa de zedlita ocasionaria uma reducédo de 48,6% e 14,6% do

CAPEX, respectivamente.

5.3.2. OPEX

Na Tabela 15 sé@o apresentados os resultados obtidos da estimativa dos custos

totais de investimento no processo de coluna contendo zedlita.
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Tabela 15: Avaliac&o preliminar do OPEX referente ao processo de percolagcdo em leito

de zedlita.
Regeneracgao de zeolita
Custo de NaCl Chnacl R$/kg 12
Numero de regeneracdes Nreg Unidade/ano 134,76
Massa de~ NaCl necessaria para uma Mnacl kg 77011
regeneracéo
Custo de regeneracgéo Creg R$/ano 1.245.448,03
Reposicédo de zedlita
Custo de aquisicdo de zedlita R$ 39.073,78
Numero de reposicdes Unidade/ano 4
Custo de reposicéo R$ 156.295,13
Consumo de energia elétrica
Vazdo de alimentacdo do sistema (com me/s 0,001458
lixiviado pré-tratado em NF)
Vazdo de alimentacdo do sistema m?/s 0,0010696
(regeneracéo)
Pressdo de operacao (lixiviado pré-tratado Pa 176.514,84
em NF e regeneracgao)
Eficiéncia da bomba % 80
Energia consumida (com lixiviado pré- kWh
tratado em NF) 32117
Energia consumida (regeneracéo) kwh 236,00
Custo do kWh R$/kWh 0,57
12{238 edn(]e Non)eragéo (com lixiviado pré- h/ano 8760,00
Tempo de operacéo (regeneracao) h/ano 1347,69
g:qs’t\lo[:energético com lixiviado pré-tratado kWh/ano 1.606.671,17
Custo energético da regeneracao kWh/ano 181.291,72
Manutencdo e mao de obra
Custos de manutenc¢éo e mao de obra R$ 38.020,65
Depreciacéo do investimento
Custo de deprecia¢do do investimento R$ 13.190,03
OPEX total
Custos totais de operacéo R$ 3.240.916,72
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O custo operacional necessério para o tratamento do lixiviado pelo processo de
adsorgdo e troca idnica anualmente foi de R$ 3.240.916,72, isto é, de R$ 70,47/m3 ou
US$ 13,78/m3 de lixiviado tratado.

A Figura 19 apresenta a composigéao relativa dos custos de investimento.

1,2% - 0,4%

M Regeneracdo de zedlita

0,
38% M Reposigdo de zedlita

1 Consumo energético

559 Manutengdo e mao de obra

M Depreciagdo do investimento

Figura 19: Avaliagcéo preliminar do OPEX referente ao processo de percolagdo em leito
de zedlita.

De acordo com as premissas e hipéteses consideradas nesta analise, o custo
de consumo energético foi 0 mais expressivo, compondo 55% do OPEX, seguido do
custo associado a regeneracdo de membranas, que possuiu 38% de participagdo na
composicdo do OPEX. Cabe salientar que o custo da regeneracdo se sobressaiu ao
custo de substituicdo de membranas devido ao elevado numero de regeneracdes
requeridas durante o ano. O custo calculado para uma regeneragdo seria de R$
9.241,34, enquanto o custo associado a uma substituicdo de zeélita seria de R$
39.073,78, o que confirma a regeneracdo como uma pratica ambientalmente e

economicamente mais viavel.
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5.3.3. Custo Total

A Tabela 16 apresenta o custo total do tratamento de lixiviado por m3 pelo

tratamento com zedlita para diferentes periodos de operacdo do sistema de tratamento.

Como ja abordado no item 5.1.3 deste trabalho, a maior parte dos trabalhos que
realizaram uma avaliagéo econdmica preliminar de processos de tratamento de lixiviado
apresentaram uma analise econdmica do sistema de tratamento proposto, isto &,
incluindo vérias técnicas de tratamento, e ndo uma analise individual de cada processo
adotado. Por essa razao, a discusséo mais detalhada sobre os resultados encontrados
sera realizada no item 5.3 por meio da avaliacdo conjunta dos custos da rota de

tratamento proposta: MF, NF e aplicacéo de zedlitas.
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Tabela 16:

Custo Total por m3 de lixiviado tratado para o processo de adsorcdo em colunas em diferentes periodos de operacéo.

Custo Total (CT) — Colunas contendo zedlitas

ngg‘;‘g’;f anos 15 20 25 30 35 40
CAPEX R$ 380.206,49 380.206,49 380.206,49 380.206,49 380.206,49 380.206,49
OPEX R$/ano 3.240.916,72 3.240.916,72  3.240.916,72 3.240.916,72 3.240.916,72 3.240.916,72
cT R$/m? 71,02 70,88 70,80 70,75 70,71 70,68
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5.4. CUSTOS DO SISTEMA PROPOSTO: MF + NF + ZEOLITA

A Tabela 17 apresenta o custo total do tratamento de lixiviado por m? pela rota de
tratamento proposta por Mauricio (2014): microfiltracdo seguida de nanofiltracdo e
aplicacdo de zedlita para diferentes periodos de operacdo do sistema de tratamento.
Considerando o periodo de operagéo de 15 anos, o custo de total de tratamento pela rota
proposta foi de R$ 101,71/m3 (US$19,88/m?3).

Tabela 17: Custo Total por m3 de lixiviado tratado para a rota de tratamento proposta (MF +
NF + coluna) em diferentes periodos de operacao.

Custo Total (CT) = MF + NF + Colunas

Periodo

de anos 15 20 25 30 35 40
Operacao

CAPEX R$ 2.566.193,40 2.566.193,40 2.566.193,40 2.566.193,40 2.566.193,40 2.566.193,40

OPEX R$/ano 6.139.416,55 6.139.416,55 6.139.416,55 6.139.416,55 6.139.416,55 6.139.416,55

CT R$/m3 101,71 100,86 100,36 100,02 99,78 99,60

5.5. ANALISE CRITICA DOS CUSTOS ASSOCIADOS A ROTA PROPOSTA

5.5.1. PSMs

A predominéancia dos custos relacionados aos periféricos no CAPEX foi também um
resultado obtido por Almeida et al. (2020), que na realizacdo de estimativa preliminar de
custos para o processo de NF de lixiviado do aterro sanitario de Seropédica (RJ) obteve

como resultado o percentual de 73% do CAPEX associado aos componentes periféricos.

Os custos de aquisicdo de periféricos também se sobressairam no estudo de
Almeida (2018): nesta analise, esses custos chegavam a 36-40% do CAPEX, a depender
da referéncia adotada para o custo do m2 de membrana. Por outro lado, o autor encontrou
custos indiretos igualmente elevados, os quais representaram 36% do custo total de capital,
em contrapartida a participacéo de 9,1% encontrada neste estudo. Essa elevada diferenca
entre os custos indiretos estimados neste estudo e o de Almeida (2018) ocorreu devido a
importancia dada aos custos indiretos: o autor considerou que o custo indireto seria

equivalente a 68% dos custos direto — dado proveniente da EPA (2005) — enquanto na
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literatura recente (KUCERA, 2019; PANAGOPOULQS, 2021) o valor que tem sido adotado
€ de 10%, que foi o dado utilizado neste trabalho. Visto que os custos indiretos sdo
compostos pelos custos com terreno, treinamento de equipe, experimentos em menor
escala, educacdo do publico, permissdo do estado para operacdo, dentre outros (EPA,
2005), a hipdtese de que o custo indireto representa cerca de 10% do custo direto

apresenta-se como mais plausivel.

Na avaliagdo preliminar de custos operacionais de NF, De Almeida et al. (2020)
estimaram que o0s custos mais elevados eram o de depreciagdo do investimento e
regeneragcdo de membranas, 0os quais seriam de 42% e 20% respectivamente, e 0 menor
foi o de consumo energético, com participagéo percentual de 9% do OPEX. Em sua andlise,
0S autores consideraram que a energia requerida para operar o sistema de NF
corresponderia a 25% dos custos de aquisicdo de membranas. Caso fosse adotado no
presente estudo a mesma hipétese, o custo de consumo energético da NF corresponderia
a 2,6% do OPEX. Dessa maneira, a grande diferenca entre as participacdes do consumo
energético no custo operacional entre este trabalho e o realizado por De Almeida et al.
(2020) pode ser decorrente da premissa empregada de correlag@o entre o custo energeético
com o custo de aquisicdo das membranas, a qual foi mais simplista que as consideragdes

realizadas no presente estudo.

Almeida (2018), em um estudo anterior, avaliou economicamente o processo de
coagulacdo com cal, seguido de NF. Os resultados mostraram que o custo de troca de
membranas foi 0 mais representativo, com uma participacéo de 39-42% do OPEX, e o custo
de consumo energético apresentou-se de forma bem menos expressiva, possuindo
somente de 8-9% de participacdo na composi¢cdo do OPEX. Cabe ressaltar que o estudo
realizado por Almeida (2018) n&o considerou o custo de consumo energético das bombas
de alimentacdo do sistema de NF, uma vez que o aterro sanitario do estudo de caso ja

possuia esses equipamentos e assim nao seria necessario adquiri-los.

O valor encontrado para o tratamento de lixiviado pelo processo de NF por De
Almeida et al. (2020) foi de US$ 8,26/m3, quase o dobro do custo calculado neste estudo,
de R$22,88/m3, cerca de US$ 4,47/m3.

De acordo com Samhaber e Nguyen (2014), o valor do tratamento de lixiviado por
m?3 pelo processo de NF pode variar entre US$3,83/m3 e US$7,66/m3. Na andlise realizada
pelos autores, o valor encontrado para o tratamento de efluente téxtil foi de US$ 5,74/m3 e
ainda poderia chegar a US$4,20/m?3 se a planta de tratamento operasse todos os dias do
ano; sendo este Ultimo valor bem préximo do custo calculado neste trabalho. Contudo,

apesar da semelhanca entre os valores encontrados, cabe ressaltar que os custos foram
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estimados para tratamento de um efluente que apresenta caracteristicas fisico-quimicas
diferentes do lixiviado, e a composi¢cdo do efluente é um fator que influéncia tanto a

eficiéncia de tratamento de determinado processo, bem como os custos de tratamento.

Na literatura recente existem alguns estudos que avaliaram a aplicacao do processo
de microfiltrag@o no tratamento de lixiviado de aterro sanitario (REIS et al., 2020; AMARAL
et al., 2015; PERTILE, 2013; MORAVIA, 2010; DACANAL, 2006), porém, esses trabalhos
ndo apresentaram uma estimativa econémica para o processo, o que dificulta a analise dos
resultados encontrados na avaliacdo econOmica da MF. Ademais, a maior parte dos
trabalhos presentes na literatura que realizaram uma estimativa preliminar de custos dos
PSMs, apresentaram uma analise econdmica do sistema de tratamento proposto, isto é,
incluindo outras técnicas de tratamento, e ndo uma analise individual de cada processo

adotado.

5.5.2. Aplicacéo de Zedlita

Lange et al. (2009) realizaram uma avaliagdo econdmica de processo oxidativo
avancado (POA), processo fisico-quimico assim como a aplicacdo de zedlitas, para um
sistema com capacidade de 10 m3/d e obtiveram como resultado um custo de investimento
de R$1,095 por m? lixiviado tratado, valor quase duas vezes maior que ao encontrado neste

trabalho para o processo com zedlitas.

Gupta e Singh (2007) apresentaram que o0 custo de investimento de tratamento
biol6gico anaerébio seguido de processo fisico-quimico seria de US$ 0,538/m3 a US$
0,92/m3. Considerando os resultados apresentados por YANGIN et al. (2002) do custo de
capital do tratamento anaerdbio ser menor de US$0,1/m3, o custo de processos fisico-
guimicos seria de cerca de 0,438/m3 a US$ 0,82/m3, valores maiores que o encontrado
neste estudo, de US$ 0,107.

Leite et al. (2009) ao avaliar o sistema de torres de recheio para a eliminagéo de
amonia — mesmo objetivo da aplicacao de zedlitas — obtiveram um custo operacional maior
que o resultado deste estudo, entre R$ 74,90 a R$ 152,80 por m?3 de lixiviado tratado. No
entanto, Kattel et al. (2016) estimaram custos operacionais menores para o tratamento de
lixiviado com outros processos fisico-quimicos, tais como, foto-Fenton e ozonizagao, que

resultaram em US$ 2,06—9,60 e US$ 7,06 por m3 de lixiviado tratado, respectivamente.

Grande parte dos custos operacionais relacionados ao processo, tais como custos

trabalhistas, custos de energia e custos de capital amortizados, dentre outros, permanecem

89



desconhecidos, e esse ponto aumenta a dificuldade em avaliar o custo real para tratar cada

unidade de volume de lixiviado pelo processo com zedlitas (DANACI et al. 2021).

5.5.3. MF + NF + Aplicacéo de Zedlita

Amaral et al. (2016) avaliaram economicamente o tratamento de lixiviado de aterro
sanitario por meio de processo de air stripping seguido de MBR e nanofiltracdo e
encontraram que o custo do tratamento seguindo a rota proposta seria de US$ 8,60/m3,

cerca de 1/3 do custo total obtido neste trabalho.

De Almeida e Campos (2020) realizaram uma estimativa preliminar dos custos de
uma rota de tratamento de lixiviado composta por coagulacdo/floculagdo com cal e air
stripping, seguido de nanofiltragcdo. O custo total do processo de tratamento com cal — que
proporcionou a remoc¢do de aproximadamente 99% da concentracdo inicial de N-NHs
presente no lixiviado e o enquadrou no padréo de descarte para nitrogénio amoniacal de
20 mg/L estabelecido pela CONAMA n° 430/2011 — foi de R$6,29/m3, sendo composto por

R$0,53/m3 de custo de capital e R$5,76 de custo operacional ao ano.

Assim, o custo do processo com zedlitas calculado neste trabalho, que visava
especificamente a remocdo de N-NHs, foi quase 17 vezes maior que o custo estimado por
De Almeida e Campos (2020) no processo de tratamento por cal. Ademais, os autores
estimaram que o custo total do tratamento de lixiviado seria de R$46,42-50,14/m3, 63%

menor que o custo de tratamento estimado no presente trabalho.

De Almeida et al. (2020) realizaram uma estimativa preliminar do processo de
osmose inversa (Ol) também aplicada ao tratamento de lixiviado de aterro sanitario, e
obteve como resultado o custo de US$ 8,53/m3. Vale ressaltar que devido a alta eficiéncia
de remogdo de contaminantes — a qual, de acordo com Cingolani et al. (2018), pode
remover até mais de 99% dos poluentes presentes no lixiviado, a Ol é um processo

preferivel a outras tecnologias de tratamento.

Diversas plantas de tratamento de lixiviado tém realizado o processo de tratamento
apenas por meio do emprego de PSMs, principalmente a osmose inversa. Segundo Sir et.
al (2012), no inicio da década de 2010, mais de 100 plantas de tratamento de lixiviado de
aterro sanitario possuiam um sistema de Ol na Europa, América do Norte e extremo leste.
Ademais, diversos aterros no Brasil também tém adotado PSM para o tratamento do
lixiviado, tais como os aterros de Seropédica (RJ), Sdo Gongalo (RJ), Gramacho (RJ),
Campos (RJ), Rio Claro (SP) e Osasco (SP) (DE ALMEIDA et al., 2020).
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Apesar da remocéo insuficiente de nitrogénio amoniacal para o enquadramento do
lixiviado no padréo de descarte das legislaces ambientais ainda permanecer como um
fator limitante para a adocdo de somente PSMs no tratamento de lixiviado — como visto na
literatura (MOHHAMAD et al., 2004; KOSUTIC et al., 2014; AMARAL et al., 2016; ALMEIDA
etal., 2019) e também um dos resultados encontrados por Mauricio (2014) —, essa limitacédo
tém sido contornada por meio da intensificacdo dos PSMs através da aplicacéo de dois ou
mais passos de filtracdo (DE ALMEIDA et al., 2020), ou ainda pela otimizacdo dos

processos.

Dessa maneira, uma vez que o custo operacional do processo de aplicacdo de
zedlitas em colunas foi mais expressivo que 0s custos operacionais dos PSMs, além de
gue, de forma geral, o processo apresentou um custo maior por m3 de lixiviado tratado, uma
possivel estratégia para o sistema de tratamento proposto e avaliado neste estudo € um
investimento na intensificacdo dos PSMs, e utilizacdo da coluna com zedlita somente
guando, mesmo com a intensificacdo dos PSMs, a eficiéncia de remocdo de nitrogénio

amoniacal fosse insuficiente para o atendimento dos padrdes de descarte.

Além disso, o emprego de mais de uma etapa de filtracdo do lixiviado resultara na
geracdo de um permeado de maior qualidade, o que ocasionard em uma menor exigéncia
das colunas de zedlitas, devido a alimentacdo da coluna com um efluente j& com menores
concentracbes de N-NHsz; e outros compostos que podem competir com o N-NHsz no
processo de troca ibnica, e consequentemente, uma reducdo do custo operacional,
principalmente em decorréncia da necessidade de um numero menor de regeneragdes

durante o ano.
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6. CONCLUSOES

O presente estudo realizou uma estimativa preliminar dos custos de uma rota
tecnoldgica de tratamento de lixiviado de um aterro sanitario avaliada tecnicamente por
Mauricio (2014) e composta pelo emprego de dois processos de separagdo com
membranas, microfiltracdo e nanofiltracdo, seguido da aplicacéo de zedlitas em colunas de
leito fixo. Cabe ressaltar que os dados operacionais relacionados aos processos,
necessarios para o dimensionamento e calculo dos custos das unidades de tratamento,
foram obtidos, sempre que disponiveis, do estudo elaborado por Mauricio (2014), e quando
ndo existiam no trabalho, foram obtidos de trabalhos da literatura, como Karadag et al.
(2008).

Para o caso estudado, o processo de microfiltracdo operaria com uma vazéo de
alimentacdo (neste caso, a vazao média diaria de geracédo de lixiviado) de 200 m3/d, com
eficiéncia de recuperacao do processo de microfiltracdo de 90% e fluxo permeado médio
de 80 L/m2.h, e o custo total desse processo por m? de lixiviado tratado foi de R$ 7,81/m3
de lixiviado tratado. Cabe salientar que o fouling permanece como o principal limitante
técnico e econdmico dos PSMs — seja MF ou NF — e neste caso incidira de forma mais
intensa no processo de MF, visto que ele é a primeira etapa da rota de tratamento proposta
e receberd o lixiviado bruto. Assim, é possivel que o percentual de recuperacdo de
membrana durante a operacdo do sistema ndo seja tdo elevado quanto o adotado neste
trabalho e que sejam requeridas um namero maior de limpezas quimicas, o que aumentaria

0 custo operacional do sistema.

Jéa o processo de nanofiltracéo operaria com uma vazéo de alimentagao (neste caso,
a vazao do permeado da MF) de 180 m3/d, com eficiéncia de recuperacdo do processo de
microfiltracdo de 70% e fluxo permeado médio de 80 L/m2.h. O custo total calculado para
esse PSM foi de R$ 22,88/m?3 de lixiviado tratado. O custo operacional da NF foi calculado
por meio de duas metodologias — uma mais detalhada, com a avaliacdo de todos os itens
que compunha o OPEX, e a outra um pouco mais simplista, por meio do uso de uma
equacdo de Samhaber e Nguyen (2014) — e a diferenca encontrada entre os valores foi de
33%. Uma vez que os autores estimaram uma acurécia de +30% nos dados obtidos,

considerou-se que os resultados das duas metodologias foram compativeis.

A aplicacdo de zedlita definida neste trabalho foi por meio da sua utilizacdo em
colunas de leito fixo. As colunas foram dimensionadas para uma vazdo de alimentacdo
(neste caso, a vazao do permeado da NF) de 126 m3/d, e com o lixiviado apresentando uma

concentracdo de 972 mg/L de N-NH3 visando atingir a concentracdo de N-NHsz de 20 mg/L
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determinado como padréo de descarte pela Resolugdo CONAMA n° 430/2011. O custo total
associado ao processo de coluna de zedlitas foi de R$ 71,02/m3 de efluente tratado, custo
semelhante a outros trabalhos da literatura que avaliaram economicamente o tratamento
de lixiviado por processos fisico-quimicos. No entanto, o custo obtido deste processo foi

consideravelmente maior que o encontrado nos dois PSMs.

Os PSMs séo sistemas compactos, que podem ser dispostos em estruturas méveis
e com custos de construgdo e terreno menores, que corrobora com a redugdo de custos
investimento do processo, e que resultam em um efluente com elevada eficiéncia na
remoc¢ao de matéria organica recalcitrante e ainda nitrogénio amoniacal, para o caso da Ol.
Considerando os resultados encontrados neste trabalho, identificou-se que uma estratégia
para a rota proposta é a intensificacdo dos PSMs e o emprego das colunas com zedlitas
como um sistema auxiliar de tratamento em uma situacdo emergencial, isto €, em um
cenario no qual os PSMs adotados ndo fossem capazes de enquadrar o efluente no padrao
de NHs; para o langcamento em corpos d'agua.

O custo total da rota tecnoldgica proposta por m23 de lixiviado tratado foi de R$ 101,71
com um horizonte de planejamento e operacdo de 15 anos de operacao e seria reduzido

para R$ 99,60 em um periodo de 40 anos.

Vale ressaltar que este trabalho visou a realiza¢@o de um levantamento econémico
preliminar, que é uma etapa importante na tomada de decisdo na concepg¢édo de um projeto,
mas que, por outro lado, é uma estimativa de custos com um grau de incerteza associado.
Portanto, caso opte-se por prosseguir com a implementacdo da rota de tratamento de
lixiviado analisada, para trabalhos futuros, é fundamental um detalhamento mais profundo
dos processos, implementagéo e avaliagdo de uma escala piloto, levantamento e utilizagédo
de dados mais precisos para o dimensionamento dos equipamentos, além da realizacdo de

or¢camentos com possiveis fornecedores, a fim de estimar os custos com maior precisao.
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