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MORAIS, J.C. (2015). Remocao de matéria organica e nitrogénio em reatores
compartimentados anaerobio/andxico e aerdbio tratando esgoto doméstico. Tese
(Doutorado) — Departamento de Engenharia Civil, Universidade Federal de
Pernambuco.

RESUMO

Avaliou-se a remocdo de matéria organica e a conversdo da matéria nitrogenada em esgoto
domeéstico através de um sistema de tratamento composto por dois reatores verticais
compartimentados, visando 0 uso em sistemas descentralizados. Os reatores foram
construidos em tubo PVC tipo comercial fofo com didmetro de 0,40 m, altura Gtil de 3,10 m e
volume total de 390 litros, cada. Cada reator tinha dois compartimentos, o primeiro,
anaerobio/anoxico, foi utilizado para remocdo de matéria orgénica e desnitrificacdo; o
segundo, aerobio, foi preenchido com biomédia comercial no intuito de promover a
nitrificacdo. O efluente nitrificado foi recirculado para o compartimento anaerobio a fim de
promover a desnitrificacdo, utilizando o proprio esgoto bruto como doador de elétrons. Os
reatores compartimentados operaram com tempo de detencdo hidraulico de 12, 10 e 8h, sendo
aplicado uma taxa de recirculacdo de 1,5 para o reator compartimentado 1 e de 3,0 para o
reator compartimentado 2. O desempenho operacional mais satisfatorio foi encontrado na fase
operada com tempo de detencdo hidraulico de 12 h e taxa de recirculagdo de 1,5 e 3,0 para o
reator 1 e 2, respectivamente. A eficiéncia média de remogdo e matéria organica do reator
compartimentado 1 foi de 52 + 15 e 81 + 7 %, para demanda quimica de oxigénio (DQO) total
e DQO filtrada do efluente, respectivamente e de 60 % para N-NTK; os valores médios para
os efluentes foram de 119 + 47 mg DQOJL, 50 = 23 mg DQO/L e 15 + 5 mg N-NTKI/L,
respectivamente. No reator compartimentado 2, a eficiéncia média alcancada foi 51 + 15 e 83
+ 6 % para a DQO total e DQO filtrada do efluente, respectivamente e de 57% para N-NTK;
os valores médios efluentes de 132 + 58 mg DQOIL, 46 + 24 mg DQO/L e 16 + 3 mg N-
NTKI/L, respectivamente. Portanto, ndo houve grande diferenca na remocdo simultanea de
DQO e nitrogénio entre ambos os reatores com diferentes taxas de recirculagdo. A anélise de
confiabilidade indicou niveis de confiabilidade satisfatérios de DQO, so6lidos suspensos totais,
N-amoniacal e eficiéncia de remocdo de matéria organica. A dindmica da populacédo
microbiana revelada por PCR-DGGE (Polymerase Chain Reaction - Denaturing Gradient Gel
Electrophoresis), sugere um biofilme estratificado, onde nas camadas mais externas existe a
presenca de micro-organismos aerébios heterotroficos responsaveis pela degradacdo da
matéria organica, € uma camada mais interna com micro-organismos responsaveis pela
nitrificacdo. O estudo de viabilidade econdmica do sistema de tratamento proposto apresentou
um custo anual de R$ 70,68/habitante e de R$ 6,70/m?3 de esgoto tratado.

Palavras-chave: nitrificacdo e desnitrificacdo, lodo floculento e lodo aderido, biologia
molecular, analise econdmica, sistemas descentralizados.



MORAIS, J.C. (2015). Removal of organic matter and nitrogen in compartimented
reactors anaerobic-aerobic-anoxic treating domestic sewage. Thesis — Departamento de
Engenharia Civil, Universidade Federal de Pernambuco.

ABSTRACT

It was evaluated the removal of organic matter and the conversion of the nitrogenated matter
into domestic sewage through a treatment system consisted of two vertical compartmented
reactors, aiming the use in decentralized systems. The reactors were built in Polyvinyl
chloride with a diameter, height and total volume of 0.40 m, 3.10 m and 390 liters, each. Each
reactor had two compartments, the first, anaerobic/anoxic, aimed the removal of organic
matter and denitrification; the second, aerobic, was filled with commercial biomedia in order
to promote the nitrification. The nitrified effluent was recirculated to the anaerobic
compartment in order to promote the denitrification, without the addiction of electron donor.
The compartmented reactors operated with hydraulic retention time of 12, 10 and 8 hours,
with a recycle ratio of 1.5 to reactor 1 and 3.0 to reactor 2. The most satisfactory operating
results were found for hydraulic retention time HRT of 12 h and recycle ratio of 1.5 to the
reactor 1 and 3.0 to the reactor 2. The average efficiencies of organic matter for the reactor 1
were 52 + 15, 81 £ 7 %, for chemical oxygen demand (COD) total and COD filtered effluent,
respectively and 60 % for N-TKN; the average effluent was 119 + 47 mgCODI/L, 50 + 23
mgCOD/L and 15 = 5 mgN-TKN/L, respectively. In reactor 2, the average efficiency was 51
* 15, 83 £ 6 % for COD total and COF filtered effluent, respectively and 57% for N-TKN; the
average effluent was 132 + 58 mgCODI/L, 46 + 24 mgCOD/L and 16 + 3 mgN-TKN/L,
respectively. Therefore, there was no great difference in the removal of COD and nitrogen
between both reactors with different recycle ratios. The reliability analysis indicated
satisfactory reliability levels of COD, TSS, N-ammonia and organic matter removal
efficiency. The microbial population dynamics revealed by PCR-DGGE (Polymerase Chain
Reaction - Denaturing Gradient Gel Electrophoresis) suggests a stratified biofilm. On the
outer layers, it is noticed the presence of aerobic heterotrophic microorganisms responsible
for the degradation of organic matter, whilst on the inner layer, the microorganisms
responsible for nitrification reside. The economic feasibility study of the proposed treatment
system presented an annual cost of R$70,68/inhabitant and R$ 6,70/m3 of treated sewage.

Keywords: nitrification and denitrification, flocculent sludge and sludge adhered molecular
biology, economic analysis, decentralized systems.
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1. INTRODUCAO

A descarga de efluentes sanitérios e industriais que contem matéria organica e nutrientes vem
sendo um grave problema de poluicdo das aguas de superficie. A medida que as
concentracdes de nutrientes aumentam ocorre 0 aumento da producdo organica do sistema,
com elevacdo da biomassa microbiana e consequente diminui¢do da penetracdo de luz na
coluna d’agua. Nestas condi¢des, a demanda de oxigénio necesséria para a depuracdo da
matéria orgénica das plantas e algas sofre um grande incremento. A queda do oxigénio
dissolvido pode ser elevada ao ponto de levar a morte peixes e outros organismos aquaticos
por asfixia. O aumento da quantidade de matéria organica devido a explosdo da producéo
primaria nas aguas eutrofizadas encarece o seu tratamento, podendo ainda torna-la inadequada

para diversos usos.

No processo de eutrofizacdo € observado um crescimento excessivo de espécies
fitoplanctonicas. Quando os ambientes aquaticos apresentam excesso de nitrogénio, seja na
forma orgénica, amoniacal, na forma de nitrito ou nitrato, ocorre o desequilibrio do ambiente,
qgue pode culminar em varios problemas como a eutrofizacdo, a deplecdo do oxigénio e a
toxicidade a certos organismos (RUSTEN et al., 2006; CLEMENTE et al., 2010).

Nas Ultimas décadas, o processo de eutrofizacdo tem se acelerado em reservatorios brasileiros
devido a alguns fatores como: o aumento do uso de fertilizantes nas bacias hidrogréaficas,
crescimento populacional, elevado grau de urbanizacdo sem tratamento de esgotos domésticos
e intensificacdo de algumas atividades industriais que levam excessiva carga de fosforo,
nitrogénio e matéria organica para essas represas. A0 mesmo tempo, o uso mdultiplo tem se
intensificado, tornando muito complexo o gerenciamento de represas e de bacias

hidrograficas.

Outro problema ambiental relacionado com a eutrofizacdo é a producdo de toxinas por
cianobactérias. A ocorréncia de floragdes desses micro-organismos em reservatorios de agua
utilizada para abastecimento publico tem sido frequente e prejudicado os usos multiplos da
agua. Algumas cepas de bactérias, em especial as cianobactérias, podem causar gosto e odor

desagradaveis na agua. No entanto, 0 maior problema esta no fato de que podem produzir
1



toxinas, tais como as microcistinas, que causam a morte de animais domeésticos e selvagens e
também a intoxica¢do humana (CARMICHAEL et al., 2001; SANCHES et al., 2012).

Historicamente, o tratamento de aguas residuarias envolvia apenas a remog¢do de matéria
orgénica e solidos em suspensdo, levando em consideracdo a capacidade poluidora e a
diminui¢do no teor de oxigénio nos corpos d’adgua. Com o passar dos anos, a crescente
preocupacdo com a poluicéo das dguas fez com que outra categoria de poluentes com elevado
potencial poluidor do meio natural fosse levada em consideracdo. Esses poluentes se referem

aos nutrientes, dentre os quais 0s principais sao nitrogénio e fosforo.

Na tentativa de reduzir a concentracdo desses poluentes, diversas tecnologias de tratamento
em nivel terciario vem sendo desenvolvidas utilizando processos bioldgicos com biomassa em
suspensdo e/ou biomassa aderida. Varios pesquisadores tém proposto sistemas combinados
anaerobio-aerdbio pela menor exigéncia de area requerida para implantacdo e menores custos
operacionais. Estes sistemas se mostram promissores, pois aliam as vantagens do sistema
anaerdbio e aerdbio. A zona anaerobia se destaca pela remocdo da matéria organica enquanto
que a zona aerdbia necessita de baixa poténcia de aeracdo e gera menos lodo biolégico
quando comparados com o sistema de lodo ativado. Os sistemas combinados visam a remogéo
simultanea de matéria orgéanica e nutrientes, principalmente o nitrogénio (LACALLE, 2001;
GARBOSSA, et al., 2005 e CHERNICHARO, 2006).

O processo de nitrificacdo € facilitado quando se utiliza processo combinado anaerébio-
aerobio devido a pouca quantidade de matéria organica presente no reator aerébio apés ter
sido degradada no processo anaerébio na etapa anterior. Com isso, ha uma reducdo no
consumo de oxigénio e no tempo de detencdo para a nitrificacdo, pois havera maior
disponibilidade de oxigénio para os micro-organismos autétrofos (OLIVEIRA NETTO e
ZAIAT 2012). Com baixa relacdo C/N, as bactérias heterotroficas ficam limitadas pelo
carbono e disponibilizam amo6nia em excesso para a nitrificacdo. Para elevadas relacbes de
CIN, o processo de nitrificacdo é inibido pelo excesso de carbono orgénico. Essa relacdo
mostra vantagem em separar 0 processo de remog¢do da matéria organica e a nitrificacéo
(CALLADO e FORESTI, 2001).

Existem diversas configuracBes possiveis para o tratamento de aguas residuarias com a
finalidade de remover matéria organica e nitrogénio. Diversas pesquisas relatadas na literatura
2



obtiveram resultados interessantes utilizando sistemas combinados anaerdbio-aerébio
(TORRES e FORESTI, 2001; TAWFIK et al., 2005; OLIVEIRA NETTO e ZAIAT, 2012;
BASSIN et al., 2012).

Os reatores MBBR (Moving Bed Biofilm Reactors) surgiram como uma alternativa ao
sistema de lodo ativado, aumentando o desempenho da estacdo de tratamento onde num
mesmo reator é possivel se obter a remogdo de matéria organica e as etapas de nitrificacdo e
desnitrificacdo para a remocdo do nitrogénio. A matéria orgénica é metabolizada pela
biomassa heterotréfica em suspensdo, enquanto que o nitrogénio amoniacal é oxidado pelos
organismos nitrificantes aderidos no meio suporte (OCHOA, 2002). A combinacdo de micro-
organismos livres e aderidos num mesmo sistema proporciona uma maior concentracdo de
biomassa no reator bioldgico e otimiza o processo de tratamento terciario sem um acréscimo
significativo na producéo de lodo. (JDEGAARD et al, 2000; MANNINA e VIVIANI, 2009).

A presente pesquisa teve o carater inovador ao utilizar dois reatores compartimentados
anaerobio-aerébio com recirculacdo da fase liquida para a remocdo de matéria organica e
nitrogénio. O compartimento anaerdbio se constituiu na principal unidade para a remocéo de
matéria organica associando as vantagens da digestdo anaerdbia: menor producdo de lodo e
baixo consumo de energia. O compartimento aerdbio operou como reator MBBR para
remover a matéria organica remanescente e promover a nitrificacdo. O efluente nitrificado foi
recirculado para o compartimento anaerébio para o melhor aproveitamento da fonte de
carbono para a desnitrificacdo, ndo havendo assim a necessidade de adicdo de fonte externa.
Além disso, a pesquisa visou o desenvolvimento de sistemas locais e descentralizados de
manejo de aguas residudrias de origem doméstica, com vistas ao tratamento préximo das
fontes geradoras, em especial de empreendimentos habitacionais de interesse social, sendo
parte integrante da Rede Nacional de Tratamento de Esgotos Descentralizados (RENTED) -
Edital MCT/MCIDADES/FINEP/Acdo Transversal SANEAMENTO AMBIENTAL E
HABITACAO - 6/2010.



2. OBJETIVOS

Objetivo Geral

Avaliar o desempenho de reatores compartimentados anaerobio—aerdbio com recirculagdo da
fase liquida, em escala piloto, com relacdo a remocdo de matéria organica e nitrogénio em

esgoto domeéstico.

Obijetivos especificos

e Caracterizar o esgoto bruto afluente ao sistema de tratamento;

e Projetar e construir os reatores compartimentados, em escala piloto, na area
experimental;

e Avaliar a influéncia da taxa de recirculacdo na remocdo de matéria organica e
nitrogénio;

e Estabelecer condigcdes operacionais adequadas para a remocao simultanea de matéria
organica e nitrogénio;

e Realizar a analise de confiabilidade da tecnologia de tratamento em estudo;

e Caracterizar e avaliar o desenvolvimento das populacdes microbianas no lodo
nitrificante e desnitrificante através de técnicas de biologia molecular;

e Realizar estudo de viabilidade econdmica.



3. REVISAO BIBLIOGRAFICA

3.1 Remocao de nitrogénio

Nas aguas residudrias urbanas, o nitrogénio se encontra, principalmente, sob a forma de

nitrogénio amoniacal e nitrogénio organico, estando em minoria nas formas oxidadas.

No meio ambiente, o nitrogénio é encontrado mais frequentemente na forma de nitrogénio
organico, aménia (NHs), aménio (NH;"), nitrato (NO3z) ou nitrogénio gasoso (N,). O
equilibrio aménia-aménio (NH;* < NHs + H") ocorre em funcéo do pH. Valores acidos de
pH contribuem para o aumento da concentracdo de H®, deslocando o equilibrio para a
esquerda com predominancia do ion aménio. Valores alcalinos de pH deslocam a reacéo para
a direita, devido & diminuicdo da concentracdo de H, sendo a aménia predominante, neste

Caso.

As possiveis conversGes entre 0s compostos nitrogenados, dentre as quais resultam do
metabolismo microbiano nos processos de fixacdo, nitrificacdo, desnitrificacdo, oxidacéao
anaerdbia de amonio via nitrito e reducdo desassimilatéria e assimilatéria do nitrato sdo
apresentadas na Figura 1. (YE e THOMAS, 2001).

Figura 1: Conversdes possiveis entre compostos nitrogenados (adaptado de YE e THOMAS,
2001).
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A remocdo do nitrogénio pelo sistema convencional bioldgico resulta nas etapas de
nitrificacdo e desnitrificacdo, uma vez que a reducdo por assimilacdo (formagéo da biomassa

heterotrofica e autotrofica) ndo é suficiente para eliminar totalmente o nitrogénio presente na



agua residuéria (Figura 2). Na primeira etapa, chamada de nitrificacdo, o aménio é convertido
a nitrato sobre condicdes aerdbias, tendo o oxigénio como aceptor de elétrons na cadeia
respiratoria, permitindo a reoxidacdo das coenzimas e a geracdo de ATP. Na segunda etapa,
designada por desnitrificacdo, o nitrato € convertido em nitrogénio gasoso (N>), tendo como
possiveis intermediarios gasosos o 60xido nitrico (NO) e oOxido nitroso (N,O), igualmente
lancados na atmosfera. A desnitrificacdo é realizada em condic¢Bes andxicas, tendo o nitrato
como aceptor de elétrons (MADIGAN et al., 1997, UEMOTO e SAIKI, 2000).

Figura 2: Processo de conversdo do nitrogénio no tratamento bioldgico de esgotos (Adaptado
de Metcalf & Eddy, 2003).
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DESNITRIFICAGAO

Na proxima secdo serd apresentado o processo convencional de remoc¢do de nitrogénio. A
secdo seguinte abordara o processo de remocgdo de nitrogénio via nitrito, também conhecido
como nitrificacdo/desnitrificacdo curta, ANAMMOX, CANON, OLAND e DEAMOX; os

quais estdo ganhando cada vez mais espago nos sistemas de tratamento.



3.1.1 Nitrificagéo/desnitrificacdo convencional

Nitrificacdo convencional

No processo de nitrificacdo convencional ocorre a conversdo biolégica dos compostos
nitrogenados organicos e inorgénicos de um estado de oxidacdo reduzido para um estado de
oxidacdo mais elevado (WETZEL, 1975). O ion amonio é transformado em nitrato, por
intermédio de bactérias especificas autotroficas ou mixotroficas. A nitrificacdo se realiza em
duas etapas sequenciais. A primeira etapa é chamada de nitritacdo, onde ocorre a oxidacdo do
fon aménio (N-NH;") em nitrito (N-NO,"), atribuida aos grupos Nitrosomonas, Nitrosococcus,
Nitrosospira, Nitrosolobus e Nitrosovibrio. A segunda etapa, chamada de nitratacdo, ocorre a
oxidacdo do nitrito (N-NO;) a nitrato (N-NOj3) realizada pelas bactérias Nitrobacter,
Nitrococcus, Nitrospira e Nitrospina (MADIGAN et al., 1997; HAGOPIAN e RILEY, 1998;
RITTMANN & McCARTER, 2001; METCALF e EDDY, 2003).

As bactérias nitrificantes possuem baixo crescimento, sendo necessario um alto tempo de
retencdo celular para garantir a permanéncia da biomassa no sistema (VIEIRA, 2000). Os
principais grupos envolvidos no processo sdo as Nitrosomonas e Nitrobacter, micro-
organismos aerobios obrigatérios que utilizam, preferencialmente, o didxido de carbono
(CO,) como fonte de carbono produzido durante a degradacdo aerébia da matéria carbonacea
(RITTMANN e McCARTY, 2001; METCALF e EDDY, 2003).

Fatores ambientais podem influenciar significativamente a cinética de crescimento das
nitrificantes, como a concentracdo do substrato, temperatura, concentracdo de oxigénio

dissolvido, pH, alcalinidade, inibidores, entre outros.

Concentracéo dos substratos:

As concentragdes dos substratos (aménio e nitrito) para as bactérias nitrificantes exercem
efeito direto na nitrificacdo. Em baixas concentracdes pode ocorrer limitacdo de substrato. No
entanto, altas concentracGes de amonio e nitrito e, especialmente suas formas nédo-ionizadas
(aménia livre e &cido nitroso), podem inibir o processo de nitrificagdo (ANTHONISEN et al.,
1976).

As bactérias nitrificantes também s&o afetadas pela presenca de certas formas de nitrogénio,

como a amdnia nao ionizada (NH,) e acido nitroso ndo ionizado (HNO,). Num trabalho



.....

nitratacdo a partir de 0,1 a 1,0 mg.L™" de NH; e de 0,22 a 2,8 mg.L™" de HNO, Os autores

apresentaram o calculo das concentragfes destes inibidores relacionados ao pH e a
temperatura ilustradas pelas equacdes 1 e 2.

_ + H
Amonia Livre (NH3) = 17 [N-NHjJx 1077 (Equacéo 1)

14 Xa, jopH
Kw

Sendo:
Ka
Kw

— 6344 (273+T)

46 IN-NO3 |
14 e-2300 (273+T) x 1gpH

Acido nitroso livre (HNO, ) =

(Equacéo 2)

A amodnia ndo-ionizada ou amonia livre é inibidora das Nitrosomonas numa faixa de
concentracdo de 10 a 150 mg.L™, e das Nitrobacter em concentracdes de 0,1 a 1,0 mg.L™. O
acido nitroso ndo ionizado ou acido nitroso livre comeca a inibir as Nitrosomonas e as
Nitrobacter em concentracdes de 0,22 a 2,8 mg.L™ (NITROGEN CONTROL — EPA, 1993).
No entanto, dados relativos a concentracdes inibitorias devem ser vistos com cautela, uma vez

que as bactérias tem capacidade de adaptacéo.

Temperatura:
A nitrificacdo ocorre em uma faixa entre 4 a 45°C, sendo a temperatura 6tima 35°C para
Nitrosomonas e 35-42°C para Nitrobacter (NITROGEN CONTROL-EPA, 1993).

A cinética de crescimento e o decaimento das bactérias nitrificantes, bem como as
velocidades de reacdo de oxidacdo do nitrogénio sdo fortemente influenciadas pela
temperatura. Louzeiro et al. (2002) verificaram que as bactérias nitrificantes sdo
extremamente sensiveis a mudancas bruscas de temperatura reduzindo assim sua capacidade
de nitrificacdo. No entanto, essas bactérias apresentam boa capacidade de recuperagéo
podendo alcancar novamente a capacidade de nitrificacdo quando a temperatura for

novamente elevada.



Em sistemas operados em temperaturas mais baixas, pode haver o acimulo de nitrito em
funcdo das bactérias que oxidam este substrato serem mais sensiveis a temperaturas mais

baixas.

Concentracéo de oxigénio dissolvido:
O processo de nitrificacdo requer grande quantidade de oxigénio, pois o oxigénio € utilizado
concomitantemente pelos organismos heterdtrofos responsaveis pela remocdo da matéria

carbonécea em ambientes aerdbios e pelos organismos autétrofos nitrificantes.

Por ter maior velocidade de crescimento em relacdo as autotréficas, as bactérias heterotréficas
apresentam vantagem pela utilizacdo simultanea do oxigénio e do nitrato como aceptores de
elétrons (PATUREAU et al., 1994; ZHAO et al., 1999).

Os valores de OD onde a nitrificacio é limitada estéo entre 0,5 e 2,5 mg.L™, dependendo do
transporte de massa entre a fase liquida e gasosa e da idade do lodo. Segundo Surampalli et al.
(1997) a velocidade maxima de nitrificacdo ocorre para concentracfes de oxigénio dissolvido
acima de 2 mg.L™, enquanto que para concentracdes inferiores a 0,5 mg.L™, a velocidade de
nitrificacdo é bastante reduzida, podendo interromper o0 processo.

Hanaki et al. (1990) verificaram que a concentracéo de oxigénio dissolvido de 0,5 mg.L™ néo
produziu efeito na taxa de oxidacdo da amonia, em reator de bancada alimentado com
substrato sintético contendo aproximadamente 80 mg.L™ de N-NHs, Segundo os autores, a
baixa concentracdo de OD dobrou a taxa de crescimento das bactérias oxidadoras de amonia.
No entanto, o crescimento das bactérias oxidadoras de nitrito foi bastante inibido pela baixa
concentracdo de oxigénio dissolvido aplicado no sistema, causando um acimulo de nitrito de

cerca de 60 mg.L™ no reator.

Segundo Paredes et al. (2007), o possivel mecanismo de inibicdo da nitrificacdo pela baixa
concentracdo de oxigénio dissolvido ocorre em funcdo da acumulagdo de hidroxilamina
(NH,OH), intermediario metabdlico da oxidacdo do amonio. Na primeira etapa da oxidacéo, o
amonio é oxidado a hidroxilamina pela enzima aménia monooxigenase, posteriormente a
hidroxilamina é oxidada a nitrito catalizada pela hidroxilamina oxidorredutase. Ainda

segundo 0s autores, o excesso de amonio associado a baixas concentragfes de oxigénio



dissolvido podem levar ao acumulo de hidroxilamina. A inibicdo por hidroxilamina é
irreversivel, ndo ocorrendo oxidacao do nitrito a concentracdes de apenas 0,42 mg N-NH,OH.
L™ (PENG & ZHU, 2006).

A nitrificacdo também pode ser conduzida em reatores com micro-organismos aderidos em
meio suporte. Nestes sistemas com biofilme, o nivel de oxigénio dissolvido requerido pode
ser ainda maior em virtude da resisténcia a transferéncia de massa no sistema. Devido a
menor afinidade pelo oxigénio apresentada pelas bactérias oxidadoras de nitrito, a oxidacéo
desse composto é mais sensivel em baixas concentracbes de oxigénio dissolvido em
comparacdo com a oxidacdo de amonio. Além disso, em sistemas com biofilme pode haver
gradientes de concentracdo de oxigénio dissolvido no interior desses aglomerados com
formacdo de zonas andxicas. Nesse caso, a nitrificacdo e desnitrificacdo podem ocorrer

simultaneamente.

pH e alcalinidade:

O valor do pH no reator tem um efeito significativo na velocidade de nitrificagdo. As
melhores eficiéncias de nitrificacdo sdo obtidas numa faixa de pH entre 6,5 e 8,0 (METCALF
& EDDY, 2003). Além disso, o pH tem papel fundamental na proporcdo dos compostos
nitrogenados e suas formas ionizadas, como, por exemplo, na relacdo amoénio/aménia e

nitrito/acido nitroso.

Outro limitante para a nitrificacdo é o consumo de alcalinidade do meio neste processo. A
alcalinidade pode ser fornecida por fontes externas, ou ser retirada da combinacdo da
nitrificacdo com outros processos bioldgicos, como a amonificacdo e a desnitrificacdo, 0s
quais fornecem alcalinidade ao meio. Durante a oxida¢do da amdnia, ocorre a producdo de
acido, havendo um consumo de alcalinidade de 7,05 gCaCOs/g N-NH, (RITTMANN &

MCCARTY, 2001).

Inibidores:
Como todo processo bioldgico, a nitrificacdo também é sensivel a presenca de compostos
toxicos. Muitos compostos inibitorios estdo presentes nas aguas residudrias, principalmente,

naquelas advindas de industrias quimicas. Compostos inorganicos, como metais especificos
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(por exemplo: zinco, cobre, mercurio, niquel, prata, cobalto, cadmio, cromato de potéssio,

dentre outros) séo inibidores para os nitrificantes.

Segundo Grunditz e Dalhammar (2001), fatores como pH, concentracdo do inibidor, espécies
presentes, concentracdo de sdlidos suspensos, idade do lodo e solubilidade do inibidor
também influenciam o grau de inibicdo. No entanto, as concentragdes inibitdrias devem ser

vistas com prudéncia, visto que as bactérias tem capacidade de adaptacéo.

You et al. (2009) estudaram o efeito dos metais pesados como inibidores da nitrificacdo no
processo de lodo ativado. Diferentes combinagdes de metais pesados foram testados (Pb, Ni,
Cd, Pb + Ni, Ni + Cd, Pb + Cd, e Pb +Ni + Cd) com sete diferentes concentracdes (0, 2, 5, 10,
15, 25, e 40 ppm, respectivamente) em lodo oriundo de reator em batelada sequencial e reator
anaerobio-aerdbio-andxico. Os resultados experimentais mostraram que a taxa de inibicdo
para o consumo da amonia foi Ni > Cd > Pb. As taxas de inibicdo do consumo do substrato
podem ser identificadas como reacdo cinética de primeira ordem. Os autores também
observaram que ndo houve inibicdo por Pb, mesmo quando adicionado 40 ppm no lodo. Os
autores concluiram que o efeito da inibicdo dependia da maior toxicidade do metal pesado.

Nenhum efeito foi observado nos experimentos misturando os metais.

Novotnik et al. (2014) investigaram a inibi¢cdo do processo de nitrificagdo por Cr (1l1) e Cr
(VI). Os dados experimentais mostraram que parte do Cr (l1l) adicionado foi precipitado e
apenas uma parte ficou dissolvida na solucdo. Quando a concentracdo de Cr (I11) foi abaixo de
25 mg.L™ (concentracdo correspondente na parcela dissolvida inferior a 7 mg.L™) a
nitrificacdo foi ligeiramente estimulada. Quando a concentragdo de Cr (111) foi superior a 50
mg.L™ (concentracdo correspondente na parcela dissolvida maior que 13 mg.L™) a
nitrificacdo foi bastante afetada. J& para o Cr (VI1), concentraces de apenas 1 mg.L™ no
sistema apresentaram efeito negativo na nitrificacdo. Para concentragcdes superiores a 2,5

mg.L™, o processo de nitrificacao foi fortemente inibido.

Relacdo C/N:
A relacdo entre o carbono orgéanico biodegradavel de alimentacdo e o nitrogénio disponivel
para a nitrificagdo no esgoto representa um fator critico para a eficiéncia de nitrificagcdo do

sistema. Maiores taxas de nitrificacdo séo obtidas quando ha limitacdo da concentracdo de
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matéria carbonacea devido a velocidade de crescimento das heterotroficas ser maior que a das
autotroficas, que competem com os autotroficos nitrificantes pelo oxigénio e nutrientes
(FIGUEROA e SILVERSTEIN, 1992). Outro fator agravante é que a reacdo de nitrificacdo €
muito mais lenta e sensivel a perturbadores externos quando comparada com a oxidagédo de
matéria organica promovida pelos micro-organismos heterotroficos (CAMPOS et al., 2007).
Com baixa relagdo C/N, as bactérias heterotroficas ficam limitadas pelo carbono e
disponibilizam amdnia em excesso para a nitrificacdo (CALLADO & FORESTI, 2001).
Metcalf e Eddy (2003) consideram o processo de nitrificacdo dependente da relacdo
DBOs/NTK. Segundo os autores, para valores superiores a 5, 0 processo pode ser classificado
como combinado de oxidacdo de carbono e nitrificacdo. Quando o valor desta relagdo é
inferior a 3, o processo € considerado somente como nitrificacdo. Zhu e Chen (2001)
constataram queda de 70% no processo de nitrificacdo quando houve aumento da relacdo
DBOs/NTK de 1,76 para 3,52.

Desnitrificacdo convencional

A desnitrificacdo € a etapa subsequente a nitrificacdo no processo convencional de remogéo
de nitrogénio. E um processo no qual os micro-organismos heterotroficos anaerdbios
facultativos reduzem o nitrato gerado na etapa de nitrificacdo a nitrogénio molecular em
condicBes andxicas (MADIGAN et al., 1997). A desnitrificacdo pode ser dividida em duas
etapas principais. Na primeira, o nitrato é reduzido para nitrito, e posteriormente, ocorre a
reducdo do nitrito a nitrogénio gasoso. Essa conversdo possui intermediarios, como o

mondxido de nitrogénio (NO) e dxido nitroso (N,O) (Eqg. 3).

NO3; > NO; - NO - N,O 2> N, (Equacéo 3)

Algumas bactérias reduzem o nitrato somente até nitrito ou éxido nitroso (N,O). Segundo
Wrage et al. (2001), a enzima 6xido nitroso redutase é inibida e valores baixos de pH e de

oxigénio, sendo a inibicdo por baixo oxigénio mais significativa.

Em sistemas com alta concentracdo de materia organica em relagdo a concentragdo de NOj3
ocorre a maior disponibilidade de doadores de elétrons, fato que favorece a reducdo
dissimilativa do nitrato, no qual o nitrato é convertido novamente a amonia, a partir das etapas

ilustradas na Equagéo 4.
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NO3 = NO,; > NOH - NO,OH > NH4+ (Equa(;éo 4)

Sendo a desnitrificacdo a ultima etapa do tratamento com vista a remocdo de nitrogénio, a
maior parte da matéria orgénica que poderia ser utilizada como doador de elétrons ja foi
consumida. Nesses casos, faz-se necesséaria a adicdo de um doador de elétrons, seja ele

externo (etanol, metanol, acido acético, glicose) ou interno (esgoto bruto).

A maior desvantagem da utilizacdo de uma fonte externa de carbono é o custo extra a ser
adicionado ao processo de tratamento. Uma alternativa para minimizar os custos do doador de
elétrons externo € o uso de fontes oriundas de outras etapas anteriores ao processo de
desnitrificacdo, como a utilizacdo dos gases metano e sulfeto de hidrogénio produzidos no

processo de digestdo anaerdbia (SOUZA et al.,2012).

Os micro-organismos desnitrificantes sdo facultativos, podendo utilizar o oxigénio ou nitrato
como receptor de elétron na geracao de energia. Além disso, esses micro-organismos podem
proliferar em sistemas aerdébios devido a sua habilidade em utilizar o oxigénio e oxidar a
matéria organica. No entanto, se 0 oxigénio estd presente no meio, 0 mesmo sera utilizado
prioritariamente sobre o nitrato. Outro aspecto relevante é que a presenca de oxigénio inibe a

atividade de enzimas das desnitrificantes. A concentragdo de O, limitante das atividades

enzimaticas é em torno de 0,2 mg.L™ para culturas puras, e em sistemas de lodos ativados,

esta na faixa de 0,3 a 1,5 mg.L™, devido a limitacdo na difusdo no floco microbiano.

Como exemplo de alguns géneros envolvidos no processo de desnitrificacdo pode-se
mencionar: Pseudomonas, Achromobacter, Alcaligenes, Bacillus, Micrococcus, Proteus,
Hiphomicrobium, Chromobacterium, Halobacterium, Moraxella, Neisseria, Paracoccus,
Azospirillum, Rhodopseudomonas, Thiobacillus, Vibrio, Xanthomonas e Klebsiella
(RITTMAN e BRUNNER, 1984, METCALF e EDDY, 2003).

Mateju et al. (1992) citam outras bactérias como desnitrificantes:, Beggiatoa, Clostridium,

Dessulfovibrio, Erythrobancter, Galionella, Helobacteriu, Halomonas, Hypomicrobium,

propionibacterium, Rhizobium e Thiosphaera.
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Estudos mostram a existéncia de micro-organismos, como o Paracoccus, Thiobacillus,
Thiosphaera que sdo capazes de desnitrificar autotroficamente utilizando compostos
reduzidos (NH,", HS’, H.S, S, $,05%, S40¢> ou SOs%) como doadores de elétrons e
compostos inorganicos como fonte de carbono (CO,, HCO3) (VILLAVERDE, 2004; AHN,
2006).

Segundo JOO et al. (2005) e JOO et al. (2006), alguns micro-organismos como Paracoccus
denitrificans, Pseudomonas stutzeri, Thiosphaera pantotrapha, Comamonas sp. e Alcaligenes
faecalis tem habilidade, em condi¢bes especificas, de nitrificar heterotroficamente e

desnitrificar aerobicamente.

A eficiéncia do processo de desnitrificacdo pode ser afetada pela atuacdo das populacdes
microbianas, as quais, por sua vez, podem sofrer interferéncias decorrentes de mudancas nas
condi¢des ambientais, como temperatura, pH, concentracdo de oxigénio dissolvido, fonte de
carbono, concentracdo de nitrato, relacdo carbono organico/nitrogénio, tempo de retencédo
celular e presenca de substancias inibidoras (BARAK et al., 1998; METCALF e EDDY,
2003; NAIR et al., 2007).

Temperatura e pH

O crescimento das bactérias desnitrificantes é fortemente influenciado pela temperatura.
Embora a desnitrificacdo possa ocorrer entre 0 a 50°C, a condi¢cdo mais favoravel de
temperatura se encontra em torno de 35°C. A faixa de pH adequada para a desnitrificacdo esta
compreendida entre 6,5 e 8,0. Segundo Surampalli et al. (1997) valores abaixo de 6,0 e acima
de 9,0 reduzem consideravelmente a velocidade de desnitrificagdo. Para valores de pH abaixo
de 7,0, a producdo de 6xidos de nitrogénio com alta toxicidade é mais acentuada, e caso haja a
presenca de nitrito nestas condi¢cdes de pH, elevadas concentraces de acido nitroso podem
estar presentes (ANTHONISEN et al., 1976).

Oxigénio dissolvido

O oxigénio dissolvido num sistema desnitrificante inibe tanto a atividade quanto a sintese de
enzimas dos micro-organismos. Concentracdes de oxigénio dissolvido de apenas 1 mg.L™ ou
menor podem interferir na atividade desnitrificante (SURAMPALLI et al., 1997).
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Oh et al. (1999) verificaram o efeito do oxigénio dissolvido, variando de 0,09 a 5,6 mg.L™, na
desnitrificacdo por lodo ativado em um reator operado em bateladas sequenciais. A
concentracdo de oxigénio dissolvido de apenas 0,09 mg.L™ foi suficiente para inibir a
desnitrificacdo, resultando em uma taxa de reducdo de 35%. Por outro lado, alguma atividade
de desnitrificagdo foi observada com niveis de oxigénio dissolvido elevados como 5,6 mg.L™,
embora, em apenas 4% da taxa andxica. Os autores ainda verificaram que a desnitrificacdo

finalmente cessaria quando o floco do lodo ativado fosse completamente aerdbio.

Relacéo C/N

A razdo carbono organico/nitrogénio necessaria para a completa reducdo de nitrato a
nitrogénio gasoso pelas bactérias desnitrificantes depende do tipo da fonte de carbono e das
espécies microbianas atuantes. Os consumos especificos de DQO para a desnitrificagdo estdo,
em geral, compreendidos entre 3 e 6 gDQO/gN (NARCIS et al., 1979, SKINDE et al., 1982).
Estes valores, porém, variam de acordo com o tipo de substrato utilizado como fonte de
carbono. De acordo com Branddo (2002), uma relagdo C/N de 3,4 gCOT/gNO3; permite uma
completa reducdo de nitrato para nitrogénio elementar. A limitacdo de carbono pode resultar

no acumulo de produtos intermediarios, como NO; e N,O.

Ahn et al. (2006), com base em dados da literatura, forneceram as demandas de diferentes
tipos de fontes de carbono para a desnitrificagdo convencional. As relacdes mgDQO/mgN
encontradas foram de: 2,1 a 3,7 para o acido acético; 4,1 para o &cido latico; 3,8 a 4,5 para 0

metanol e 5,2 para esgoto domeéstico.

Gavazza et al. (2004) realizaram ensaios de desnitrificagdo usando metanol, etanol e metano
como doadores de elétrons para determinar pardmetros cinéticos aparentes. Os dados
experimentais foram obtidos a partir de reatores andxicos alimentados com substrato sintético
simulando esgoto doméstico. Dentre os doadores de elétrons estudados, o etanol foi mais
eficiente para o processo de desnitrificacdo. A desnitrificagdo completa ocorreu em 50, 315 e
120 minutos, para o etanol, metanol e metano, respectivamente. As constantes cinéticas
obtidas com o etanol foram consideravelmente superiores aos obtidos para 0s reatores com

metanol, resultando em maiores taxas de desnitrificagdo pelo etanol.
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E interessante ressaltar que relagdes C/N para sistemas desnitrificantes de aguas residuérias

especificas devem ser determinadas experimentalmente.

3.2 Formas alternativas de remogéo de nitrogénio

O avanco nos processos de identificacdo dos micro-organismos e do metabolismo
desenvolvidos por populacdes especificas revelou a existéncia de rotas alternativas para a
transformacdo de nitrogénio amoniacal em nitrogénio gasoso em sistemas bioldgicos. A
seguir sdo apresentadas algumas formas alternativas de remocéo de nitrogénio encontradas na

literatura.

Nitrificacdo/desnitrificacdo curta

Muitas pesquisas vém sendo desenvolvidas para aperfeicoar o processo bioldgico de remocéo
de nitrogénio, principalmente no tocante a diminuicdo da demanda de oxigénio requerida na
etapa de nitrificacdo. Uma alternativa é o processo de nitrificacdo-desnitrificacdo via nitrito,
também chamado de nitrificacdo-desnitrificacdo curta ou parcial. Este processo é baseado no
fato de que o nitrito e o nitrato sdo compostos intermediarios em ambas as etapas (nitrificacéo
e desnitrificacdo). Sendo assim, a nitrificacdo parcial para nitrito e a desnitrificacdo deste
nitrito, ao invés de nitrato, seria mais viavel do ponto de vista de demanda de oxigénio
requerida no processo de nitrificacdo, com reducdo no consumo de aeracdo em torno de 25%
e na reducdo de matéria organica como fonte de carbono na etapa de desnitrificacdo em cerca
de 40% (Figura 3) (TURK AND MAVINIC, 1987; TURK AND MAVINIC, 1989;
JIANLONG AND NING, 2004), além da diminuicdo na producdo de lodo excedente
(MUDER et al., 2001; RUIZ et al., 2006).
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Figura 3: Comparacdo do processo de remogéo de nitrogénio convencional e via nitrito

NH; +i 1,50,:> NO, + H,0 + H*  AG® = -384,40 kJ Nitrificacéo Parcial

NH; + 20, > NO; +H,0+H" AG’=-267,84 ki Nitrificacdo Convencional
& Economia de 25% de oxigénio

8NO, + 3CH3COO"§+ 5H" 24N, + 6HCO; + 4H,0 AG’=-3077 kJ Desnitrificacdo via nitrito

8NO, +;5CH;CO0O° + 3H" 24N, + 10HCO; + 4H,0 AG° =-4076 kJ Desnitrificacao convencional

& Economia de 40% de fonte de carbono

As principais maneiras estudadas de remocdo de nitrogénio via nitrito s&0 0 processo

SHARON (Single Reactor High Activity Ammonia Removal Over Nitrite) e a inibi¢do dos

organismos oxidantes de nitrito por amdnia livre (NH3). Em ambos 0s casos ocorre a

interrupcdo da conversdo do nitrito a nitrato. Desta forma, o substrato inicial da

desnitrificacdo é o nitrogénio na forma de nitrito, o que dispensa a primeira etapa da

desnitrificacdo. Esse processo foi visto como um caminho mais curto, principalmente para

aguas residuarias com altas concentracdes de amonia e baixa relacdo C/N (POLLICE et al.,
2002; MOSQUERA- CORRAL et al., 2005). A Figura 4 apresenta simplificadamente a

sequéncia das formas de nitrogénio neste processo.

Figura 4: Nitrificacdo-Desnitrificacdo parcial. Adaptado de Ruiz et al. (2006).

Nitrificagdo

NH; = NO,

A

2> NO; >

Desnitrificacdo

NO; > NO - N,O > N

A

shortcut

Diversas formas tem sido estudadas para inibir a oxidacdo do nitrito a nitrato. Dentre 0s

controles operacionais para favorecer o acimulo de nitrito estdo a baixa concentracdo de

oxigénio dissolvido, pH, temperatura, alcalinidade e concentracdo de amonia livre.
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Ruiz et al. (2006) observaram a influéncia da concentracdo de oxigénio dissolvido na
nitrificacdo e desnitrificacdo via nitrito operando reatores em série. O acumulo de nitrito
comecou a ocorrer com concentracao de oxigénio dissolvido de 1,4 mg.L™?, alcangando maior
acumulo quando o reator nitrificante foi operado com concentracdo de oxigénio dissolvido de
0,7 mg.L™, sem afetar a remoc&o de aménia. Para concentragdes de oxigénio dissolvido de 0,5
mg.L™, a conversdo de amonia foi afetada. Ainda segundo os autores, 0s micro-organismos
desnitrificantes se adaptaram & alta concentracdo de nitrito (136 + 24 mg.L™), utilizado como

substrato.

Bae et al. (2002) obtiveram condicGes operacionais O0timas em reatores em batelada com
concentracdo afluente de aménia de 50 mg.L™. O acumulo de nitrito foi sensivelmente afetado
pelo pH e temperatura. As melhores condi¢des operacionais para 0 acimulo de nitrito foram
pH entre 8 e 9, temperatura de 30°C e concentracéo de oxigénio dissolvido de 1,5 mg.L™.

Guo et al. (2009) estudaram a performance da nitrificagdo e desnitrificacdo simultaneas em
reatores em bateladas sequenciais (SBR) com diferentes concentracfes de oxigénio
dissolvido. O SBR 1 operou com concentracdo de oxigénio dissolvido de 3,0 mg.L™,
enquanto que o SBR 2 foi operado com baixo oxigénio dissolvido (0,4 - 0,8 mg.L™). O valor
médio de remocdo de ambnia em ambos os reatores foi maior que 90%, enquanto que a
remocao de nitrogénio total foi de 51,6 e 68,6%, respectivamente. Os valores médios de
eficiéncia de nitrificacdo e desnitrificacdo simultaneas nos SBR 1 e 2 foi de 7,7 e 44,9%,
respectivamente. Os autores atribuem a diferenca nos resultados de eficiéncia as diferentes
concentracdes de oxigénio aplicadas. No SBR 2, operado a baixa concentracdo de oxigénio
dissolvido, provavelmente a presenca de uma zona anoxica no reator ou no interior do floco

favoreceu a etapa de desnitrificacdo.

Wu et al. (2006) estudaram o efeito da concentracdo de oxigénio dissolvido no acumulo de
nitrito em reator piloto operado por 100 dias. Nos primeiros 10 dias, devido a instabilidade do
sistema, a concentracdo de OD oscilou entre 1,0 e 2,0 mg.L™, ndo havendo aciimulo de nitrito.
Quando a concentracdo de OD foi mantida em 0,5 mg.L™, o acimulo de nitrito ocorreu, com
taxa média de acumulo de nitrito de 91%. A partir do dia 25, a concentracdo de OD foi
aumentada para 2,0 mg.L™", na tentativa de reduzir o acimulo de nitrito, mas a taxa de
acumulo de nitrito permaneceu em torno dos 90%. No 38° dia, a taxa de acumulo de nitrito
diminuiu de 15 a 30%, de forma linear. A partir do 50° dia, a concentracdo de OD foi
novamente reduzida para 0,5 mg.L™* para retomar o acimulo de nitrito, que alcancou uma taxa
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de acimulo de 80%. Segundo os autores, o teor de oxigénio dissolvido foi a principal causa
de acumulo de nitrito, tendo em conta outros fatores como pH, concentragdo de amonia livre,
temperatura e tempo de retencdo de lodo. Devido a diferenca de afinidade para o oxigénio
entre bactérias oxidantes de amdnia e nitrito, quando a concentracdo de OD foi mantida em

0,5 mg.L™, ocorreu o aciimulo de nitrito.

Outra forma bastante referenciada de inibigdo da nitratacdo € a inibicdo dos organismos pela
presenca de amoénia livre. Os organismos oxidantes de nitrito sdo mais sensiveis as
concentracdes de amonia livre do que os organismos oxidantes de nitrogénio amoniacal, o que
pode levar ao acimulo de nitrito no sistema (ANTHONISEN et al., 1976). Ainda segundo o
autor, a concentracdo de amdnia livre num sistema é dada em funcdo da temperatura, pH e

concentracédo de nitrogénio amoniacal.

Kim et al. (2008) estudaram o efeito combinado da amonia livre e da temperatura no processo
de nitrificacdo. Concentracdes de aménia livre de 5,6; 10,1; 45,0 e 90 mg.L™" e temperaturas
de 10, 15, 20, 25 e 30°C foram aplicadas no sistema. Tanto a taxa de oxidagcdo de amdnia,
guanto a taxa de oxidacdo do nitrito aumentaram significativamente com o aumento da
temperatura de 10 a 30 °C, sendo que 0 aumento da taxa de oxidagdo do substrato foi
relativamente mais rapido para aménia do que para a do nitrito. O acimulo de nitrito comegou
a ocorrer a 20 °C, quando a taxa de oxidacdo da amonia apresentou valor maior do que a taxa
de oxidacdo do nitrito. O acumulo de nitrito aumentou continuamente com a temperatura
crescente de 20 a 30°C. A ampla gama de concentracfes de amonia livre apresentou efeito
desprezivel sobre a taxa de utilizacdo de substrato especifico, bem como o acimulo de nitrito

relativo.

A manutencdo de valores elevados de pH pode favorecer o acumulo de nitrito em funcéo do
aumento da concentragdo de amonia livre no sistema. Bae et al. (2002) investigaram fatores
operacionais que promovessem acumulo de nitrito em reator em batelada alimentado com
esgoto sintético com concentracéo de nitrogénio amoniacal afluente de 50 mg.L™, temperatura
de 30°C e oxigénio dissolvido de 2 a 3 mg.L™. O actimulo de nitrito foi desprezivel quando o
reator foi operado com pH proximo de 7 e elevado quando operado com pH entre 8 e 9.

Park et al. (2015) avaliaram simultaneos efeitos de limitagdo por oxigénio, amonia livre e
acido nitroso livre como inibidores num biofilme nitrificante. Os experimentos foram
realizados em reatores com biofilmes, aplicando as seguintes condi¢gdes operacionais: 1)
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experimento controle promovendo a completa nitrificacdo; 2) limitacdo por oxigénio; 3)
inibicdo por amonia livre e &cido nitroso livre e 4) inibi¢cdo por amodnia livre e &cido nitroso
livre mais limitacdo por oxigénio. Os resultados experimentais mostraram que 0S
experimentos 2, 3 e 4 apresentaram acumulo de nitrito por um periodo curto de tempo. O
acumulo de nitrito s6 foi obtido em longo prazo nos experimentos 2 e 4, quando houve
limitacdo por oxigénio. O acimulo de nitrito foi maior no experimento 4, que incluia a

inibicdo por amdnia livre.

O acumulo de nitrito pode ndo ser permanente no sistema devido a capacidade de adaptacdo
das bactérias oxidantes de nitrito a concentracdo de amonia livre presente no sistema
(VILLAVERDE et al., 2000). Os autores observaram a adaptacéo e recuperacao da atividade

de organismos oxidantes de nitrito apds quatro meses de operacao de um biofiltro submerso.

ANAMMOX (anaerobic ammonium oxidation)

O processo ANAMMOX se apresenta como uma das tecnologias alternativas para a remogao
de nitrogénio. E um processo biolégico promissor para a reducdo de altas concentracdes de
nitrogénio em efluentes, convertendo simultaneamente amonio e nitrito em nitrogénio gasoso
(DAPENA-MORA et al., 2007; ZHANG et al., 2008). As bactérias ANAMMOX tem uma
fisiologia incomum, pois, obtém energia por meio da oxidacdo anaerébia de amonio,
utilizando o nitrito como aceptor de elétrons, ndo necessitando de adicdo de fonte externa de
carbono organico (JETTEN et al., 1997; STROUS et al., 2002; AHN, 2006). No entanto, um
dos maiores desafios do processo ANAMMOX é o seu longo tempo de partida. As bactérias
ANAMMOX crescem muito lentamente, sendo necessarios de 100 a 150 dias para que o
reator ANAMMOX inoculado com lodo ativado alcance sua capacidade maxima de remocao
(VAN DONGEN et al., 2001).

No processo ANAMMOX, o produto principal da oxidacdo anaerdbia do aménio é o Ny,
porém, cerca de 10 a 20% do nitrogénio fornecido (nitrito e amdnio) é convertido em NOj3
(AHN, 2006). A reacdo completa é apresentada na Equacédo 5, onde foi observado por Strous
et al. (1999a) que a razdo entre o consumo de NH;" e NO, era de 1:1,31 e a razdo de

conversdo de NH," em NOj foi de 1:0,26.
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INH;" + 1,32NO; + 0,066HCO; + 0,13H" = 1,02N, + 0,26NO; + 0,066CH,0 5Ng 15 + 2,03H,0
(equacao 5)

Quando comparado com o0s processos convencionais de nitrificacdo/desnitrificacdo, o
processo ANAMMOX tem a capacidade de remover cargas maiores de nitrogénio. Em geral,
a remogdo de nitrogénio no processo ANAMMOX é acima de 2 kg.m™. d*de reator,
enquanto que 0s processos convencionais (nitrificacdo/desnitrificacdo) operam com cargas
cerca de 10 vezes menores (TANG et al., 2011).

O processo ANAMMOX ocorre em ambientes andxicos. Baixas concentracGes de oxigénio
no meio podem interferir na eficiéncia do processo, podendo provocar a inibicao parcial ou a
competicdo entre as bactérias aerdbias e as anaerdbias oxidadoras de amdnio. Strous et al.
(1999a) demonstraram que a atividade da bactéria ANAMMOX sofreu inibicdo temporéria
em concentragdes de oxigénio dissolvido de apenas 0,2 mg. L™. A inibicdo foi completa para

concentracdes de oxigénio dissolvido de 0,2a 1,0 mg. L™

Os substratos amonio (NH4") e nitrito (NO) e o subproduto nitrato (NO3) podem provocar
inibicdo no processo, dependendo da concentracdo em que se encontram no meio, da espécie
de bactéria utilizada e das condicgdes fisico-quimicas oferecidas no processo (EGLI et al.,
2003; ZHU et al., 2008). Strous et al. (1999b) encontraram inibigdo por nitrito a uma
concentracdo de 100 mg.L™. J4 Dapena-Mora et al. (2007) observaram inibicdo no processo
ANAMMOX por nitrito, com concentracdes de 350 mg.L™ de N-NO,". Segundo Strous et al.
(1999a) e Dapena-Mora et al. (2007), o ion aménio sé passa a ser inibidor em concentracdes

muito elevadas, da ordem de 700 mg N-NH,". L™,

Processo combinado SHARON/ANAMMOX

A nitrificacdo parcial pode ser uma atrativa alternativa de pré-tratamento de um sistema
ANAMMOX. Na primeira unidade de tratamento, a amdnia € oxidada até nitrito com um
efluente cuja composicdo é de 50% de aménio e 50% de nitrito (JETTEN et al., 1997),
colocando o efluente em condicdo ideal para sua utilizagdo em um sistema ANAMMOX (van
DONGEN et al., 2001; KUNZ et al., 2009). Segundo Jetten et al. (2002), a razdo entre amonia
e nitrito necessaria ao processo ANAMMOX é de cerca de 1. Quando cerca de metade da
amonia é convertida a nitrito, a alcalinidade do sistema diminui e provoca uma reducdo no

pH, 0 que inibe a acdo das bactérias oxidadoras de nitrito.
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O processo combinado SHARON/ANAMMOX ¢é eficiente na remocdo de nitrogénio de
efluentes contendo altas concentragbes de NH," e baixas concentragBes de matéria organica,
podendo ser operado em dois reatores separados ou em apenas um reator (KHIN &
ANNACHHATRE, 2004). A remocdo completa de nitrogénio no processo combinado
SHARON/ANAMMOX requer pouco oxigénio (1,9 kg Oz.kg N em vez de 4,6 kg Oz2.kg N’
1, nenhuma fonte de carbono e apresenta uma baixa producéo de lodo (0,08 ao invés de cerca
de 1 kg SSV.kg N, no processo convencional) (van LOOSDRECHT & JETTEN, 1998).

CANON (Completely Autotrophic Nitrogen Removal over Nitrite)

O processo CANON combina nitrificacdo parcial e o processo ANAMMOX, num Unico
reator e tem sido aplicado com sucesso em reatores de biodiscos para remoc¢do de aménio de
efluentes em uma Unica etapa (THIRD et al., 2001; SCHMIDT et al., 2003). A diferenca entre
0 processo CANON e o processo SHARON, é que o processo SHARON utiliza nitrificacdo
parcial e desnitrificacdo heterotrofica pela adicdo de uma fonte externa de carbono. Os micro-
organismos nitrificantes, particularmente as bactérias oxidadoras de amonia, sdo responsaveis
pela oxidacdo da amonia a nitrito (Equacéo 6), consumindo boa parte do oxigénio e criando
condicBes andxicas para a conversao de aménio e nitrito em nitrogénio gasoso pelas bactérias
ANAMMOX (Equacéo 7). As nitrificantes e as bactérias ANAMMOX atuam em cooperagao
durante todo o processo, 0 que possibilita a ocorréncia de reacGes sequenciais de forma
simultanea (AHN, 2006).

NH;" + 1,50, >NO; + 2H" + H,0 (Equagcio 6)
NH4" + 1,3NO,- >1,02N, + 0,26NO5” + 2H,0 (Equagio 7)

A interacdo entre as bactérias oxidadoras de amonio aerobias e anaerobias, sob condigdes
limitadas de oxigénio, resulta em uma quase completa conversdao de amoénio em nitrogénio

gasoso.

O processo CANON apresenta-se como uma alternativa econdmica e eficiente para o

tratamento de efluentes, especialmente para aqueles ricos em aménio e pobres em carbono
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organico. A remogao quase que total do nitrogénio pode ser possivel em um Gnico reator com
baixa aeragédo e nenhuma fonte de carbono (KHIN & ANNACHHATRE, 2004).

A Figura 5 apresenta o diagrama dos processos de nitrificacdo parcial, SHARON,
ANAMMOX e CANON, adaptado de Schmidt et. al, 2003.

Figura 5. Diagrama dos processos de nitrificacdo parcial, SHARON, ANAMMOX e
CANON. (Fonte: adaptado de SCHMIDT et. al, 2003)

NH,* oo~ . NO,- C e 5
————— > Nitrificagio parcial 2 Desnitrifica¢io I TN
(100) (100) (100)

i +/NTO) -
IH, SHARON | B ANG," o ANAMMOX
(100) (50/50)
- DEFIN, ) ANAMMOX N,/NO,
(50/50) (90/10)
N e
NH, CANON N,/NO,

(100) (90/10)

OLAND (Oxygen-Limited Autotrophic Nitrification and Denitrification)

No processo OLAND, o oxigénio é fornecido em quantidade limitada para que a nitrificacdo
ocorra até o nitrito. Devido a baixa concentracdo de oxigénio dissolvido, o nitrito é utilizado
como receptor de elétrons para a oxidacdo do nitrogénio amoniacal. (VERSTRAETE e
PHILIPS, 1998; WYFFELS et al., 2003). Ainda segundo Verstraete e Philips (1998), ocorre
uma economia de 62,5% de oxigénio e 100% em doadores de elétrons, sendo as reacoes
catalisadas por culturas enriquecidas em bactérias nitrificantes autotroficas. No entanto, o
controle de concentragBes reduzidas de oxigénio é um fator limitante do processo (KUAI &
VERSTRAETE, 1998). A principal diferenga entre o processo OLAND e o processo CANON
é que o processo OLAND leva em conta a atividade desnitrificante das bactérias nitrificantes
convencionais, enquanto que o processo CANON incorpora o processo ANAMMOX,

realizado por bactérias especificas e anaerdbias estritas (AHN, 2006).
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As conversdes de nitrogénio no processo OLAND séo representadas nas Equacdes 8, 9 e 10
(AHN, 2006).

0,5NH4" + 0,750, — 0,5NO; + 0,5H,0 + H” (Equacéo 8)
O,5NH4Jr + 0,5NO," — 0,5NO," + 0,5N, + 2H,0 (Equa(;éo 9)
Reacédo Global:

NH;" + 0,750, — 0,5N, + 1,5H,0 + H” (Equacéo 10)

DEAMOX (Denitrifying Ammonium Oxidation)

Outro processo alternativo de remogao de nitrogénio € o DEAMOX (Denitrifying Ammonium
Oxidation). Nesse processo, descrito inicialmente por Kalyuzhnyi et al. (2006), ocorre a
integracdo dos ciclos de nitrogénio e enxofre, onde hd uma combinacdo do processo
Anammox e da desnitrificacdo autotréfica, utilizando sulfeto de hidrogénio como doador de
elétrons para a formacdo de nitrito a partir do nitrato. As reacbes podem ser vistas nas
equacOes de 11 a 14.

N-organico + SO,% > NH," + HCO3 + CH, + HS’ (Equacéo 11)
NH;" + O, > NO3 + NOy~ (Equacéo 12)
4ANOg +HS™ > 4NO, + SO, (Equacdo 13)
NH;" + NO; = N + 2H,0 (Equacdo 14)

No reator anaerdbio, a matéria organica € degradada e ocorre a producdo de sulfeto a partir da
reducdo do sulfato. No reator DEAMOX, a alimentacéo é feita a partir de uma combinacéo do
efluente do reator nitrificante (NO3") e parte do reator anaerébio (NH," e HS"), para a reducéo
de nitrato a nitrito, utilizando o sulfeto como doador de elétrons. Em seguida, ocorre o

processo ANAMMOX com a utilizagdo do nitrito e nitrogénio amoniacal como substrato.

E importante que o reator anaerdbio apresente boa eficiéncia de remog&o de matéria organica,
uma vez que os processos seguintes, DEAMOX e ANAMMOX, s&o autotroficos. Outro fato
relevante é que a agua residuéria deve apresentar elevadas concentracdes de sulfato para que

ocorra a producgéo de sulfeto suficiente para reduzir o nitrato a nitrito.
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3.3 Reatores MBBR na remocéao simultédnea de carbono e nitrogénio

No final da década de 80 e inicio da década de 90, foram desenvolvidos os reatores MBBR
(Moving Bed Biofilm Reactors — European Patent n° 0.575.314; US Patent n° 5.458.779),
com o intuito de incluir a remocdo de nitrogénio nos sistemas de tratamento de esgotos da
Noruega, para atender o acordo politico estabelecido na Segunda Conferéncia de Protecdo do
Mar do Norte em 1987, visando reduzir 50% da descarga de nutrientes no Mar do Norte
(HEM et al., 1994; BDEGAARD et al., 2000).

As principais vantagens do reator MBBR, em comparacdo com os sistemas de biomassa
aderida enumeradas por diversos pesquisadores (RUSTEN et al. 2006, SALVETTI et al.,
2006; GDEGAARD, 2006; AYGUN et al., 2008, DEZOTTI et al., 2011) sdo: menor perda de
carga, utilizacdo do volume atil integral do reator para crescimento da biomassa, menor
requisito de area, elevada area interfacial entre biofilme e substratos e menor sensibilidade ao
choque de carga organica e hidraulica. O reator MBBR pode ser aplicado em estacdes de
tratamento ja existentes, sendo muitas vezes utilizado para melhorar o desempenho de
processos. As desvantagens estdo associadas ao alto consumo energético com a aeracao € o0

custo de aquisicdo do meio suporte movel.

Segundo Rusten et al. (2006), os reatores MBBR estdo presentes em mais de quatrocentos
sistemas em escala real implantados em 22 paises diferentes. No Brasil, também existem
instalacbes em escala real de sistemas de biomassa fixa com leito movel. Dentre eles,
podemos destacar dois sistemas: Kaldnes-MBBR, em Limeira-SP, na Ripasa Papel; e
Celulose e em Jambeiro-SP, na Delphi Automotive Systems. Os meios suportes moveis
possuem diversos tamanhos e formas. As particulas do meio suporte apresentam densidade
menor que a da 4gua (aproximadamente 0,95 g/cm®), e possuem uma elevada &rea superficial
para o crescimento do biofilme (FRANCISCO JUNIOR, 2003). De acordo com Bishop
(1997), os biofilmes tém habilidade para suportar uma grande variedade de populacédo
microbiana nas quais podem degradar diferentes substratos. Biswas et al. (2014) revelaram o
excelente desenvolvimento da comunidade microbiana em biofilmes de reatores MBBR

tratando esgoto doméstico.

Rusten et al. (1995) encontraram elevadas taxas de conversdo de N-NH, (85-95%) sob taxa de
aplicacdo de até 0,9 g N-NH,/m2.d em reatores MBBR em série. Constatam também que taxas

de aplicacdo de até 11 g DQO/m2.d ndo interferiram na nitrificacdo, uma vez que grande parte
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da matéria orgénica foi consumida na cdmara anoxica. Outro importante resultado foi a co-
relagdo linear entre a taxa de nitrificacdo e a concentragdo de oxigénio dissolvido. Segundo os
pesquisadores, a faixa considerada minima para ocorrer a nitrificacéo é de 2,5 a 3,0 mgO,.L ™.
Baixas taxas de desnitrificacdo foram verificadas em virtude do esgoto bruto possuir baixa
concentracdo de carbono orgéanico facilmente biodegradavel. A velocidade de desnitrificacéo

mostrou-se diretamente proporcional a DQO soluvel biodegradavel.

Colliver e Stephenson (2000) observaram crescimento favoravel das bactérias nitrificantes
para temperatura entre 25 e 30°C, pH na faixa de 7,5 a 8,0 e oxigénio dissolvido entre 3,0 e
4,0 mg.L ™. Garrido et al. (1996) verificaram que, para concentracdes de oxigénio dissolvido
maior que 2,5 mg.L™, ndo houve alteracio na nitrificacdo. Ja o acimulo de nitrito ocorreu em
concentracdes de OD entre 1,0 e 2,0 mg.L™. Diferentemente de Bernet et al. (2001), que

encontraram actmulo de nitrito com concentracées de 0,5 mg.L™ de oxigénio dissolvido.

No reator MBBR, o biofilme ideal deve ter uma espessura fina e estar distribuido
uniformemente na superficie do meio suporte. Para isso, a turbuléncia no reator, juntamente
com a acdo das forcas de cisalhamento por ela originadas, é de fundamental importancia,
tanto no transporte dos substratos para o biofilme, quanto na manutencdo de um biofilme
pouco espesso (RUSTEN et al.,, 2006). Segundo Xavier et al. (2003), biofilmes espessos
geram distancias difusionais grandes que dificultam o transporte de solutos no interior da
célula microbiana. Ainda segundo os autores, a espessura do biofilme deve ser menor que 100
MM para que a penetracdo de substrato seja completa. Outro aspecto importante que deve ser
destacado na comercializagdo destes suportes é a sua area superficial efetiva para adesdo de
biofilme, visto que a biomassa cresce majoritariamente na superficie protegida, inserida

dentro dos suportes.

O biofilme formado no meio suporte de reatores MBBR destinados a remocao de matéria
organica é mais espesso do que o biofilme formado em sistemas voltados para a remocéo de
nitrogénio. Este fato ocorre porque no reator de remoc¢do de matéria organica a quantidade de
micro-organismos é muito maior em relacdo ao reator de remocéo de nitrogénio. Além disso,
as bactérias autotrdficas nitrificantes sdo bastante sensiveis a alteragcbes do meio e, desse
modo, a ocorréncia de problemas durante a operacdo dos sistemas nitrificantes pode acarretar
em consequéncias irreversiveis, até mesmo com perda substancial do biofilme aderido ao
suporte (DEZOTTI et al., 2011).
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No caso de reatores com biofilme onde ocorre simultaneamente a remocdo de matéria
orgénica e a nitrificagdo, além da competicdo por substrato, as bactérias heterotréficas e
nitrificantes competem por espacgo, gerando uma estratificacdo na estrutura do biofilme. O
crescimento mais rapido das bactérias heterotroficas faz com que esse conjunto microbiano
fique localizado nas camadas mais externas do biofilme, onde a concentragéo de substrato e o
desprendimento da biomassa sd8o maiores, enquanto as bactérias nitrificantes ficam
localizadas nas camadas mais profundas do biofilme. Dessa forma, uma camada heterotrofica
pode se formar sobre a populacdo nitrificante, o que constituiu uma desvantagem a essa
ultima, especialmente quando a concentracdo de oxigénio dissolvido no meio liquido €
pequena. Essa limitacdo de oxigénio dissolvido, que € resultado do consumo e resisténcia a
transferéncia de massa através da camada heterotrofica, afeta negativamente o desempenho da
nitrificacdo (DEZOTTI et al., 2011).

A Tabela 1 apresenta as principais caracteristicas dos meios suporte utilizados em reatores
MBBR.
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Tabela 1: Comparagdo das &reas superficiais de diferentes meio suportes comerciais de
polietileno (Fonte: VEOLIA, 2015; BIOWATER, 2015).

Diametro Comprimento Area superficial

Meio Suporte nominal (mm)  nominal (mm) especifica (m?/m3)

K1 AnoxKaldnes® 9 7 500
K2 AnoxKaldnes® 15 15 350
K3 AnoxKaldnes® 25 12 500
K5 AnoxKaldnes® 800
é Biofilmchip M 48 2,2 1200
% AnoxKaldnes®
B Biofilmchip P 45 3,0 900
AnoxKaldnes®
AMB® 10 10 850
AMBIO® 25 25 635
Meio Suporte Dimenso6es (mm) Area superficial
especifica (mz/md)
BWT 15 Biowater® 145x14,5x 5,0 828
§ BWT X Biowater® 14,5x 14,5 x 8,2 650
% BWT S Biowater® 145x145x7,3 650

A nitrificacdo em reatores MBBR tem sido largamente estudada usando esgoto sintético como
substrato (HEM et al., 1994; JONOUD et al., 2003; RODGERS & XIN-MIN, 2004,
MARQUES et al., 2008) e esgoto sanitario (RUSTEN et al, 1995; ZHAO et al., 2006; HU et
al., 2009; BISWAS et al., 2013, LEYVA-DIAZ et al., 2013). A taxa de nitrificacio é bastante
influenciada pela carga organica, pela concentracdo de oxigénio dissolvido no reator,

concentracédo de nitrogénio amoniacal, temperatura, pH e alcalinidade (RUSTEN et al., 2006).

Hem et al. (1994) estudaram os efeitos da concentracdo de oxigénio dissolvido e da matéria
organica na taxa de nitrificacdo. Reatores MBBR, em escala piloto, foram operados a

temperatura de 15°C, com concentracdo de oxigénio dissolvido entre 4 e 5 mg.L" e
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alimentados, em paralelo, com efluente priméario e efluente secundario, obtiveram taxas de
nitrificacdo de 0,4 e 0,7 g NOx-N. m2. d%, respectivamente. Para carga organica variando de 2
a 3 g DBO m™dia*, a taxa de nitrificacdo encontrada variou de 0,3 a 0,8 g NOx-N. m2.d?
enquanto que para carga organica de 1 a 2 g DBO m™.dia?, a taxa de nitrificacdo ficou entre
0,7 a 1,2 g NOx-N. m2.d™. Para carga organica acima de 5 g DBO m?dia®, a taxa de
nitrificacdo foi proxima de zero devido ao crescimento das heterotroficas que suprimiram as

nitrificantes na camada aer6hia do bhiofilme.

Rodgers e Xin-Min (2004) avaliaram o desempenho de reatores MBBR anoxicos-aerdbios,
com recirculacdo, para a remocdo de matéria organica e nitrogénio. A remoc¢do de matéria
organica alcancou indice de remocdo maior que 90%, enquanto que a remocao global de
nitrogénio variou de 77 a 88%. As taxas de nitrificacdo e desnitrificacdo por unidade de area
do suporte foram de 1,3 a 1,88 gN-NH;".m%.d e de 2,9 a 3,8 gN-NO3.m™.d, respectivamente.

Kernani et al. (2008) avaliaram a remogdo de nutrientes em esgoto doméstico com reatores
MBBR em série (anaerobio, andxico e aerdbio). As eficiéncias de remocdo de nitrogénio
total, nitrogénio amoniacal e DQO soltvel no sistema proposto foram de 95,8%, 99,7% e

96,9%, respectivamente.

Chu et al. (2011), avaliaram dois reatores MBBR para remocdo de matéria organica e
nitrogénio com diferentes meios suportes: espuma de poliuretano (PU) e polimero
biodegradavel de policaprolactona (PCL). Os reatores operaram com tempo de detencédo
hidraulico de 14 h. O reator MBBR preenchido com o meio suporte PU apresentou eficiéncia
de remocdo de COT e aménio de 90 e 65%, respectivamente. Enquanto que o reator MBBR

preenchido com PCL apresentou eficiéncia de 72% para COT e de 56% para amonio.

Bassin et al. (2011) investigaram um reator MBBR, em escala de laboratério, para a
nitrificacdo de esgotos domésticos tratados com alto indice de salinidade (1000 a 8000 mgCl
.L™). Os resultados mostraram remog&o acima de 90% de nitrogénio amoniacal, mesmo para a
condicdo mais critica de salinidade testada. ApoOs a adaptacdo da biomassa ao alto teor de
salinidade, o reator MBBR foi alimentado com uma mistura contendo efluente industrial
tratado (lodos ativados) de uma industria quimica produtora de defensivos agricolas e uma
concentracdo de 8000 mgCl.L™. O efluente tratado possufa muitas substancias
potencialmente inibidoras do processo de nitrificagdo. Os percentuais do efluente industrial

foram aumentados gradativamente de 10 a 100%. A medida que aumentava o percentual de
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efluente industrial introduzido na alimentagdo do reator MBBR, 0 sistema apresentava perda
de eficiéncia no processo de nitrificagdo. No entanto, segundo os autores, o reator MBBR
conseguiu se recuperar e se adaptar a cada condicdo operacional aplicada alcancando

eficiéncia de nitrificacdo de 85%.

Javid et al., (2013) operaram um reator MBBR preenchido com meio suporte de area
superficial de 500 m?/m?® e razéo de enchimento de 60%. A eficiéncia de remocéo de matéria
organica do sistema foi investigada com tempos de detengdo hidraulica de 1; 1,5; 2,0; 2,5; 3 e
4 h. Os resultados obtidos indicaram alta capacidade do sistema de tolerar carga organica e o
reator permaneceu estavel mesmo com elevada relacdo (F/M). A carga organica aplicada
variou de 0,73 a 3,48 kg DBOs.m™.dia, onde o reator MBBR apresentou eficiéncia média de

remocdo de matéria organica de 85% durante o periodo de operacéo.

Como o efluente nitrificado normalmente apresenta baixa concentracdo de matéria organica, €
necessario o fornecimento de doador de elétrons para viabilizar a desnitrificacdo. A atividade
dos micro-organismos denitrificantes esta vinculada a fonte de carbono empregada. A
desnitrificacdo andxica heterotréfica pode ser realizada com diferentes doadores de elétrons,
incluindo o metanol, etanol, acetato e glicose (AKUNNA et al., 1993), porém seu uso
representa um aumento nos custos operacionais das estacfes de tratamento. Uma alternativa é
a utilizacdo de fontes internas de carbono para a reducdo do nitrato como parte do efluente

tratado ou 0 esgoto bruto.

Kesseru et al. (2002) investigaram a atividade de desnitrificacdo na presenca de etanol e acido
acetico como fontes de carbono. Maior atividade de desnitrificacdo foi observada com etanol,
cerca de 1,63 kg N-NOz/m3.d, seguido pelo acido acético com 1,53 kg N-NOs/m3.d. Rusten et
al. (2006), em seus experimentos com MBBR para promover a desnitrificacdo, constataram
que a utilizacdo do etanol dobrou as taxas de desnitrificacdo, quando comparado com o
metanol nas mesmas condicBes experimentais. Os autores também relataram que o uso do
metanol como fonte de carbono é mais empregado na desnitrificacdo por conta do seu baixo
custo, porém, a partida de processos desnitrificantes com esse substrato € mais lenta, por
conta de poucas bactérias com capacidade de utilizad-lo como fonte de carbono. Labelle et al.
(2005) utilizaram reator MBBR para desnitrificacdo, utilizando metanol como fonte de

carbono, variando a relagdo C/N. A melhor relagdo C/N encontrada foi de 4,2, onde a
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concentracdo de N-NO; foi reduzida de 53 mg.L™ para 1,7 mg.L™, sendo a taxa de
desnitrificacdo maxima de 17,7 + 1,4 gN/m?.d.
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4. MATERIAIS E METODOS

Os experimentos foram desenvolvidos na area experimental mantida pelo Laboratorio de
Saneamento Ambiental (LSA), da Universidade Federal de Pernambuco (UFPE), na estacdo
de tratamento de esgotos da Mangueira (ETE Mangueira), situada na Regido Metropolitana do
Recife. A ETE Mangueira foi projetada para atender uma populacdo de 18.000 habitantes e o
sistema de tratamento é composto por grades de barras e caixa de areia para tratamento
preliminar, oito reatores UASB operando em paralelo, seguido de lagoa de polimento como
pos-tratamento (Figura 6). A vazdo média e maxima horaria da ETE Mangueira é de 31 e 51

L/s, respectivamente.

7

O presente trabalho é parte integrante da Rede Nacional de Tratamento de Esgotos
Descentralizado (RenTED) que tem como objetivo geral desenvolver sistemas locais e

descentralizados de manejo de aguas residuarias de origem domeéstica.

Figura 6: Foto aérea da ETE Mangueira e area experimental do LSA/UFPE. (1) ETE
Mangueira (Reator UASB e lagoa de polimento) e (2) Area Experimental LSA/UFPE.

Fonte: Google maps
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4.1 Caracterizacao do esgoto bruto afluente ao sistema

A primeira etapa do trabalho consistiu na caracterizagdo do esgoto bruto da ETE Mangueira
utilizado como afluente dos reatores compartimentados. A caracterizacdo foi realizada no
periodo de agosto de 2012 a julho de 2013, totalizando 33 coletas. Os parametros utilizados
para a caracterizacdo do esgoto bruto da ETE Mangueira foram: temperatura, pH,
condutividade elétrica, alcalinidade total e bicarbonato, sélidos totais e suspensos, DBO bruta
e filtrada, DQO bruta e filtrada, nitrogénio NTK, nitrogénio amoniacal, nitrito e nitrato. As
amostras foram coletadas semanalmente e as analises realizadas segundo o Standard Methods
for the Examination of Water and Wastewater (APHA, 2012).

Dois perfis temporais foram realizados (periodo chuvoso e seco), quando amostras do esgoto
bruto foram coletadas a cada 2 horas, entre as 8 e 18h. Para a caracterizacdo temporal foram
realizados os parametros de temperatura, pH, alcalinidade total e bicarbonato, DQO bruta e
filtrada, nitrogénio NTK, nitrogénio amoniacal, nitrito e nitrato.

4.2 Reator compartimentado anaerdbio-aerébio com recirculacéo da fase liquida

O sistema de tratamento empregado para a remocdo de matéria organica e para a conversao da
matéria nitrogenada foram dois reatores verticais compartimentados, construidos em tubo
PVC tipo comercial fofo com didmetro de 0,40 m, altura Gtil de 3,10 m e volume total de 390
litros, cada. Os reatores possuiram configuracdo idéntica e foram operados em paralelo com

diferentes condicdes operacionais.

O leito de cada reator foi dividido em dois compartimentos de volumes diferentes, separados
por placas perfuradas de aco inox. O primeiro compartimento era anaerdbio/anéxico, com
altura de 0,7 m e volume de 90 L, para remocdo de matéria organica. O segundo
compartimento aerébio, com altura de 2,20 m e volume de 300 L, com a finalidade de prover
a nitrificacdo. O efluente nitrificado foi recirculado para o compartimento anaerébio a fim de
promover a desnitrificacdo, utilizando o prdprio esgoto bruto como doador de elétrons. Duas
torneiras de 2 polegadas foram colocadas na saida dos compartimentos aerébios para a
amostragem do biofilme no meio suporte. A Figura 7 apresenta as etapas de construcao e

montagem dos reatores compartimentados.

33



Figura 7: Construcdo e montagem dos reatores compartimentados.
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Figura 8: Representagdo esquemaética dos reatores compartimentados anaerobio-aerébio com
recirculagdo da fase liquida.
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4.2.1 Meio suporte

O meio suporte mével utilizado para o preenchimento do compartimento aerébio foi o tipo K3
da AnoxKaldnes®, gentilmente doado pela empresa Veolia. O meio suporte movel
AnoxKaldnes®, também conhecido comercialmente como biomedias, é feito de polietileno
com densidade de 0,95 g/cm?, possui forma cilindrica de 25 mm de diametro e 12 mm de
altura, dotado de cavidades para maximizar o crescimento do biofilme, protegendo-o da forga
de cisalhamento e ranhuras no exterior (Figura 10). As caracteristicas do meio suporte

utilizados na pesquisa sdo apresentadas na Tabela 2.

Tabela 2: Caracteristicas do meio suporte mével tipo K3 da AnoxKaldnes®.

. Meio suporte tipo K3 da
Caracteristicas

AnoxKaldnes®
Didmetro nominal (mm) 25
Comprimento nominal (mm) 12
Densidade aparente (kg/m®) 100
Area especifica superficial (m%/m®)* 500
Area especifica superficial a 60% de enchimento (m%/m?)** 300
Area especifica superficial a 55% de enchimento (m%/m?)*** 275

* area total disponivel para a adesdo microbiana/volume de reator, completamente preenchido com o meio
suporte (leito fixo).

** &rea total disponivel para adesdo microbiana (60% do leito)/volume do reator.

*** razdo de recheio utilizada na presente pesquisa

Fonte: http://www.anoxkaldnes.com

Figura 10: Meio suporte movel tipo K3 da AnoxKaldnes®
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O compartimento aerébio operou como reator MBBR com uma razdo de recheio, ou seja, a
razdo entre o volume ocupado pelos suportes e o volume total do reator (Vs/Vg), de 0,55.
Rusten et al. (2006) e Salvetti et al. (2006) recomendam razdo de recheio inferior a 0,70, de
modo a permitir boas condi¢bes de mistura, e propiciar boa movimentacdo dos suportes,
evitando problemas de hidrodindmica do reator, que por sua vez pode causar problema
decisivo na espessura do biofilme. Os compartimentos ndo foram inoculados, sendo o prdprio

esgoto domestico utilizado como fonte de micro-organismos para aderéncia no meio suporte.

4.2.2 Sistema de aeracéo

O sistema de aeracdo empregado no compartimento aerdébio foi por ar difuso, devido a
elevada eficiéncia e ao baixo custo de operacdo, podendo chegar a uma economia energética
de 60% quando comparado com aeradores mecanicos. Para a aera¢do do compartimento
aerdbio foi utilizado o difusor de ar de bolha fina, modelo HD ®270 mm, gentilmente doado
pela empresa B&F Dias. O difusor de ar empregado foi de bolha fina, com membrana feita de
EPDM (ethylene propylene diene monomer (M-class) rubber e silicone, que proporciona
elevada eficiéncia na transferéncia de oxigénio. A vazdo de ar minima e maxima para o

modelo aplicado foi de 0,040 e 0,201 m*/mim, respectivamente (Figura 11).

Figura 11: Difusor de ar de bolha fina utilizado no compartimento aerdbio.

Para a geracdo de ar foi utilizado o compressor de pistdo da marca Schulz, modelo CSL 10
BR/100L, com deslocamento teérico de 283 L/mim, pressido maxima de 140 Ibf/pol? e motor
de 2 HP. Para evitar a contaminacdo do ar com particulas sélidas, aerossois e subprodutos da
gueima do 6leo do compressor, foi instalado um conjunto de filtros de ar tipo coalescente,

composto de quatro elementos filtrantes, sendo eles: polietileno de 5 um, coalescente grau F,
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coalescente grau U e adsorvente de carvéo ativado. A medicdo da vazéo do ar foi realizada a
partir um rotametro da marca Dywer, modelo RMA 23-SSV, instalado ap6s o sistema de
filtracdo de ar (Figura 12).

Figura 12: Sistema de aeracdo empregado na pesquisa. (a) Compressor de pistdo de 2 HP; (b)

Conjunto de filtros de ar coalescente seguido de rotametro.

(@) (b)

4.2.3 Condigdes Operacionais

Os reatores compartimentados foram alimentados com esgoto doméstico apoés tratamento
preliminar, através de caixa de areia para retirada dos solidos inertes. Para a alimentagdo dos
reatores foram utilizadas bombas centrifugas da marca Schneider, modelo BCR 2000 e
poténcia de ¥ CV. O esgoto bruto era bombeado para a caixa de distribuicdo de vazéo que

alimentava os reatores por gravidade.

Na Tabela 3 sdo apresentadas as condi¢des operacionais e as etapas do experimento.
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Tabela 3: CondicBGes operacionais dos reatores compartimentados anaerdébio-aerébio com
recirculagdo da fase liquida.

Reator compartimentado 1 Reator compartimentado 2
Fases
TDH (h) Recirculagéo (r) TDH (h) Recirculagéo (r)
1 (anaerdbio/aerdhio) 12 0 12 0
2 (anaerdbio/aerbbio/andxico) 12 15 12 3,0
3 (anaerdbio/aerdbio/anoxico) 10 1,5 10 3,0
4 (anaerdbio/aerébio/andxico) 8 15 8 3,0

Na Fase 1, os reatores compartimentados anaerobio-aerébio foram operados com tempo de
detencdo hidraulico de 12 horas, sem recirculacdo. Apds a estabilizacdo do sistema, foi
aplicada a recirculagdo do efluente do reator para 0 compartimento anaerébio. Nas Fases 2, 3
e 4, os reatores compartimentados operaram com tempo de detencdo hidraulico de 12, 10 e
8h, respectivamente, sendo aplicado uma taxa de recirculacdo de 1,5 para o reator

compartimentado 1 e de 3,0 para o reator compartimentado 2.

4.2.4 Monitoramento

O monitoramento dos reatores teve inicio em agosto de 2013 e foi operado até fevereiro de
2015, totalizando 565 dias de experimento. As coletas foram realizadas duas vezes por
semana no afluente e efluente de cada compartimento do reator. Os ensaios foram realizados
in loco e no Laboratério de Saneamento Ambiental da Universidade Federal de Pernambuco.
Os parametros fisico-quimicos utilizados no monitoramento dos reatores compartimentados

foram realizados segundo o Standard Methods (APHA, 2012), conforme a Tabela 4.
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Tabela 4: Metodologias das anlises utilizadas na pesquisa.

Parametro Metodologia Frequéncia
Vazdo Medicdo direta (volume x tempo) 2 X semana
Temperatura Potenciométrico 2 X semana
pH Potenciométrico 2 X semana
Potencial redox Potenciométrico 2 X semana
Oxigénio dissolvido Eletrométrico 2 X semana
DQO total Espectrofotométrico 2 X semana
DQO filtrada (1,2 um) Espectrofotométrico 2 X semana
Alcalinidade total e bicarbonato Potenciométrico 2 X semana
Série de sdlidos Gravimétrico 1 x semana
NTK Macro-Kjedhal 2 X semana
Nitrogénio amoniacal Titulométrico 2 X semana
Nitrito Cromatdgrafia de ions 2 X semana
Nitrato Cromatdgrafia de ions 2 X semana

Os parametros de temperatura, pH, condutividade, oxigénio dissolvido e potencial redox
foram determinados a partir de sondas especificas acopladas ao multipardmetro Hach HQ40D.

As amostras de DQO foram digeridas no COD reactor da Hach. Para a determinacdo das
fracdes de DQO foram utilizadas as seguintes notacbes: DQO total (amostra sem qualquer

filtracdo) e DQO filtrada (amostra filtrada em membrana de 1,2 um).

O NTK foi determinado por digestdo a 350°C (Tecnal 015/50), destilado (Tecnal TE-036/1) e
titulado com é&cido sulfdrico 0,02 N. O nitrogénio amoniacal foi determinado por destilacdo
(Tecnal TE-036/1) e titulado com acido sulfarico 0,02 N. Nitrito e nitrato foram determinados
por cromatografia de ions através do equipamento ICS 2100 da Dionex com amostrador
automatico AS-DV.
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4.3 Diversidade Microbiana

O uso de técnicas de Biologia Molecular de extracdo por PCR (Polymerase Chain Reaction),
seguido de DGGE (eletroforese em gel com gradiente desnaturante) foram utilizados para
caracterizar e avaliar o desenvolvimento das populacGes microbianas presentes na biomassa

nitrificante e desnitrificante.

Amostras do lodo em suspenséo e o lodo aderido ao meio suporte foram coletados no final
das fases 1, 2 e 4 e preservados a -4°C, até serem realizados os procedimentos de extracao e

amplificacdo do DNAr.

4.3.1 Extracdo do DNAr e Amplificacdo por PCR

A extracdo do DNA foi realizada a partir do Kit comercial Power Soil ™ DNA Isolation Kit
MO BIO laboratdrios, seguindo as recomendacdes do fabricante. Aliquotas de 100 mL de
amostras foram inicialmente filtradas em membrana de 0,22 um (filtro de membrana de
mistura de ésteres), com a finalidade de reter os microrganismos. Apds a filtracdo, a
membrana foi recortada em pequenas partes e colocadas nos tubos PowerBead para o inicio
da extracdo do DNA.

A concentracdo final do DNAr foi obtida utilizando 1uL da amostra no espectrofotbmetro
Nanodrop 2000 da Thermo Scientific. Apds a quantificacio do DNAr, o mesmo foi

conservado a uma temperatura de -20°C, até uso posterior.

Para a amplificacdo do RNAr 16S de Bacteria e Archaea foram utilizados os primers
universais listados na Tabela 5.
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Tabela 5: Primers especificos para a amplificacdo de genes RNAr 16S de Bacteria, bactéria
oxidante de amonio, bactéria desnitrificante, Anammox e Archaea.

Primers Sequéncia do primer (5°-3°) Referéncias
Bactéria
Heuer & Smalla (1997)
BAC 968F 5-AACGCGAAGAACCTTAC-3'
Brosius et al. (1981)
BAC 1392R 5-ACGGGCGGTGTGTRC-3'

Bactéria oxidante de amonia
NSO 190F 5'-GGAGAAAAGCAGGGGATCG-3' Hikuma et al., (2002)

NSO 1225R 5-CGCCATTGTATTACGTGTGA-3’

Bactéria desnitrificante

nirS 2F 5TACCACCCCGAGCCGCGCGT3 Nittami et al., (2003)
nirS 3R 5'-GCCGCCGTCGTGAAGGAA-3'

Anammox

AMX368F 5'CCTTTCGGGCATTGCGAA3Z Wang et al., (2013)

AMX820R 5-AAAACCCCTCTACTTAGTGCCC-3'

Archaea

1100 F 5-AACCGTCGACAGTCAGGYAACGAGCGAG-3' Kudo Y. et al. (1997)
1400 R 5-CGGCGAATTCGTGCAAGGAGCAGGGAC-3'

A mistura para a ampliacdo das bactérias continha tampdo (buffer 10X) da enzima Taq
polimerase 1X, MgCl, 50 mM, desoxirribonucleotideos trifosfatados 10 mM cada, primers
5,0 uM cada e 1 uL do DNA alvo. A reacdo se iniciou com um periodo de desnaturacdo de 4
min a 94°C, seguido por 34 ciclos de 55°C por 30s e extens&o final a 68°C por 12 min, e entéo
mantido a 4°C, em termociclador modelo MyCycler Thermal Cycler (Bio-Rad Laboratories,
Califérnia - EUA).

A amplificacdo do DNA para Archaea foi realizada com tampéo (buffer 10X) da enzima Taq
polimerase 1X, MgCl, 50 mM, desoxirribonucleotideos trifosfatados 10 mM cada, primers 5
UM cada e 1 pL do DNA alvo. A PCR foi realizada no mesmo termociclador citado acima,
com desnaturacédo do DNA a 94°C por 4 min, seguido por 34 ciclos a 55°C por 30s e extensao

final a 68°C por 12 min. Os produtos finais da PCR foram visualizados sob luz UVP
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(transiluminador UVP de luz ultravioleta) em gel de agarose 1,8% apds tratamento com

brometo de etidio (1pug/mL).

4.3.2 Eletroforese em gel com gradiente de desnaturacdo (DGGE)

A técnica de DGGE envolve a extracdo dos acidos nucléicos e amplificacdo de sequéncias
especificas por PCR, geralmente todo ou parte do 16S rRNA. A andlise dos fragmentos de
DNA foi realizada em géis de eletroforese, que fornecem informacéo sobre o perfil de bandas
amplificadas, que podem ser isoladas e sequenciadas posteriormente.

Segundo Sanz e Kochling (2007), o DGGE é uma técnica muito apropriada ndo somente para
caracterizar comunidades complexas, como também monitorar bactérias a partir de amostras
ambientais e acompanhar a dindmica de populacdes especificas em funcdo de variacGes

ambientais ou das condi¢des operacionais de um sistema.

A eletroforese em gel de gradiente desnaturante (DGGE) foi realizada em aparelho D-Code
(Bio-Rad Laboratories, Califérnia, EUA) com algumas modificaces do método proposto por
Muyzer et al. (1993). Os produtos de PCR correram em gel de poliacrilamida 8%
(peso/volume), em TAE 1X (Tris-Cl 20 mM, acetato 10 mM, Na,EDTA 0,5 mM) usando
gradientes desnaturantes variando de 40 a 60% (para as bactérias), ou 35 a 65% (para
Archaea) (onde 100% desnaturante contém 7 M de ureia e formamida a 40%). A eletroforese
foi realizada em tensdo de 250 V por 5 h. O tampéo de eletroforese (TAE 1X) foi mantido a
60°C. Os géis foram corados com brometo de etidio (0,5 pg/mL), visualizados em um
transiluminador UVP de luz ultravioleta UV. As imagens dos géis foram registradas por um
sistema de captura de imagem L — PIX — ST Loccus do Brasil. Os marcadores de peso
molecular utilizados foram 1 kb plus DNA ladder para a extragdo do DNA e 100 pb DNA
ladder para PCR.

Os padrdes de bandas de DGGE obtidos foram marcados manualmente, independentemente
da intensidade, pela presenca (1) ou auséncia (0) de bandas, de forma a gerar matrizes
binarias. As melhores bandas foram recortadas e colocadas em tubos de eppendorf com 50 pL
de agua ultra limpa (mili-q). Em seguida, os tubos de eppendorf com as bandas foram
colocados em banho-maria a temperatura de 50°C durante 40 minutos, para posteriormente

serem reamplificadas e enviadas para o sequenciamento.
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4.4 Analise de confiabilidade da tecnologia de tratamento

A confiabilidade de um sistema é a probabilidade de se obter um desempenho adequado, por
um periodo especifico de tempo, sob determinadas condigdes. Em termos de desempenho de
uma ETE, a confiabilidade é a porcentagem de tempo em que se consegue cumprir os padrdes
de lancamento de efluentes. Devido as varia¢bes na qualidade do efluente tratado, o sistema
de tratamento deve ser projetado para produzir um efluente com concentracdo média abaixo
dos padrdes de lancamento (OLIVEIRA e VON SPERLING, 2008).

Niku et al. (1979) desenvolveram um método que relaciona a concentracdo média do
constituinte com os valores limites a serem cumpridos, baseando-se em anélises
probabilisticas. Assim, pode-se determinar uma concentracdo média que garanta que a
concentracdo do efluente estara abaixo de certo valor, com um determinado nivel de

confiabilidade.

Este método foi utilizado neste trabalho, para determinar os coeficientes de confiabilidade do
reator compartimentado anaerobio-aerébio com recirculacdo da fase liquida, estimando assim
a confiabilidade da tecnologia de tratamento em estudo. Esse coeficiente de confiabilidade
tem sido empregado e recomendado por varios autores para avaliacdo de processos de
tratamento (NAVAL E WANDERLEY, 2000, METCALF & EDDY, 2003).

4.4.1 Célculo do percentual de atendimento aos padrdes de lancamento

O célculo do percentual de atendimento aos padrdes de lancamento foi realizado com os
parametros de DQO filtrada, SST, nitrogénio amoniacal e eficiéncia de remocdo de matéria
organica, a partir de metas previamente adotadas para o efluente. As metas adotadas seguiram

valores das legislacdes estaduais brasileiras, conforme apresentado nas Tabelas 6 e 7.
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Tabela 6: Metas adotadas como padrdes de langamento para 0s parametros estudados.

LegislacGes de referéncia

Parametros estudados Meta adotada
DQO filtrada 90 mg.L* Minas Gerais (1986)
SST 60 mg.L! Minas Gerais (1986)
Nitrogénio amoniacal 20 mg.L™ CONAMA 430/2011*

*Para nitrogénio amoniacal foi adotada a meta de 20 mg.L™, embora a legislacio CONAMA 430/2011, na segdo
11, artigo 21, ndo exija padréo de lancamento de efluente para nitrogénio amoniacal de efluentes oriundos de
sistemas de tratamento de esgotos.

As metas adotadas de atendimento aos padrdes de langamento em relacéo a eficiéncia minima
de remoc¢do de matéria organica foram baseadas na norma técnica de controle de carga
organica ndo industrial da CRPH n°® 2.002. Esta norma é aplicavel as atividades nao
industriais, como: loteamento, edificacdes, residéncias multifamiliares, condominios,
hospitais, hotéis, restaurantes, portos, aeroportos, estacdes de tratamento de esgoto e
emissarios, outras atividades de comércio e servi¢os que geram esgotos sanitarios e demais
despejos contendo matéria organica biodegradavel. Segundo a norma técnica da CPRH, a
carga organica antes de ser langada no corpo receptor, devera apresentar um nivel de remogéo

em funcdo da carga organica bruta, conforme apresentado na Tabela 8.

Tabela 7: Eficiéncia minima de remocdo de matéria organica em funcdo da carga organica

bruta aplicada.

Carga Organica Bruta (C) Eficiéncia Minima de Remoc¢ao de matéria

organica (%)
(Kg DBO/dia)

Cc<2 40
2<C<6 70
6<C<50 80
C>50 90

Fonte: Norma técnica de controle de carga organica néo industrial da CRPH n° 2.002
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Tabela 8: Metas adotadas como padrdes de lancamento utilizando como parametro a
eficiéncia minima de remog&o de matéria organica.

Metas adotadas Eficiéncia minima dfz r'emogao de matéria Legislacéo de referéncia
orgéanica
Meta 1 40 %
Meta 2 70 % Pernambuco — CPRH (2000)
Meta 3 80 %

Para cada uma das fases operacionais, foi calculado, a partir da distribuicdo de frequéncia, o
percentual de dados de concentracdo do efluente que se encontraram dentro do padrdo de

lancamento (meta adotada).

4.4.2 Calculo dos coeficientes de confiabilidade (CDC) e das concentragdes médias para

atendimento as metas de langcamento

A equacdo de confiabilidade apresentada por Niku et al. (1979) permite estimar a
confiabilidade das estacGes de tratamento, isto &, a fracdo de tempo que o efluente ndo excede

0 padrdo de referéncia previamente fixado.

O coeficiente de confiabilidade relaciona valores das concentracdes médias ao padrdo de
lancamento a ser alcancado em uma base probabilistica. Por exemplo, se um padrdo de 60
mg.L™ deve ser cumprido em 90% do tempo, a ETE deve ser projetada e/ou operada para
gerar um efluente com concentracdo média (my), de forma a atender o padrdo de lancamento

determinado ou a meta adotada, mesmo com variabilidade operacional.

Os coeficientes de confiabilidade foram calculados segundo a metodologia apresentada por
Niku et al. (1979). A primeira etapa consistiu em determinar o coeficiente de variagéo (CV)
dos parametros (Equacéo 15), e calcular o Z 1., para os niveis de confiabilidade de 40, 50, 60,
70, 80, 90, 95 e 99% (Equacéo 16).

46



O coeficiente de variacdo foi obtido a partir da divisdo do desvio padrdo pela média da
distribuicéo.

CV =0, /u, (Equagéo 15)

Onde:

o4= desvio padréo
= média da distribuigao

A variavel normal central reduzida (Z 1.,) foi calculada atraves da equacdo (4.2):

InX, — [Inp, — 31+ CV2)]

Equacdo 16
VIn(1+ CV? (Equac )

Zog1 =

Na etapa seguinte, os coeficientes de confiabilidade foram calculados, através da equagdo
(Equacéo 17), para os parametros estudados.

CDC=vVCVZ+ 1 .exp [-Z;_o /In(CVZ + 1) ] (Equagdo 17)

Onde:

CDC = coeficiente de confiabilidade
CV = coeficiente de variagdo
Z 1., = variavel normal central reduzida correspondente a probabilidade de ndo excedéncia (1-

o)

Com os valores dos coeficientes de confiabilidade obtidos, foi possivel a determinacdo de
valores de projetos e/ou operacdo necessarios para que o efluente atinja as metas adotadas

utilizando a equacéo (Equacdo 18).

my = (CDC). X (Equacéo 18)

Onde:

mx = concentracdo média do constituinte;
CDC = coeficiente de confiabilidade;
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Xs = meta ou padréo fixado por legislacéo

A Figura 13 apresenta resumidamente as etapas de célculo para a analise de confiabilidade do

sistema de tratamento em estudo.

Figura 13: Etapas de calculo para a anélise de confiabilidade. (Adaptado de Oliveira e von
Sperling, 2008)

Célculode Z 4,
Calculo do CV (o/p)

(40, 50, 60, 70, 80, 85, 90, 95 e 99%)

CDC=VCV?2 + 1 X exp[—Zi_q/In(CV? + 1)]

Concentracao de projeto = Meta ou padrdo (mg.L™) x CDC

4.5 Estudo de Viabilidade Econémica

O estudo de viabilidade econdmica foi realizado em parceria com a Prof®. Dra. Josete
Floréncio (Depto Administracdo/UFPE) e Maria Caroline Carneiro, aluna de mestrado em
Administragdo (UFPE).

A analise econdmica do sistema de tratamento em estudo foi realizada a partir de fluxo de
caixa incremental descontado a partir do Valor Presente Liquido (VPL), do Valor Presente de
Custo (VPC), do Custo Anual Equivalente Uniforme (CAEU) e da anélise de sensibilidade.

A analise econémica foi realizada para o reator compartimentado em escala piloto, com uma

populacéo de atendimento equivalente a 10 habitantes, considerando as seguintes hipdteses:

e Quanto ao efluente final:
» Sem opcao de retso (SR): o efluente tratado seria destinado ao corpo receptor;
» Com opcdo de reuso (R): o efluente tratado seria utilizado na limpeza das areas

externas e irrigagéo de jardins do conjunto habitacional;
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¢ Quanto ao Investimento Inicial:
» Com Investimento Inicial dos reatores (Il): considera a construcdo e
instalacdo dos reatores em conjuntos habitacionais ja construidos;
» Sem investimento Inicial dos reatores (SII): considera o custo de
construcdo e instalacio dos reatores incluido na construcdo do

empreendimento habitacional.

Nesse contexto, quatro cenarios foram montados para a avaliacdo econémica:
1. Com Investimento Inicial (1) e sem reuso (SR);
2 Com Investimento Inicial (11) e com reudso (R);
3. Sem Investimento Inicial (SII) e sem redso (SR);
4 Sem Investimento Inicial (SII) e com redso (R).

4.5.1 Analise econdmica do reator compartimentado anaerobio-aerébio em escala piloto

4.5.1.1 Fluxo de caixa

O fluxo de caixa foi elaborado com os dados de construcdo e operacdo de um reator, expresso
pelas entradas e saidas de recursos. As seguintes variaveis foram consideradas: investimento
inicial e entradas de caixa operacionais composto pelo horizonte de planejamento, receita,
custo fixo e taxa de depreciagao.

Investimento Inicial

O investimento inicial do sistema de tratamento em estudo foi composto pelo custo dos
materiais de construcdo do equipamento, custo de instalagio e montagem e custo dos
equipamentos elétricos (bombas e compressores). O custo do terreno foi considerado
implicito no custo da moradia, ndo contemplado nesta pesquisa. A vida Gtil de projeto adotada

foi de 20 anos.

Receitas

As receitas ou entradas de caixas utilizadas na elaboragéo do fluxo de caixa foram a reducéo
na despesa de agua tratada, uma vez que o efluente tratado podera ser utilizado na limpeza de
areas externas e irrigacao de jardins e a economia da taxa de esgoto. A receita foi baseada na

tarifa social da Companhia de agua e esgoto estadual (COMPESA) e no valor da taxa de
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esgoto, equivalente a 100% da tarifa de 4gua, conforme Resolucdo da Agéncia de Regulagéo
do estado de Pernambuco (ARPE) n° 89/2014.

Custos fixos

Os custos fixos adotados foram o custo de operagdo do sistema de tratamento referente ao
custo da energia elétrica e os custos de manutencdo preventiva dos equipamentos elétricos,
como bombas e compressores. Para a energia elétrica, a base de calculo utilizada foi a tarifa
da energia elétrica da Companhia Energética de Pernambuco (Celpe) para classe residencial
convencional de baixa tensdo/renda (B1) com consumo acima de 220 kWh. Nos custos fixos
também foi inserido a despesa de substituicdo das bombas e compressores a cada 5 anos,
totalizando trés trocas durante a vida util do projeto (ano 5, ano 10 e ano 15). Esse critério foi
embasado na Norma de Execucdo n° 06, publicada no Diario Oficial da Unido de 30 de
dezembro de 1993 que determina a depreciacdo de equipamentos elétricos e hidraulicos em
20% ao ano.

Taxa de depreciacéo

A taxa de depreciacgdo do reator foi mensurada a partir do investimento inicial (materiais de
construcdo e servico de instalacdo e montagem) dividido pela vida atil do projeto. Para os
equipamentos elétricos foi adotada a taxa de depreciacdo de 20% ao ano, conforme Norma de
Execucdao n° 06, publicada no Diario Oficial da Unido de 30 de dezembro de 1993 que

determina a depreciacdo de equipamentos elétricos e hidraulicos.

Reajustes

O fluxo de caixa foi reajustado de acordo com o indice de inflacdo IGP-M divulgada pelo
Banco Central do Brasil através do Sistema de Expectativas do Mercado (PORTAL BRASIL,
2015). Apos o periodo de previsdo utilizado pelo IGP-M, o fluxo de caixa foi reajustado
considerando a taxa flat.

Apos a montagem do fluxo de caixa, foram aplicados métodos de avaliacdo de investimento
para determinar a viabilidade econémica do sistema de tratamento proposto. Os métodos
empregados foram o de Valor Presente Liquido (VPL), Valor Presente de Custo (VPC), Custo

Anual Uniforme Equivalente (CAUE) e anélise de sensibilidade.
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4.5.1.2 Valor Presente Liquido (VPL)

O Valor Presente Liquido (VPL) de um projeto de investimento pode ser definido como a
soma algébrica dos valores descontados do fluxo de caixa a ele associado. O método consiste
em calcular o valor presente liquido do fluxo de caixa (saldo das entradas e saidas de caixa)
do investimento a partir da taxa de atratividade (GITMAN, 2002). O método do VPL ¢
considerado uma técnica sofisticada de analise de orcamentos de capital, pois leva em
consideracdo o valor temporal dos recursos financeiros. A viabilidade econémica de um
projeto analisado pelo método do VPL ¢ indicada pela diferenca positiva entre receitas e
custos, atualizados a determinada taxa de juros (REZENDE & OLIVEIRA, 1993). O custo de
capital ou a taxa minima de atratividade adotada para o projeto foi de 12 %, adotada como
padrdo para os estudos de viabilidade econdmica da rede de pesquisa RENTED, a qual o

projeto esta inserido. O célculo do VPL foi obtido pela equacgéo 19.

L FC re (Equacdo 19)

Onde:

VPL = Valor Presente Liquido
FCj = fluxo de caixa no periodo j
I = custo de capital

J = prazo

4.5.1.3 Valor Presente de Custo (VPC)

Para o presente estudo, as entradas de caixa foram negativas, mesmo considerando a op¢éao de
retso do efluente tratado e a economia da taxa de esgoto. Desta forma, a analise econdmica

foi realizada a partir do Valor Presente de Custo (VPC), utilizando a equacéo 20.

VPC = ijocj(l +i)/ (Equacao 20)

Onde:

VPC = valor presente de custo
Cj = valor dos custos.

i= taxa de juros.
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J=periodo em que as receitas ou 0s custos ocorrem.
n = ndmero de periodos ou dura¢do do projeto.

4.5.1.4 Custo Anual Equivalente Uniforme (CAUE)

O Custo Anual Equivalente Uniforme (CAUE) permite a comparacdo entre dois ou mais
investimentos apresentando o mais baixo custo anual, corrigido ao fator tempo. Esse método
procura encontrar uma série anual uniforme equivalente de um fluxo de caixa do

investimento, considerando uma taxa minima de atratividade (Equacéo 21).

VPCy )
CAUE = W (Equagéo 21)

(1+ip)t-1

Onde:

CAUE = Custo anual Equivalente Uniforme

VPC = Valor Presente de Custo

i = taxa minima de atratividade

t = periodo de tempo de 20 anos referente a vida Gtil do projeto

4.5.1.5 Anélise de Sensibilidade

A andlise de sensibilidade foi realizada com o objetivo de determinar os pardmetros mais
importantes do projeto, bem como aqueles capazes de influenciar fortemente os resultados dos
indicadores financeiros tradicionais. Os parametros financeiros considerados para a analise de
sensibilidade foram o custo de capital avaliado pelo VPC e pelo CAUE.

A variavel de custo de capital foi analisada num intervalo de taxa de juros, a partir da série
histérica da Selic, variando de 7% a 22% a.a., em intervalos de 0,5 pontos percentuais.
Posteriormente, 0 VPC e o CAUE foram calculados para cada percentual com o intuito de

indicar a sensibilidade dos mesmos a estas mudangas.
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5. RESULTADOS E DISCUSSAO

Nesta se¢do serdo apresentados inicialmente os resultados de caracterizagdo do esgoto bruto
afluente ao sistema de tratamento. Na segunda secdo, os resultados do reator
compartimentado anaerdbio-aerobio com recirculacdo da fase liquida serdo discutidos nas
condigdes relatadas na metodologia e os resultados de biologia molecular. Na terceira se¢éo
serdo apresentados os resultados da anélise de confiabilidade da tecnologia de tratamento em
estudo e na ultima secdo sera apresentado o estudo de viabilidade econdmica para o sistema

de tratamento.

5.1 Caracterizagado do esgoto bruto afluente ao sistema

O esgoto bruto utilizado como afluente dos reatores compartimentados foi proveniente da
ETE Mangueira apds o tratamento preliminar de grades de barras e caixa de areia. A
caracterizacdo foi realizada a partir de 33 coletas e os parametros utilizados foram:
temperatura, pH, condutividade elétrica, alcalinidade total e bicarbonato, solidos totais e
suspensos, DBO bruta e filtrada, DQO bruta e filtrada, nitrogénio NTK, nitrogénio amoniacal,

nitrito e nitrato.

A Tabela 9 mostra os valores minimos, médios e maximos obtidos na caracterizacdo do
esgoto bruto afluente ao sistema de tratamento. As Figuras de 15 a 19 apresentam as
concentracdes dos parametros de DQO bruta, DQO filtrada, N-NTK, nitrogénio amoniacal,

solidos e alcalinidades ao longo de 350 dias de caracterizacao.

A temperatura e pH afluente apresentaram valores estaveis ndo havendo variacdo significativa
ao longo do periodo monitorado. Os valores médios de foram de 29,3 + 2,4°C e 7,3 + 0,3,
respectivamente (Tabela 9). A baixa amplitude térmica do esgoto bruto é relevante no
tratamento biolégico, uma vez que as bactérias nitrificantes sdo sensiveis a mudancas bruscas
de temperatura e podem reduzir sua capacidade de nitrificacdo (SURAMPALLLI et al, 1997;
LOUZEIRO et al., 2002). Segundo Metcalf & Eddy (2003), as melhores eficiéncias de
nitrificacdo sdo obtidas numa faixa de pH entre 6,5 e 8,0 e definem a propor¢do dos
compostos nitrogenados e suas formas ionizadas, como por exemplo, na relacédo

amonio/amoOnia e nitrito/acido nitroso.
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Tabela 9: Valores minimos, médios e maximos obtidos na caracterizacao do esgoto bruto
afluente ao sistema de tratamento.

Parametro Unidade N Minimo Médio  Méaximo E;dS\r/:;\%
Temperatura °C 33 22,2 29,3 32,4 2,4
pH 33 6,9 7.3 7,9 0,2
Condutividade uS/cm 25 568 716 963 99
Alcalinidade parcial (AP) mg.L™? 33 105 163 240 33
Alcalinidade total (AT) mg.L™ 33 156 220 310 40
Relacdo AP/AT 33 0,64 0,74 1,36 0,12
Sélidos Totais mg.L™ 21 328 649 901 144
Sélidos Totais Fixos mg.L™? 22 78 399 593 132
Sélidos Totais Volateis mg.L™* 21 91 239 447 90
Sélidos Suspensos Totais mg.L™? 19 68 171 424 78
Sélidos Suspensos Fixos mg.L™* 19 4 62 262 65
Sélidos Susp. Volateis mg.L™? 19 46 109 178 36
DBO bruta mg.L* 21 200 316 600 91
DBO filtrada mg.L*! 21 65 120 180 28
Relagdo DBO filt/br 21 0,20 0,40 0,80 0,14
DQO bruta mg.L*! 32 229 475 904 174
DQO filtrada mg.L* 32 87 200 408 89
Relagdo DQO filt/br 32 0,13 0,42 0,66 0,11
N-NTK mg.L* 32 27 40 54 7
N-NH, mg.L* 32 23 28 34 3
N-NO, mg.L™? 32 0 0,2 3,3 0,5
N-NO3 mg.L*! 32 0 0,1 0,2 0,1
S-S0, mg.L*! 32 8 38 92 20

Figura 15: Gréafico da concentracdo de DQO bruta e filtrada no esgoto bruto.
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A DQO bruta afluente apresentou grande variacao, apresentando valor médio de DQO de 475
+ 174 mg.L™. Nos primeiros 80 dias, a DQO bruta foi mais elevada, alcangando concentrago
de 904 mg.L™ . Apés esse periodo, foi possivel observar uma diminuicdo na concentracéo de
matéria organica afluente. Este fato pode estar associado ao maior fornecimento de dgua na
rede de abastecimento do bairro da mangueira o que provocou uma diluigdo na DQO afluente.
A DQO filtrada teve concentracdo média de 200 + 89 mg.L™, apresentando valor minimo e
méximo de 87 e 408 mg.L™, respectivamente (Figura 15). As relagdes DBO filt/br e DQO
filt/br foram de 0,40 e 0,42, respectivamente, indicando que cerca de 40% da matéria organica

estava na forma de solidos dissolvidos (Tabela 9).

Figura 16: Grafico da concentracdo de nitrogénio nas formas de N-NTK e nitrogénio
amoniacal.
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O nitrogénio N-NTK e amoniacal presente no esgoto bruto apresentaram valores médios de
40 + 7 e 28 + 3 mg.L™, onde a maior fracdo de nitrogénio afluente encontrava-se na forma
amoniacal (Figura 16). Nitrito e nitrato ndo representaram fragdo significativa no afluente,

com concentracdes médias de 0,2 + 0,5e 0,1 + 0,1 mg.L™.

As Figuras 17 e 18 apresentam as concentracdes de solidos totais e s6lidos em suspensdo no
esgoto bruto. Interessante observar que os sélidos totais afluente apresentaram grande fracéo
inerte, devido a ineficiéncia da caixa de areia utilizada no tratamento preliminar da ETE
Mangueira. A relacdo STF/ST do afluente foi em média 0,6. A concentracdo média e desvio
padrdo dos sélidos totais e sélidos totais fixos foram de 649 + 135 e 399 + 132 mg.L™,

respectivamente. Os solidos suspensos volateis que representam a biomassa tiveram valor
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médio de 109 + 36 mg.L™ (Tabela 9). A relacdo SST/ST foi de 0,22, indicando que a maior
fracdo de solidos se encontra na forma dissolvida e ndo em suspensdo. A relacdo SSV/SST de
0,22 indicou a baixa fracdo de solidos em suspensdo no esgoto afluente. Os dados
apresentados foram similares aos resultados encontrados por BARROS et al. (2008) e

MORAIS et al. (2011) quando monitoraram a estacéo de tratamento de esgotos da Mangueira.

Figura 17: Gréfico da concentracdo de solidos totais no esgoto bruto.
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Figura 18: Gréfico da concentracdo de solidos suspensos no esgoto bruto.
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Figura 19: Gréfico da concentracdo de alcalinidade total e parcial no esgoto bruto.

Alcalinidade - Esgoto bruto

400
o )4
& 300
o
38
- 200 -
—
ud
€ 100
O T T T T T T 1
0 50 100 150 200 250 300 350

Dias do Experimento == Alc. total
=== Alc. parcial

A alcalinidade natural do esgoto bruto é um parametro de controle importante para a
nitrificacdo. Segundo Rittmann & McCarty (2001), na oxidacdo da amonia, ocorre a producédo
de &cido, havendo um consumo de alcalinidade de 7,05gCaCO3/gN-NH4. A alcalinidade total
(AT) e parcial (AP) afluente apresentaram valores dentro da faixa 6tima para o ambiente de
crescimento dos micro-organismos nitrificantes (Figura 19). A concentracdo média de
alcalinidade total e parcial foram respectivamente de 220 + 40 e 163 + 33 mg.L™, com relacdo
AP/AT média de 0,74.

Dois perfis temporais foram realizados, sendo um no periodo seco e outro no periodo
chuvoso, tendo em vista a grande influéncia da precipitacdo pluviométrica sobre as
caracteristicas do esgoto bruto afluente a estacdo de tratamento. Amostras do esgoto bruto
foram coletadas a cada 2 horas, entre as 8 e 18h, e os parametros analisados na caracterizagéo
temporal foram: temperatura, pH, alcalinidade total e parcial, DQO bruta e filtrada, nitrogénio
NTK, nitrogénio amoniacal, nitrito e nitrato. As Figuras de 20 a 25 apresentam os resultados

obtidos nos perfis temporais de caracterizagdo do esgoto bruto.

O perfil temporal no periodo chuvoso foi realizado em maio de 2013, onde a precipitacdo
acumulada neste més foi de 317,7 mm (APAC, 2015a). Para o periodo seco, o perfil temporal
foi realizado em outubro de 2013, onde a precipitacdo acumulada do més foi de 128,5 mm
(APAC, 2015b).
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A temperatura variou de 27,5 a 29,3°C no periodo chuvoso e de 28 a 30,6°C no periodo seco,
sendo as temperaturas mais baixas obtidas na coleta das 18h. O pH variou de 6,89 a 7,29 para

0 periodo chuvoso e de 7,17 a 7,85 para o periodo seco.

Figura 20: Perfil temporal da concentra¢édo de DQO bruta no esgoto bruto.
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Figura 21: Perfil temporal da concentracdo de DQO filtrada no esgoto bruto.
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A DQO bruta afluente variou de 400 a 500 mg.L™ durante o perfil temporal do periodo seco,
sendo a maior concentracdo obtida de 503 mg.L™ na coleta realizada as 10h da manha.
Durante o periodo chuvoso a DQO bruta afluente apresentou-se mais diluida com
concentracdes abaixo de 400 mg.L™ (Figura 20). A DQO filtrada apresentou-se bastante

diluida no periodo chuvoso e seco, com concentracdes abaixo de 200 mg.L™ (Figura 21).
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Figura 22: Perfil temporal da concentra¢do de N-NTK no esgoto bruto.
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Figura 23: Perfil temporal da concentracdo de nitrogénio amoniacal no esgoto bruto.
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As Figuras 22 e 23 mostram o perfil temporal de nitrogénio NTK e nitrogénio amoniacal. A
concentracdo de N-NTK foi mais elevada no periodo seco, nas coletas da manha, sendo a
maior concentragdo encontrada de 65 mg.L™, na coleta das 10h. A concentragdo média de N-
NTK para o periodo seco foi de 53 + 8 mg.L™. No perfil temporal do periodo chuvoso ndo
houve grande variagdo da concentracdo de N-NTK. A concentracdo média de N-NTK para

esse perfodo foi de 38 + 2 mg.L™.
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Figura 24: Perfil temporal da concentracdo de alcalinidade parcial no esgoto bruto.
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Figura 25: Perfil temporal da concentracéo de alcalinidade total no esgoto bruto.
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A alcalinidade parcial apresentou concentracdes variando de 200 a 300 mg.L™ no perfil
temporal do perfodo seco e concentraces variando de 100 a 200 mg.L™ no perfil temporal do
periodo chuvoso (Figura 24). As concentracdes médias para o periodo seco e chuvoso foram
de 245 + 31 e 151 + 33, respectivamente. A alcalinidade total apresentou concentragdes
variando de 300 a 365 mg.L™* no perfil temporal do periodo seco e concentrages variando de
200 a 280 mg.L™ no perfil temporal do periodo chuvoso (Figura 25). Desta forma, mesmo
com a variagéo da alcalinidade ao longo do dia, 0 esgoto bruto da ETE Mangueira apresentou

capacidade de tamponamento.

60



5.2 Operacéao e desempenho dos reatores compartimentados

Nesta secdo serdo apresentados e discutidos os dados obtidos na operagdo dos reatores
compartimentados anaerobio-aerdbio. A etapa experimental foi realizada de agosto de 2013 a

fevereiro de 2015, com tempo total de experimento de 565 dias.

Na Fase 1, os reatores operaram como réplicas, com THD de 12 h, sendo 2,8 horas no
compartimento anaerobio (v =90 L) e 9,2 horas no compartimento aerobio (v = 300 L), sem
recirculacdo do efluente. Nessa etapa, 0 THD de 12 horas correspondeu a uma vazao de 32,5

L/h e uma velocidade ascensional do liquido de 0,26 m/h.

Na Fase 2, o TDH do sistema foi mantido em 12 horas e foi aplicada a recirculacdo do
efluente do reator para o compartimento anaerébio. Para o reator compartimentado 1 foi
aplicada uma taxa de recirculacdo de 1,5 e para o reator compartimentado 2 uma taxa de 3,0
gue se manteve nas fases operacionais 3 e 4. Com a recirculacdo a velocidade ascensional do
liquido aumentou para 0,64 e 1,03 m/h para os reatores compartimentados 1 e 2,

respectivamente.

Na Fase 3, o THD do sistema foi reduzido para 10 h. As taxas de recirculacdo da fase 2 foram
mantidas para os dois reatores. Com a recirculacdo a velocidade ascensional do liquido
aumentou para 0,77 e 1,24 m/h para os reatores compartimentados 1 e 2, respectivamente.

Na Fase 4, o THD foi reduzido de 10 h para 8 h. As taxas de recirculacdo da fase 2 foram
mantidas para os dois reatores. Com a recirculacdo a velocidade ascensional do liquido
aumentou para 0,97 e 1,55 m/h para os reatores compartimentados 1 e 2, respectivamente.

A aeracdo foi mantida a uma vazao constante de 50 L/min, controlada por um rotdmetro, para
proporcionar uma concentracdo de oxigénio dissolvido superior a 2,5 mg/L, de forma a ndo

haver limitacéo da nitrificacdo pela auséncia de oxigénio dissolvido.

A partida dos reatores foi executada sem indculo nos compartimentos anaerébio e aerébio, o

que afetou o inicio da nitrificacdo, provavelmente devido a competicdo entre as bactérias
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autotroficas e heterotroficas e ao crescimento lento das bactérias nitrificantes. O inicio da
nitrificagdo ocorreu no dia 34 para o reator compartimentado 1 e no dia 43 para o reator
compartimentado 2. No entanto, o processo de nitrificacdo atingiu estabilidade operacional
apos o dia 99 para o reator compartimentado 1 e ap0s o dia 124 para 0 reator
compartimentado 2, onde os reatores apresentaram concentracdes de nitrito abaixo de 1,0
mg/L e concentracdo média de nitrato de 10,8 e 11,1 mg/L, para o reator compartimentado 1 e

2, respectivamente.

A populacéo de nitrificantes presentes em um sistema de tratamento pode estar relacionada
com a relacdo C/N. A medida que a relagdo C/N cresce o crescimento de microrganismos
heterotroficos € favorecido e estes competem com as nitrificantes pelo oxigénio e nutrientes.
Segundo Metcalf e Eddy (2003), relagdes DBO/NTK em torno de 0,5, a populacdo de
nitrificantes seria em torno de 35% e conforme essa relacdo decresce, a populacdo de
nitrificantes aumenta. O aumento da relacdo DBO/NTK favorece a predominéncia da
biomassa heterotrofica, com maior taxa de crescimento, no biofilme. Substratos que
apresentam baixa fracdo organica no processo de nitrificacdo oferecem menor possibilidade
de competicdo das heterotréficas com as bactérias nitrificantes. No entanto, estudos baseados
em técnicas de biologia molecular, tem apontado baixos percentuais de organismos
nitrificantes em relagdo a biomassa heterotrofica, mesmo em sistema com baixas

concentracdes de carbono e com nitrificacdo eficiente (DIONISI et al., 2002; LI et al., 2007).

5.2.1 Remocgado de matéria organica

5.2.1.1 Remocdo de matéria organica no compartimento anaerébio

O primeiro compartimento do reator era anaerébio com finalidade de remover matéria
organica a fim de diminuir a competicdo das bactérias autotréficas e heterotréficas pelo

substrato.

No reator compartimentado 1, a eficiéncia média de remocdo de DQO bruta no
compartimento anaerébio foi de 53 + 27, 42 + 33 e 37 £ 28% nas fases 2, 3 e 4,
respectivamente. Quando considerado a DQO bruta afluente e a DQO filtrada efluente, a
remocao média de matéria organica foi bastante satisfatoria com valores de 79 £ 9,84 + 9 e
83 + 8% nas fases 2, 3 e 4, respectivamente (Figura 26). No entanto, observou-se perda de
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biomassa anaerébia com a introducdo da recirculagdo elevando as concentragcdes de DQO
bruta e desvios padrdo na saida desse compartimento. O valor médio da DQO bruta efluente
no compartimento anaerobio foi de 131 + 108, 183 + 118, 191 + 83 mg/L, para as fases 2, 3 e
4, respectivamente. As concentracdes de DQO filtrada efluente foram bastante estaveis
independente das condigdes operacionais aplicadas, com valores médios e desvios padrdo de
56 £ 25, 51 £ 29 e 54 + 26 mg/L, para as fases 2, 3 e 4, respectivamente. Infelizmente para a

Fase 1 ndo foi feita amostragem na saida do compartimento anaerobio.

Figura 26: Eficiéncia de remocdo de DQO no compartimento anaerdbio do reator 1 nas fases
operacionais estudadas, sendo br/br a eficiéncia com base na DQO afluente e efluente bruta e
br/fil, a eficiéncia com base na DQO bruta afluente e DQO filtrada efluente.
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No reator compartimentado 2, a eficiéncia média de remocdo de DQO bruta no
compartimento anaerdbio teve comportamento distinto entre as fases operacionais. Na Fase 2,
com TDH de 12 h e taxa de recirculagdo de 3,0, 0 compartimento anaerébio alcangou
eficiéncia média de remocéo de DQO bruta de 49 + 29%. No entanto, a taxa de recirculacéo
aplicada de 3,0 e a diminuicdo do TDH do sistema proporcionou uma grande perda de
biomassa, especialmente nas fases 3 e 4, onde a eficiéncia de remoc¢do de DQO bruta foi de
apenas 3 = 101 e 2 + 83% nas fases 3 e 4, respectivamente (Figura 27). O efluente do
compartimento anaerébio apresentou alta concentracéo e desvio padrdo de DQO bruta de 295
+ 319 e 308 + 255 mg/L. As concentracfes de DQO filtrada efluente também foram bastante
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estaveis independente das condi¢Ges operacionais aplicadas, com valores médios e desvios
padrdo de 63 + 32, 65 + 36 e 68 £ 31 mg/L, para as fases 2, 3 e 4, respectivamente.

Figura 27: Eficiéncia de remocdo de DQO no compartimento anaerdbio do reator 2 nas fases
operacionais estudadas, sendo br/br a eficiéncia com base na DQO afluente e efluente bruta e
br/fil, a eficiéncia com base na DQO bruta afluente e DQO filtrada efluente.
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A grande perda de sélidos do compartimento anaer6bio pode ter prejudicado o compartimento
aerdbio, pois pode ter resultado num biofilme estratificado, com bactérias heterotroficas
localizadas na camada externa do biofilme se sobrepondo sobre as bactérias nitrificantes de

crescimento mais lento localizado na camada interna do biofilme.

5.2.1.2 Remocao global de matéria organica nos reatores compartimentados

Os resultados a seguir representam a remocdo global da matéria organica nos reatores

compartimentados.

Os reatores compartimentados apresentaram significativa remocdo de matéria orgénica, com
eficiéncias médias de remocdo superiores a 80% quando considerado a DQO afluente bruta
(DQO br/br) e a DQO efluente filtrada (DQO br/filt) (Figuras 28 e 30).
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No reator compartimentado 1, o melhor desempenho na remogdo de matéria orgénica foi

alcangado quando o reator operou com TDH de 12 horas com taxa de recirculagdo de 1,5

(Fase 2). Nessa condicdo, a eficiéncia média de remocéo de DQO foi de 52 + 15 e 81 = 7 %,

para DQO br/br e DQO br/filt, respectivamente (Figura 28). Nessa fase, a concentragdo média

efluente de DQO bruta e filtrada foram 119 + 47 e 50 + 23 mg/L, respectivamente (Figura

29).

Figura 28: Eficiéncia global de remocdo de DQO no reator compartimentado 1 nas fases
operacionais estudadas, sendo br/br a eficiéncia com base na DQO afluente e efluente bruta e
br/fil, a eficiéncia com base na DQO bruta afluente e DQO filtrada efluente.
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Figura 29: Concentragdo de DQO afluente e efluente final do reator compartimentado 1 nas
fases operacionais estudadas.
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O reator compartimentado 2 apresentou o melhor desempenho na remogdo de matéria

organica quando operado com TDH de 12 h e taxa de recirculagéo de 3,0 (Fase 2). Nessa fase,
a eficiéncia média alcancada foi 51 + 15 e 83 £ 6 % para a DQO br/br e DQO br/Ail,

respectivamente (Figura 30). A concentracdo meédia efluente de DQO bruta e filtrada foi de

132 + 58 e 46 = 24 mg/L, respectivamente (Figura 31).

Figura 30: Eficiéncia global de remocdo de DQO no reator compartimentado 2 nas fases
operacionais estudadas, sendo br/br a eficiéncia com base na DQO afluente e efluente bruta e
br/fil, a eficiéncia com base na DQO bruta afluente e DQO filtrada efluente.
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Figura 31: Concentracdo de DQO afluente e efluente final do reator compartimentado 2 nas
fases operacionais estudadas.
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A recirculagdo do efluente para o compartimentado anaerébio melhorou a velocidade de
transferéncia de massa pelo aumento da velocidade superficial do liquido. No entanto, com a
reducdo do TDH para 10h (Fase 3) e posteriormente para 8h (Fase 4), houve desprendimento
de biomassa do meio suporte 0 que ocasionou aumento das concentracdes efluentes de DQO

nos dois reatores.

As amostras brutas de DQO efluente, nas fases 3 e 4, apresentaram grande variabilidade
indicado pelo alto desvio padrdo entre as amostras. As concentracdes médias efluente de
DQO bruta para o reator compartimentado 1, foram de 167 + 70 e 215 + 99 mg/L para o TDH
de 10 (Fase 3) e 8h (Fase 4), respectivamente (Figura 29). Enquanto que para o reator
compartimentado 2, as concentracGes médias efluente de DQO bruta foram de 187 + 94 e 228
+ 120 mg/L, para o TDH de 10 (Fase 3) e 8h (Fase 4), respectivamente (Figura 31).

As eficiéncias médias, as concentracfes de DQO bruta e filtrada e os respectivos desvios

padrdo de todas as fases operacionais estudadas estdo apresentados na Tabela 10.

A carga organica volumétrica (COV) aplicada e removida no sistema apresentaram variaces
em funcdo das condicOes operacionais aplicadas. A Tabela 11 apresenta as cargas organicas
volumeétricas aplicadas no sistema em todas as fases operacionais, bem como as cargas
organicas volumétricas removidas bruta (considerando a DQO efluente bruta) e as cargas
organicas volumeétricas filtradas (considerando a DQO efluente filtrada). A Fase 2, onde 0s
reatores obtiveram o melhor desempenho na remocdo de matéria organica, a COV aplicada
foi de 0,50 £ 0,15 e 0,47 + 0,12 kg.DQO/m3.dia, para os reatores compartimentados 1 e 2,
respectivamente. Enquanto que a COV removida foi de 0,24 = 0,09 e 0,26 + 0,12
kg.DQO/m?3.dia, para os reatores compartimentados 1 e 2, respectivamente. Os resultados de
COV removida filtrada ndo apresentaram variabilidade entre as fases operacionais estudadas
por ndo considerar a perda de biomassa do sistema.
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5.2.2 Remocao de nitrogénio

Na fase 1, a nitrificacdo foi otimizada quando o reator operou anaerObio-aerdbio sem
recirculacdo. Os dois reatores apresentaram comportamento semelhante na etapa de
nitrificacdo. Apds a estabilizacdo da nitrificacdo, o reator compartimentado 1 teve
concentracdes de nitrato de 5,1 £ 4,8 mg/L e de nitrito de 0,2 £ 0,3 mg/L. Enquanto que o
reator compartimentado 2 teve concentragdes de nitrato de 5,4 + 4,8 mg/L e de nitrito de 0,5 +
0,5 mg/L. No final da fase 1, operada sem recirculagdo, observou-se a diminuic¢éo dos valores
de alcalinidade a bicarbonato. O valor médio afluente de alcalinidade a bicarbonato, para
ambos reatores, foi de 138 + 29 mgCaCOs/L e para o efluente do reator compartimentado 1
foi de 101 + 65 mgCaCOs/L antes da nitrificacdo e de 93 + 35 mgCaCOg3/L apds a
nitrificacdo. Ja para o reator compartimentado 2, o valor médio para o efluente foi de 127 + 61
mgCaCOgs/L antes do inicio da nitrificagdo e de 113 + 14 mgCaCOs/L apds a nitrificagéo.

Quando foi introduzida a vazéo de recirculacdo, as concentragdes de nitrato foram reduzidas
gradativamente nas fases 2, 3 e 4, caracterizando a etapa da desnitrificacdo. A atividade
desnitrificante foi caracterizada pelo aumento da alcalinidade a bicarbonato no efluente
tratado. Os respectivos valores médios de alcalinidade a bicarbonato foram de 123 £ 51, 146 +
47 e 123 + 45 mgCaCOs/L para as fases 2, 3 e 4 para o reator compartimentado 1 e de 187 +
41,193 + 35 e 181 + 50 mgCaCOs/L para o reator compartimentado 2.

As Figuras 32 e 33 mostram as concentragdes de nitrito e nitrato no efluente final dos reatores

compartimentados, nas fases operacionais estudadas.

Figura 32: Comportamento do nitrito e nitrato no processo de nitrificacdo e desnitrificacdo no
reator compartimentado 1, nas fases operacionais estudadas.
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Figura 33: Comportamento do nitrito e nitrato no processo de nitrificacdo e desnitrificacdo no
reator compartimentado 2, nas fases operacionais estudadas.
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As Figuras 34 e 35 apresentam a eficiéncia de remocdo de N-NTK nos reatores
compartimentados nas fases operacionais estudadas. A recirculacdo do efluente favoreceu o
processo de remocdo de nitrogénio. A fase 2, operada com TDH = 12 h e taxas de
recirculacdo de 1,5 e 3,0 para os reatores compartimentados 1 e 2, respectivamente, foi a que
obteve o melhor resultado. Nessa fase, a eficiéncia média de remogdo de N-NTK foi de 60 %
para o reator compartimentado 1 e 57 % para o reator compartimentado 2. As concentragdes
médias do N-NTK efluente no reator compartimentado 1 e 2 foram de 15+ 5 e 16 + 3 mg/L,

respectivamente (Tabela 10).

A remocédo de N-NTK foi prejudicada com a diminuicdo do TDH e o aumento da velocidade
ascencional do liquido. Na fase 3, a eficiéncia média de remoc¢do de N-NTK caiu para 20%,
com concentragdo média de N-NTK efluente de 27 + 6 mg/L para o reator compartimentado
1. Para o reator compartimentado 2, a eficiéncia foi de apenas 16 % com concentra¢do média
de N-NTK efluente de 28 + 4. Na fase 4, as concentracfes de N-NTK efluente foram
praticamente iguais e algumas vezes superiores as concentracfes de N-NTK afluente (Tabela
10). No entanto, as concentragdes efluentes de nitrato diminuiram com o aumento da vazéo de
recirculacdo aplicada ao sistema. Esse aumento do N-NTK efluente pode estar associado a
perda de biomassa e o arraste das bactérias nitrificantes no sistema contabilizadas na analise

pela ndo filtragem da amostra.
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Figura 34: Eficiéncia de remocdo de N-NTK no reator compartimentado 1 nas fases
operacionais estudadas.
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Figura 35: Eficiéncia de remocdo de N-NTK no reator compartimentado 2 nas fases
operacionais estudadas.
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As Figuras 36 e 37 mostram as concentragdes afluentes e efluentes de N-NTK e N-amoniacal.
Pode-se observar que a maior parte do nitrogénio afluente se encontrava na forma amoniacal.
Na fase 2, com os reatores operando com TDH de 12h e raz&o de recirculagdo de 1,5 e 3,0, os
valores médios de efluentes de N-NTK foram de 15 + 5 e 16 = 3 mg/L, para o reator
compartimentado 1 e 2, respectivamente. Enquanto que os valores médios de N-amoniacal

foram de 14 £ 8 e 16 + 5 mg/L, para o reator compartimentado 1 e 2, respectivamente.

Nas Fases 3 e 4, elevadas concentragdes efluentes de N-NTK foram observadas, com valores

efluentes muito proximos ou superiores aos valores afluentes. Como ja citado, esse fato pode
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estar associado ao aumento da velocidade ascencional do liquido, a perda de biomassa e 0
arraste das bactérias nitrificantes no sistema. Elevadas concentragdes de N-NTK devem-se

provavelmente a ndo filtragem das amostras brutas.

Os resultados de nitrito e nitrato podem ser observados na Tabela 10. As concentracdes
efluentes de nitrito e nitrato diminuiram com o aumento da vazéo de recirculacdo aplicada ao
sistema. Independente da reducdo do TDH, as concentra¢cdes de nitrato diminuiram com o
aumento da vazdo de recirculagdo. Os resultados de nitrito e nitrato ndo sofreram
interferéncia da perda de solidos devido a filtragem das amostras para a realizacdo da analise

por cromatografia de ions.

Figura 36: Variacdo temporal da concentracdo das formas de nitrogénio para o reator
compartimentado 1.
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Figura 37: Variagcdo temporal da concentracdo das formas de nitrogénio para o reator
compartimentado 2.
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O comportamento das concentracGes de SSV foi bastante similar nos dois reatores. Com a
introducdo da recirculagdo e principalmente a diminui¢do do TDH, notou-se um aumento
gradativo da concentracdo de SSV efluente em ambos os reatores. Nas Figuras 38 e 39, pode-
se observar que as concentracdes efluentes de SSV foram superiores as concentracfes
afluentes, o que comprova o arraste de biomassa no efluente e consequentemente diminuicao
na eficiéncia de remocdo de DQO bruta e na remocdo de N-NTK em funcdo da perda de
bactérias. Para o reator compartimentado 1, a média de SSV efluente foi de 19 £ 5, 40 + 30,
60 + 31 e 95 + 15 mg/L, para as fases 1, 2, 3 e 4, respectivamente. Enquanto que para o reator
compartimentado 2, a média de SSV efluente foi de 20 + 7, 48 + 23, 51 + 36 e 155 + 40 mg/L,

para as fases 1, 2, 3 e 4, respectivamente.

Figura 38: Concentragdo de SSV afluente e efluente final do reator compartimentado 1 nas
fases operacionais estudadas.
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Figura 39: Concentracdo de SSV afluente e efluente final do reator compartimentado 2 nas
fases operacionais estudadas.
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Tabela 10: Comparagdo entre os valores efluentes dos reatores compartimentados nas fases operacionais estudadas.

Efluente Reator 1

Efluente Reator 2

Fase 1 Fase 2 Fase 3 Fase 4 Fase 1 Fase 2 Fase 3 Fase 4
Parametros
TDH=12h  TDH =12h TDH = 10h TDH =8h TDH =12h TDH =12h TDH = 10h TDH =8h
r=0 r=15 r=15 r=15 r=0 r=3,0 r=3,0 r=3,0
Temperatura (°C) 272+25 265+24 27,8+1,0 29,7+0,8 2715+£26 264+24 27,8+1,0 29,7+0,8
pH 7,32+0,33 7,48 £ 0,20 7,45+0,34 7,33+£0,29 7,29+ 0,33 7,53+0,19 7,36 £ 0,33 7,31+0,28
DQO bruta (mg.L™) 184 + 84 119 + 47 167 + 70 215+ 99 129 +53 132 +58 187 + 94 228 + 120
DQO filtrada (mg.L™) 49 + 17 50 + 23 49 + 23 57+ 28 40 + 12 46 + 24 51+19 54 + 26
Alcalinidade Total (mg CaCO;L™) 142 + 58 173+ 28 205+ 31 170 £ 35 180 + 29 187 £41 193+ 35 181 +£50
Alcalinidade bicarbonato (mg CaCO4/L™) 101 + 65 123 +£51 146 + 47 123 £ 45 127 £ 61 132 £53 138 £ 56 130 £55
N-NTK (mg.L™) 23+9 15+ 5 27+6 30+7 20+ 8 16 + 3 28+4 34+5
N-NH," (mg.L™) 15+6 14+8 17+8 19+7 14+ 6 16 +5 17+ 10 19+8
N-NO, (mg.L'l) 0,2+0,3 0,3+0/4 06+ 19 0,4+0,6 05+05 0,3+1,8 0,3+£0,9 05+1.2
N-NOj3 (mg.L'l) 51+48 32152 16+£3,2 14+33 54+48 22+28 10+£1,6 06+1,3
Sélidos Suspensos Totais (mg.L™) 33+ 9 65+ 39 118 + 30 135+21 34+9 71+ 30 159 + 52 193 +50
Sélidos Suspensos Volateis (mg.L™) 19+ 5 40+ 30 60 + 31 95+ 15 20+ 7 48 + 23 51 + 36 155 + 40
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Tabela 11: Comparagdo entre os parametros operacionais nas fases estudadas.

Reator compartimentado 1

Reator compartimentado 2

Fase 1 Fase 2 Fase 3 Fase 4 Fase 1 Fase 2 Fase 3 Fase 4
Parametros
TDH =12h TDH =12h TDH =10h TDH =8h TDH =12h TDH =12h TDH = 10h TDH =8h
r=0 r=15 r=15 r=15 r=0 r=3,0 r=3,0 r=3,0
COV aplicada bruta (kg.DQO/m3.d) 0,55+ 0,13 0,50+ 0,15 0,81 +0,25 0,96 + 0,28 0,55+0,13 0,47 +£0,12 0,81+0,24 0,96 + 0,28
COV removida bruta (kg.DQO/m3.d) 0,37 £ 0,17 0,24 £ 0,09 0,40 £0,17 0,65+ 0,30 0,24 £0,12 0,26 £0,12 0,42 £0,24 0,69+ 0,35
COV removida filtrada (kg.DQO/m?3.d) 0,10+ 0,03 0,10+ 0,05 0,12+ 0,06 0,17+0,08 0,08 £0,02 0,09 + 0,05 0,12 + 0,05 0,16 + 0,08
CVN aplicada (kg.NTK/m3.d) 0,08 + 0,01 0,08 +0,01 0,08 + 0,01 0,11+0,01  0,08+0,01 0,08+ 0,01 0,08+ 0,01 0,11+0,01
CVN removida (kg.NTK/m3.d) 0,05+ 0,02 0,03+ 0,01 0,06 £0,01 0,09 + 0,02 0,04 £ 0,02 0,03+0,01 0,06 £ 0,02 0,10 £ 0,02
Remocéo de DQO bruta/bruta (%) 42 £16 51+16 45 + 27 30+32 50+21 51+15 42 +£32 27 £ 46
Remocédo de DQO bruta/filtrada (%) 83+5 81+7 85+8 82+8 86+6 836 84+6 83+ 7
Remogdo de N-NTK (%) 38+25 60 £ 12 20+ 14 16 £17 46 + 24 57 +11 16 £13 7+£10
COV bruta / CVN (aplicada) 7,20 6,17 10,13 8,56 7,19 6,49 10,14 8,70
COV filtrado / COV removida 1,63 2,78 1,98 1,59 2,12 3,25 1,85 1,87
COV bruta/ CVN (removida) 6,00 8,02 6,79 6,70 8,00 7,74 6,30 7,08
COV bruta removida /COV aplicada 0,44 0,56 0,52 0,72 0,67 0,48 0,50 0,67
COV filtrada removida / COV aplicada 0,12 0,19 0,15 0,17 0,18 0,20 0,15 0,18
CVN removida /CVN aplicada 0,53 0,43 0,78 0,92 0,61 0,40 0,80 0,83




5.2.3 Comparacao com os dados encontrados na literatura

Kato et al. (2001) pesquisaram a remocdo de nitrogénio em dois reatores do tipo EGSB
anaerobio-aerdbio, em escala piloto, com volume de 401 L cada, tratando esgotos domésticos.
Os reatores anaerobio e aerobio operaram com TDH de 4h e 8h, respectivamente. Os
resultados de eficiéncias de remocao de matéria organica em termos de DQO bruta e filtrada,
para o primeiro reator foram de 58 e 76%, respectivamente. O reator aerobio apresentou
eficiéncia de DQO bruta de 59% e de DQO filtrada de 75%. A nitrificagdo no reator aerébio
alcancou concentracdes de nitrato de 30 mg/L, porém com valores instaveis devido a

problemas com aeracéo e perda de biomassa nitrificante.

Santos (2004) estudou o desempenho de sistema de trés reatores sobrepostos (UASB + reator
de leito movel e filme fixo aerdbio + reator de leito mével e filme fixo andxico para remocao
de matéria orgéanica e nitrogénio. Os reatores operaram em escala piloto com volume de 71,48
litros. Os resultados de remocdo de matéria organica e nitrogénio foram de 95% e 97%,

respectivamente, quando os reatores foram operados com TDH igual a 20h.

Garbossa et al (2005) desenvolveram um reator de biomassa imobilizada anaerdbio/aerdbio
radial (RAAIB), em escala de bancada, para remocdo de matéria organica, solidos e
nitrogénio. O RAAIB foi dividido em cinco compartimentos concéntricos, sendo o segundo e
0 quarto compartimento preenchidos com matrizes de espuma de poliuretano. Os autores
afirmam que essa configuracdo favoreceu a transferéncia de oxigénio para a massa liquida, no
entanto houve a necessidade de suplemento de alcalinidade bicarbonato para manter o pH. O
reator atingiu uma eficiéncia de remocéo de DQO e N-NTK de 84% e 96%, respectivamente.
Os valores médios de DQO, nitrito e nitrato para o efluente final foram 54, 0,3 e 22,1 mg/L,
respectivamente. A eficiéncia de remocédo de SSV foi de 68%, com valor médio efluente de
19 £ 13 mg/L.

Araujo Jr. (2006) avaliou o desempenho de reator combinado anaerobio-aerobio de leito fixo
para remocdo de carbono e nitrogénio de industria produtora de lisina. A melhor condicéo
operacional encontrada foi quando o reator foi submetido a um TDH de 35 h e razéo de
recirculacdo de 3,5. As melhores eficiéncias foram de 94% para N-NTK e de 77% para NT,

com concentragdes efluentes de 2 + 1 mg/L de N-amoniacal, 8 + 3 mg/L de N-organico, 1 £ 1
75



mg/L de nitrito e 26 = 23 mg/L de nitrato. Na remogédo de DQO, a remocéo de DQO foi de
97%, com concentragdo média efluente de 36 £ 10 mg/L. O reator quando operado apenas em
condicdes anaerdbias, apresentou eficiéncias médias de remocdo de DQO de 43 = 9%, 60 +
9% e 70 = 6%, respectivamente para TDH de 11 h, 17 he 21 h.

Abreu e Zaiat (2008) verificaram a remocéo de matéria organica em reator anaerobio-aerobio
preenchido com espuma de poliuretano para o tratamento de esgoto sanitario. As eficiéncias
de remocédo de DQO foram de 37% e 46% para TDH de 8h e 6 h, respectivamente. Quando o

TDH foi aumentado para 10 h, a eficiéncia de remocao de DQO atingiu 64%.

Pimenta (2011) avaliou a aplicacdo de reatores hibridos na remocédo simultanea de carbono e
nitrogénio em esgotos domésticos. Os reatores eram compostos de reator anaerobio (UASB +
filtro anaer6bio) e reator aerdbio (biofiltro aerado submerso). O primeiro conjunto operou
com TDH dos reatores anaerdbio e aerdbio de 8h cada. O segundo conjunto operou com TDH
do reator anaerébio de 8h e o TDH do reator aerobio de 4 h. O experimento foi dividido em
funcdo das taxas de recirculacdo aplicada (0, 0,5, 1 e 2), nas fases 1, 2, 3 e 4, respectivamente.
Com relacdo a eficiéncia de remocdo de DQO bruta, as eficiéncias médias obtidas para o
conjunto 1 foram de 90, 84, 78 e 84%, para as fases 1, 2, 3 e 4, respectivamente. Enquanto
que para o conjunto 2, as eficiéncias médias de remocao de matéria organica foram de 85, 80,
72 e 62%, para as fases 1, 2, 3 e 4, respectivamente. Na fase 1, sem recirculacdo, praticamente
houve a nitrificacdo total da amdnia. Nas fases 2 e 3 ocorreu a desnitrificacdo sem a adi¢do de
fonte externa de carbono. No entanto, na fase 4, com o aumento da velocidade ascensional do
liquido o processo de nitrificacdo ndo ocorreu.

Oliveira Netto e Zaiat (2012) operaram um reator compartimentado anaerobio-aerébio de
volume total de 2,5 m3 para remocdo de matéria organica e nitrogénio. Os melhores resultados
foram encontrados quando o reator anaerdbio-aerdbio foi operado com TDH de 12 horas e
razdo de recirculacdo de 3,0, apresentando eficiéncias médias de remocdo de DQO, N-NTK e
SST de 92 £ 3%, 68 = 11% e 75 £ 7%, respectivamente. Nessa fase, as concentracfes médias
efluentes foram de 54 + 22 mg DQO/L, 14 + 10 mg N-NTK/L e 70 £ 42 mg SST/L. Os

autores revelaram ganhos obtidos na remocao de matéria organica e nitrogénio quando houve

76



aumento da vazao de recirculagéo do efluente tratado de 1,5 para 3,0. O estudo das constantes
cinéticas aparentes comprovou que a vazdo de recirculagdo é uma variadvel de grande
importancia para a melhora do desempenho do reator, ndo havendo a necessidade de adicéo

de alcalinidade nem de fonte externa de carbono para promover a desnitrificacao.

Pantoja Filho et al (2014) trabalharam com reator UASB seguido de reator aerébio-andxico de
leito fixo, preenchido com espuma de poliuretano como meio suporte, para a remoc¢do de
matéria organica e nitrogénio. Sulfeto de hidrogénio e metano, de origem sintética, foram
utilizados como doadores de elétrons para a desnitrificagdo. O estudo foi dividido em trés
fases de operacdo: (1) condicao de equilibrio dindmico da nitrificacdo; (2) injecdo de biogas
contendo metano e sulfeto de hidrogénio (380 g/m3 e 50 g/m3), variando o TDH entre 7,5 e
2,5 horas e (3) com injecdo de biogés contendo metano e sulfeto de hidrogénio (380 g/m3 e
0,5 g/m3 e TDH de 5 horas. Os processos bioldgicos no reator aerdbio-anoxico de leito fixo
ocorreram de forma sequencial, tendo ocorrido primeiramente a remocéo de matéria organica,
a nitrificacdo e posteriormente a desnitrificacdo. No entanto, foi possivel observar em
determinados pontos do reator, a ocorréncia simultdnea de diversos processos, porém em
menor escala. Esta configuracdo de reator permitiu remocdo de matéria orgédnica com
eficiéncias de até 98% e remocdo de nitrogénio via nitrificacdo-desnitrificacdo com

eficiéncias de 90%.

Foco et al (2015), avaliaram o desempenho de um sistema anaerdbio-aer6bio composto de
filtro anaerdbio seguido de biofiltro aerado submerso (BAS) e decantador secundario. Os
reatores foram operados sem e com recirculacdo do efluente tratado para amenizar os efeitos
desfavoraveis das concentracfes de matéria organica sobre a nitrificagdo e propiciar posterior
remocao do nitrogénio em ambiente anoxico. As razbes de recirculacdo foram 0,5; 1,5; 2,0 e
4,0 sem adicdo de carbono externo ou alcalinizante. Na razdo de recirculacdo de 4,0 foram
aplicadas taxas de carregamento organico e de nitrogénio ao sistema de 0,7+0,3 Kg DQO.m"
3d? e 0,08+0,02 kg N-NH,".m=.d™, atingindo remocdes de DQO e NT de 92 + 4% e 83+ 8%,
respectivamente. Segundo os autores, a aplicacdo de taxa de carregamento organico no BAS,

superiores a 0,30 kg DBO m™.d™ inibe a nitrificacdo devido & competicdo por oxigénio.
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5.3 Analise de Confiabilidade

A andlise de confiabilidade do sistema de tratamento utilizando os reatores compartimentados
foi realizada com os parametros efluentes de DQO bruta, DQO filtrada, SST, nitrogénio
amoniacal e eficiéncia de remocao de matéria organica. As metas foram previamente adotadas
para o efluente de acordo com as legislacGes estaduais brasileiras, apresentadas nas Tabelas 6
e 8 da secdo de Materiais e Métodos.

As Figuras de 40 a 46 apresentam os percentuais de atendimento aos padrfes de langamento

do efluente nos parametros estudados de acordo com as metas adotadas.

5.3.1 Percentual de atendimento aos padrdes de langamento

O percentual de atendimento de DQO bruta néo foi satisfatorio nas quatro fases operacionais
estudadas, sendo influenciado negativamente pela perda de biomassa dos reatores (Figura 40).
Quando considerado a DQO filtrada efluente, o percentual de atendimento foi bastante
satisfatorio em todas as fases operacionais, alcancando indices de 100% de atendimento para
os dois reatores nas fases 1 e 3 (Figura 41). A Fase 4 foi a que apresentou o menor indice de
atendimento para DQO bruta e filtrada para os dois reatores. Para a DQO bruta, 0s percentuais
de atendimento nesta fase foram de apenas 6 e 16% para o reator compartimentado 1 e 2,
respectivamente. Enquanto que para a DQO filtrada, os percentuais de atendimento foram
satisfatorios, com indices de 84 e 91% para o reator 1 e 2, respectivamente. No entanto, a fase
4 apresentou 0 menor indice de atendimento em relacdo a DQO bruta e filtrada, devido ao

menor tempo de detencdo (8 horas) aplicado ao sistema de tratamento.

Figura 40: Percentual de atendimento aos padrdes de langamento em relacdo a DQO bruta.
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Figura 41: Percentual de atendimento aos padrdes de lancamento em relacdo a DQO filtrada.
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As metas adotadas de atendimento aos padrdes de langamento em relacdo a eficiéncia minima
de remocdo de matéria organica foram baseadas na norma técnica de controle de carga
organica ndo industrial da CRPH n°® 2.002. Esta norma é aplicavel as atividades néo
industriais, como: loteamento, edificacBGes, residéncias multifamiliares, condominios,
hospitais, hotéis, restaurantes, portos, aeroportos, estacdes de tratamento de esgoto e
emissarios, outras atividades de comércio e servi¢os que geram esgotos sanitarios e demais
despejos contendo matéria organica biodegradavel. Segundo a norma técnica, a carga
organica antes de ser lancada no corpo receptor, devera apresentar um nivel de remocdo em
funcdo da carga organica bruta, conforme apresentado na Tabela 7, na secdo de Materiais e
Métodos. As Figuras 42, 43 e 44 apresentam o percentual de atendimento em relagdo a
eficiéncia de remocdo de matéria organica para as metas 1, 2 e 3, cuja eficiéncia minima de

remocao de matéria organica adotadas foram de 40, 70 e 80%, respectivamente.

A carga organica bruta afluente dos reatores compartimentados foi menor que 2,0 kg
DQO/dia durante todo o periodo monitorado. Utilizando esse valor na norma técnica n°® 2002
da CPRH, a eficiéncia minima de remocdo dos reatores compartimentados deveria ser de
apenas 40% (Tabela 7). Os gréaficos da Figura 42 apresentam os percentuais de atendimento
aos padrfes de langcamento em relacdo a eficiéncia de remocdo de matéria organica para a
Meta 1= 40%. Quando considerado a DQO bruta afluente e a DQO bruta efluente (Figura
42a), 0s percentuais de atendimento foram de 54, 73, 56 e 34% para o reator 1 nas fases 1, 2,
3 e 4, respectivamente; enquanto que para o reator 2, 0s percentuais de atendimento foram de
67, 83, 57, e 34% para as fases 1, 2, 3 e 4, respectivamente. Na fase 2, quando foi mantido o

TDH de 12 h e aplicada a recirculacdo nos reatores, 0s percentuais de atendimento
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aumentaram significativamente de 54 para 73% no reator 1 e de 67 para 83% no reator 2. No
entanto, quando a recirculagdo foi mantida e o TDH reduzido de 12 para 10 h (Fase 3) e
posteriormente para 8 h (Fase 4), o0s percentuais de atendimento diminuiram
significativamente devido a perda de biomassa no sistema. Fato esse comprovado pelos
percentuais de atendimento de remocdo de matéria orgénica quando considerando a DQO
bruta afluente e a DQO filtrada efluente. Os percentuais de atendimento de remocdo de
matéria organica para a Meta 1 foram de 100% em todas as fases e nos dois reatores (Figura
42b).

Figura 42: Percentual de atendimento aos padrdes de lancamento em relacdo a eficiéncia de
remoc¢do de matéria orgénica para a Meta 1= 40%. (a) considerando DQO bruta afluente e
DQO bruta efluente; (b) considerando DQO bruta afluente e DQO filtrada efluente.

@) (b)
EFICIENCIA DE REMOCAO DE MATERIA ORGANICA - EFICIENCIA DE REMOCAO DE MATERIA
DQO br/br ORGANICA - DQO br/fil
META 1 = 40% META 1 =40 %
100 ~
83 100 -
J 73
80 67 80 -
54 56 57
< __60
S X
~ 34 34 S
40 1
l 20 7
- 0 |
Fase 1 Fase2 Fase 3 Fase 4 Fase 1 Fase2 Fase 3 Fase 4
HReator 1 H Reator 2 B Reator 1 ®Reator 2

Quando foi aplicada a Meta 2, cuja eficiéncia minima de remocdo de matéria organica
adotada foi de 70% (Figura 43), os percentuais de atendimento diminuiram significativamente
quando considerando a DQO bruta afluente e a DQO bruta efluente (Figura 43a). O melhor
percentual alcancado pelos reatores compartimentados 1 e 2 foram de 13% e 21% na Fase 3,
respectivamente. No entanto, os percentuais de atendimento de eficiéncia minima de remogéo
de mateéria organica, considerando a DQO bruta afluente e a DQO filtrada efluente (Figura
43b) para a Meta 2 foram para o reator compartimentado 1 de 100, 93, 100 e 87% nas fases 1,
2, 3 e 4, respectivamente. Para o reator compartimentado 2, os percentuais de atendimento de
eficiéncia minima de remocdo de matéria organica foram de 100% para as fases 1, 2 e 3 e de

97% para a fase 4.
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Figura 43: Percentual de atendimento aos padrdes de lancamento em relacdo a eficiéncia de
remocdo de matéria organica para a Meta 2 = 70%. (a) considerando DQO bruta afluente e
DQO bruta efluente; (b) considerando DQO bruta afluente e DQO filtrada efluente.
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Para a Meta 3, cuja eficiéncia minima de remoc¢do de matéria organica adotada foi de 80%
(Figura 44), os percentuais de atendimento em relagdo a eficiéncia de remocdo de matéria
organica considerando a DQO bruta afluente e DQO bruta efluente foram insatisfatérios, em
funcdo da grande perda de biomassa do sistema de tratamento. No entanto, mesmo quando
considerado a DQO bruta afluente e a DQO filtrada efluente, os percentuais de atendimento
ndo alcancaram a meta adotada, exceto para reator 1 na fase 1 e o reator 2 na fase 3 (Figura
44). Os percentuais de atendimento em relacdo a eficiéncia de matéria organica, considerando
a DQO bruta afluente e DQO bruta efluente do reator compartimentado 1, foram de 0, 7, 13 e
3% para as fases 1, 2, 3 e 4, respectivamente; enquanto que para o reator compartimentado 2
foram de 13, 0, 14 e 3%, para as fases 1, 2, 3 e 4, respectivamente. Os percentuais de
atendimento em relacdo a eficiéncia de matéria organica, considerando a DQO bruta afluente
e DQO filtrada efluente do reator compartimentado 1, foram de 82, 57, 75, 68% para as fases
1, 2, 3 e 4, respectivamente; enquanto que para o reator compartimentado 2 foram de 78, 69,
80 e 66%, para as fases 1, 2, 3 e 4, respectivamente.
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Figura 44: Percentual de atendimento aos padrdes de langamento em relacdo a eficiéncia de
remoc¢do de matéria organica (DQO bruta afluente e DQO filtrada efluente) para a Meta 3 =
80%. (a) considerando DQO bruta afluente e DQO bruta efluente; (b) considerando DQO
bruta afluente e DQO filtrada efluente.
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O percentual de atendimento aos padrdes em relacdo aos SST (Figura 45) sofreu grande
influéncia do tempo de detencdo hidraulico e da razdo de recirculagdo. Quando os reatores
operaram sem recirculacdo (Fase 1), o percentual de atendimento em relagdo aos SST foi de
100% para ambos reatores. Na fase 2, onde foi mantido 0 mesmo TDH de 12 horas da fase 1 e
introduzido a razdo de recirculacdo (r = 1,5 para o reator 1 e r = 3,0 para o reator 2), 0
percentual de atendimento foi reduzido para 58 e 42% para o0s reatores 1 e 2, respectivamente.
Nas fases 3 e 4, quando a razdo de recirculacdo foi mantida e o TDH foi reduzido para 10 e 8
h, respectivamente, ndo houve atendimento aos padrdes de lancamento em relacdo aos SST
em nenhuma coleta realizada. Com a introducéo da recirculacéo do efluente e a diminuicdo do
TDH, ocorreu um aumento na velocidade superficial do liquido e consequente
desprendimento de biomassa do meio suporte 0 que ocasionou aumento das concentragoes

efluentes de DQO total e SST nos dois reatores.

82



Figura 45: Percentual de atendimento aos padrdes de lancamento em relacdo aos SST.
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Embora a legislacio CONAMA 430/2011, na secdo Ill, artigo 21, ndo exija mais padréo de
langamento de efluente para nitrogénio amoniacal de efluentes oriundos de sistemas de
tratamento de esgotos, foi adotada a meta de padrdo de langamento de 20 mg/L, para o estudo
da anélise de confiabilidade do sistema de tratamento. A Figura 46 apresenta os percentuais
de atendimento aos padrbes de langcamento em relacdo ao nitrogénio amoniacal. Na fase 1,
quando os reatores foram operados identicamente com TDH = 12 h e sem recirculagdo do
efluente, o percentual de atendimento para nitrogénio amoniacal foi de 81% para ambos 0s
reatores, pois o nitrogénio amoniacal foi convertido para nitrato. Os percentuais de
atendimento em relacdo ao nitrogénio amoniacal diminuiram com a reducdo do TDH e da
introducdo da razdo de recirculacdo. Para o reator 1, 0s percentuais de atendimento
diminuiram de 81% para 65, 56 e 52%, para as fases 2, 3 e 4, respectivamente. Enquanto que
no reator 2, 0s percentuais de atendimento diminuiram para 75, 50 e 48%, para as fases 2, 3 e

4, respectivamente (Figura 46).

Figura 46: Percentual de atendimento aos padrdes de langcamento em relacdo ao nitrogénio

amoniacal.
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5.3.2 Coeficientes de confiabilidade (CDC) e concentracGes médias para atendimento as

metas de lancamento

Os valores de CDC encontrados foram calculados considerando o coeficiente de variacéo
(CV) dos parametros estudados para os niveis de confiabilidade de 40, 50, 60, 70, 80, 85, 90,
95 e 99%. A Tabela 12 mostra os CVs obtidos para os dois reatores compartimentados,
separados pelas fases operacionais estudadas. Os parametros avaliados apresentaram
coeficiente de variagdo elevados, o que pode indicar uma instabilidade do sistema de
tratamento. O mesmo fato também foi observado por Oliveira e von Sperling (2008) que
destacou que baixos valores de CV, ndo implicam em bons desempenhos, mas apenas uma
condicdo mais estavel de operacdo. Os parametros de SST e nitrogénio amoniacal
apresentaram maior variacdo do coeficiente de variagédo entre as fases estudadas, sendo mais
influenciados pelas condigdes operacionais aplicadas de razdo de recirculacdo e tempo de

detencéo hidraulico.

Tabela 12: Coeficientes de variagéo para as fases operacionais estudadas.

Reator compartimentado 1 Reator compartimentado 2
Parametro Fasel Fase2n Fase 3 Fase 4 Fasel Fase2 Fase3 Fase4d
n=15 =15 n=16 n=232 n=15 n=15 n=16 n=32
DQO bruta 220 256 230 217 245 225 200 -
DQO filtrada 2,92 2,22 2,12 205 350 189 268 210
SST 3,48 1,67 3,90 6,43 380 236 304 %0
Nitrogénio amoniacal 269 333 4,73 467 216 322 178 292

n= ndmero de dados analisados.

As Tabelas 13, 14, 15 e 16 apresentam o0s resultados obtidos dos coeficientes de
confiabilidade (CDC) e das concentracdes médias de projeto e/ou operacdo que deveriam ser
alcancadas. A interpretacdo das tabelas abaixo citadas é feita da seguinte forma: Por exemplo,
na Tabela 13, para um nivel de confiabilidade de 80%, obteve-se um CDC de 0,79 para o
parametro de DQO bruta no reator compartimentado 1. Com este valor de CDC, o reator
compartimentado 1 deveria ter apresentado concentracdo média de DQO bruta de 71 mg/L, de

forma a garantir um nivel de confiabilidade de 80%, ou seja, para garantir que em 80% do
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tempo de operacéo, os resultados deste parametro no efluente alcancem a meta adotada. Na
ultima linha da tabela, pode-se observar a concentragcdo média real obtida.
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Tabela 13: Valores dos coeficientes de confiabilidade, concentragdes a serem alcangadas e
concentragfes medias reais obtidas nos reatores compartimentados na Fase 1.

Nivel de

confiabilidade

Coeficiente de Confiabilidade (CDC)

Reator compartimentado 1

Reator compartimentado 2

(%0) p Nitrogénio
DQO DQO Nitrogénio DQO DQO )
bruta filtrada SST amoniacal total filtrada SST amoniacal

40 3,38 4,52 5,44 4,15 3,77 5,46 5,97 3,32

50 2,41 3,09 3,63 2,87 2,65 3,64 3,93 2,38

60 1,72 2,11 2,41 1,99 1,86 2,42 2,58 1,70

70 1,20 1,40 1,56 1,34 1,27 1,57 1,65 1,19

80 0,79 0,87 0,94 0,85 0,82 0,94 0,98 0,79

85 0,61 0,65 0,69 0,64 0,62 0,69 0,71 0,61

90 0,44 0,45 0,46 0,45 0,44 0,46 0,47 0,44

95 0,27 0,26 0,26 0,26 0,27 0,26 0,26 0,27

99 0,11 0,09 0,09 0,10 0,10 0,09 0,08 0,11
Concentrac6es médias de projeto/operacgdo que deveriam ser alcancadas

(mg/L)
Nivel de i _
confiabilidade Reator compartimentado 1 Reator compartimentado 2

(%6) Nitrogénio
DQO DQO Nitrogénio DQO DQO 4
bruta filtrada SST amoniacal total filtrada SST amoniacal

40 304 406 327 83 339 492 358 66

50 217 278 218 57 238 327 236 48

60 155 190 145 40 167 218 155 34

70 108 126 94 27 115 141 99 24

80 71 79 56 17 74 85 59 16

85 55 59 41 13 56 62 42 12

90 40 41 28 9 40 42 28 9

95 24 24 16 5 24 23 16 5

99 10 8 5 2 9 8 5 2

Concentracao 14
média obtida 184 49 33 15 129 40 34
(mg/L)
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Tabela 14: Valores dos coeficientes de confiabilidade, concentragdes a serem alcangadas e
concentragfes medias reais obtidas nos reatores compartimentados na Fase 2.

Coeficiente de Confiabilidade (CDC)

Nivel de Reator compartimentado 1 Reator compartimentado 2
confiabilidade
(%) S Nitrogénio
DQO DQO Nitrogénio DQO DQO )
bruta filtrada SST amoniacal total filtrada SST amoniacal
40 3,93 3,41 2,60 5,19 3,46 2,92 3,63 5,00
50 2,74 2,43 1,94 3,48 2,46 2,14 2,56 3,37
60 1,91 1,73 1,45 2,33 1,75 1,56 1,81 2,27
70 1,30 121 1,06 1,52 1,22 1,12 1,25 1,49
80 0,83 0,79 0,74 0,92 0,80 0,76 0,81 0,91
85 0,63 0,61 0,59 0,68 0,61 0,60 0,62 0,67
90 0,44 0,44 0,44 0,46 0,44 0,44 0,44 0,46
95 0,27 0,27 0,29 0,26 0,27 0,28 0,27 0,26
99 0,10 0,11 0,13 0,09 0,11 0,12 0,11 0,09
Concentrac6es médias de projeto/operacgdo que deveriam ser alcancadas
(mg/L)
Nivel de i i
confiabilidade Reator compartimentado 1 Reator compartimentado 2
(%6) Nitrogénio
DQO DQO Nitrogénio DQO DQO 4
bruta filtrada SST amoniacal total filtrada SST amoniacal
40 354 307 156 104 311 263 218 100
50 247 219 117 70 222 192 154 67
60 172 156 87 47 158 141 109 45
70 117 109 64 30 110 101 75 30
80 75 71 44 18 72 68 48 18
85 57 55 35 14 55 54 37 13
90 40 40 27 9 40 40 27 9
95 24 24 18 5 24 25 16 5
99 9 10 8 2 10 11 6 2
Concentracao 16
média obtida 119 50 65 14 132 46 71
(mg/L)
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Tabela 15: Valores dos coeficientes de confiabilidade, concentracbes a serem alcancadas e
concentrages médias reais obtidas nos reatores compartimentados na Fase 3.

Coeficiente de Confiabilidade (CDC)

Nivel de Reator compartimentado 1 Reator compartimentado 2
confiabilidade
(%) S Nitrogénio
DQO DQO Nitrogénio DQO DQO )
bruta filtrada SST amoniacal total filtrada SST amoniacal
40 3,67 3,26 6,15 7,57 3,08 4,13 4,70 2,77
50 2,59 2,35 4,03 4,83 2,23 2,86 3,20 2,04
60 1,83 1,68 2,64 3,08 1,62 1,98 2,17 1,51
70 1,26 1,18 1,68 1,90 1,15 1,34 1,44 1,09
80 0,81 0,78 0,99 1,08 0,77 0,84 0,89 0,75
85 0,62 0,61 0,71 0,77 0,60 0,64 0,66 0,59
90 0,44 0,44 0,47 0,50 0,44 0,45 0,45 0,44
95 0,27 0,27 0,26 0,26 0,28 0,26 0,26 0,29
99 0,10 0,11 0,08 0,08 0,12 0,10 0,09 0,13
Concentrac6es médias de projeto/operacgdo que deveriam ser alcancadas
(mg/L)
Nivel de i _
confiabilidade Reator compartimentado 1 Reator compartimentado 2
(%6) Nitrogénio
DQO DQO Nitrogénio DQO DQO 4
bruta filtrada SST amoniacal total filtrada SST amoniacal
40 330 294 369 151 277 372 282 55
50 233 211 242 97 201 257 192 41
60 164 152 158 62 146 178 130 30
70 113 106 101 38 103 120 86 22
80 73 70 59 22 69 76 53 15
85 56 55 43 15 54 57 40 12
90 40 40 28 10 40 40 27 9
95 24 25 16 5 25 24 16 6
99 9 10 5 2 11 9 6 3
Concentracao 17
média obtida 167 49 118 17 187 51 159
(mg/L)
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Tabela 16: Valores dos coeficientes de confiabilidade, concentragdes a serem alcangadas e
concentragfes medias reais obtidas nos reatores compartimentados na Fase 4.

Nivel de

confiabilidade

Coeficiente de Confiabilidade (CDC)

Reator compartimentado 1

Reator compartimentado 2

(%0) T Nitrogénio
DQO DQO Nitrogénio DQO DQO )
bruta filtrada SST amoniacal total filtrada SST amoniacal

40 3,34 3,15 10,63 7,48 2,93 3,23 6,14 3,87

50 2,39 2,28 6,51 4,78 2,15 2,33 4,02 2,71

60 1,71 1,65 3,99 3,05 1,57 1,67 2,64 1,89

70 1,20 1,16 2,36 1,89 1,12 1,18 1,68 1,29

80 0,79 0,77 1,28 1,08 0,76 0,78 0,99 0,83

85 0,61 0,60 0,88 0,76 0,60 0,60 0,71 0,63

90 0,44 0,44 0,54 0,50 0,44 0,44 0,47 0,44

95 0,27 0,28 0,27 0,26 0,28 0,27 0,26 0,27

99 0,11 0,12 0,07 0,08 0,12 0,11 0,08 0,10
Concentrac6es médias de projeto/operacgdo que deveriam ser alcancadas

(mg/L)
Nivel de i i
confiabilidade Reator compartimentado 1 Reator compartimentado 2

(%6) Nitrogénio
DQO DQO Nitrogénio DQO DQO 4
bruta filtrada SST amoniacal total filtrada SST amoniacal

40 300 284 638 150 264 291 368 77

50 215 205 391 96 193 209 241 54

60 154 148 239 61 141 151 158 38

70 108 105 142 38 101 106 101 26

80 71 70 77 22 68 70 59 17

85 55 54 53 15 54 54 43 13

90 40 40 33 10 40 40 28 9

95 25 25 16 5 25 25 16 5

99 10 10 4 2 11 10 5 2

Concentracao 19
média obtida 215 57 135 19 228 54 193
(mg/L)
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A partir da andlise das Tabelas 13 a 16, observou-se que n&o houve grande variabilidade dos
coeficientes de confiabilidade entre as fases operacionais e 0s constituintes estudados. Para
niveis de confiabilidade elevados, os valores do coeficiente de variagdo variam inversamente
com os valores do CDC, conforme observado por Oliveira e von Sperling (2008). Desta
forma, a concentracdo de projeto serd mais proxima da meta ou padrdo de lancamento
adotado. Tal fato implica huma operagdo mais rigorosa e estavel, ndo permitindo grandes

variacdes nas concentracdes efluentes do sistema de tratamento em estudo.

As concentragdes médias obtidas de DQO bruta ndo se enquadraram nos niveis de
confiabilidade de 80, 85, 90 e 99%. As concentragdes reais obtidas foram muito maiores que
as concentracdes médias de projeto/operacdo que deveriam ser alcangadas. Este fato
aconteceu para os dois reatores compartimentados em todas as fases operacionais estudadas.
As concentragdes médias de projeto/operacdo, para o menor nivel de confiabilidade aceitado
(80%), deveriam ser para o reator compartimentado 1 de 71, 75, 73 e 71 mg/L para as fases 1,
2, 3 e 4, respectivamente. Enquanto que para o reator compartimentado 2, concentragdes
médias de projeto/operacdo, deveriam ser de 74, 72, 69 e 68 mg/L. As concentragdes reais
obtidas foram de 184, 119, 167 e 215 mg/L para o reator compartimentado 1 e para o reator
compartimentado 2 de 129, 132, 187 e 228 mg/L nas fases 1, 2, 3 e 4, respectivamente
(Tabelas 13, 14, 15 ¢ 16).

As concentragdes médias obtidas de DQO filtrada foram mais proximas das concentragdes de
projeto/operagdo. Para este parametro, o nivel de confiabilidade foi acima de 85% para os
dois reatores compartimentados em todas as fases operacionais estudadas. O reator

compartimentado 2 alcangou nivel de confiabilidade de 90% na Fase 1 (Tabela 17).

Os SST apresentaram queda nos niveis de confiabilidade quando foi introduzida a vazao de
recirculagdo. Na Tabela 17, pode-se observar que na fase 1, onde os reatores
compartimentados operaram igualmente com TDH = 12 h e sem recirculagdo, o nivel de
confiabilidade de SST foi de 85%. Ou seja, em 85% do tempo de operagdo dos reatores, o
parametro de SST alcancou a meta pré-estabelecida para o efluente. No entanto, quando foi
aplicada a vazdo de recirculagdao do efluente o nivel de confiabilidade diminuiu influenciado
pelo aumento da velocidade ascensional do liquido, reduc¢ao do tempo de detencao hidraulico

e perda de biomassa do reator. No reator compartimentado 1, o nivel de confiabilidade foi de
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85% na fase 1, com reducao para 70, 60 e 40% para as fases 2, 3 e 4, respectivamente. No
reator compartimentado 2, o nivel de confiabilidade na fase 1 foi também de 85% na fase 1,
com redugao para 70, 50, 50% para as fases 2, 3 e 4, respectivamente (Tabela 17).

Em relacdo ao nitrogénio amoniacal, apenas o reator compartimentado 1 apresentou
concentracdes médias obtidas proximas as concentracfes médias de projeto, para um nivel de
confiabilidade de 85% para as fases 1 e 2 e de 80% para as fases 3 e 4 (Tabela 17). O reator
compartimentado 2, apresentou niveis de confiabilidade de 85, 80, 70 e 70%, para as fases 1,

2, 3 e 4, respectivamente.

A Tabela 17 apresenta um resumo dos niveis de confiabilidade dos reatores
compartimentados nas fases operacionais estudadas.

Tabela 17: Resumo dos niveis de confiabilidade dos reatores compartimentados.

Reator compartimentado 1 Reator compartimentado 2

Parametro Fase 1 Fase 2 Fase 3 Fase 4 Fase 1 Fase?2 Fase3 Fase 4
n=15 n=15 n=16 n=32 n=15 n=15 n=16 n=32

DQO bruta (%) 50 70 60 s0 60 60 50 40
DQO filtrada (%) 85 85 85 85 90 85 85 85
SST (%) 85 70 60 40 85 70 50 50
Nitrogénio amoniacal (%) 85 85 80 80 85 80 70 70

O reator compartimentado 1 apresentou melhores niveis de confiabilidade nos parametros
estudados para a Fase 2, quando operado com TDH de 12 horas e razéo de recirculacdo de
1,5. Nesta fase, os niveis de confiabilidade para a DQO bruta, DQO filtrada, SST e nitrogénio
amoniacal foram de 70, 85, 70 e 85%. Com a redugé@o do TDH nas fases 3 e 4, operadas com
THD de 10 e 8 horas, respectivamente, houve uma diminuicdo gradual e significativa dos
niveis de confiabilidade de DQO bruta e SST. Nestas fases, 0s niveis de confiabilidade de
DQO bruta diminuiram de 70 para 60% na fase 3 e para 50% na fase 4; enquanto que 0s
niveis de confiabilidade de SST diminuiram de 70 para 60% na fase 3 e para 40%, na fase 4.
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O reator compartimentado 2 também demonstrou melhores indices de confiabilidade para a
fase 2, quando operado com TDH de 12 h e razdo de recirculagdo de 3,0. Os niveis de
confiabilidade para a DQO bruta, DQO filtrada, SST e nitrogénio amoniacal foram de 60, 85,
70 e 80%. Da mesma forma que aconteceu no reator compartimentado 1, os niveis de
confiabilidade diminuiram com a reducéo do tempo de detencdo hidraulico nas fases 3 e 4.
Nestas fases, os niveis de confiabilidade de DQO bruta diminuiram de 60 para 50%, na fase 3
e para 40% na fase 4; enquanto que os niveis de confiabilidade de SST diminuiram de 70 para

60% na fase 3 e para 40% na fase 4.

Embora a fase 1 tenha apresentado bons niveis de confiabilidade, esta fase foi operada para
otimizar a etapa da nitrificacdo. Com a introducdo da recirculacdo do efluente nitrificado para
0 compartimento anaerdbio é que foi possivel promover a nitrificacdo e desnitrificacdo (Fases
2,3e4).

A analise de confiabilidade comprovou a perda de eficiéncia de remocdo simultanea de
matéria organica e nitrogénio quando os reatores operaram com TDH de 10 e 8 horas e com
razdo de recirculacdo devido ao aumento da velocidade ascensional do liquido o que

favoreceu o desprendimento da biomassa do meio suporte.

Morais et al (2011) realizaram estudo de analise de confiabilidade da estacao de tratamento de
esgotos da Mangueira, composta de reator UASB e lagoa de polimento, em funcéo dos tipos
de operacdo da estacdo (publica, privada ou mista). Os autores observaram altos niveis de
confiabilidade para a remocdo de DQO filtrada, com indices acima de 90%, alcangando 99%
qguando a ETE teve operacdo adequada. Enquanto que para a DQO bruta foram encontrados
niveis de confiabilidade de apenas 20%, evidenciando a reducdo da eficiéncia devido a perda
de solidos com efluente do reator UASB. Para os pardmetros de SST e nitrogénio amoniacal,
as concentracGes médias obtidas foram bem superiores as concentracfes de projeto/operacao
para os niveis de confiabilidade calculados, gerando niveis de confiabilidade baixos. Os
melhores niveis de confiabilidade encontrados foram de 50% para SST e de apenas 10% para

nitrogénio amoniacal.

Von Sperling e Chernicharo (2000) avaliaram o desempenho de 32 processos de tratamento
mais comumente utilizados no mundo e concluiram que a maioria deles é capaz de alcancar
valores razoaveis de qualidade de efluente, considerando os pardmetros de DBO, DQO e
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algumas vezes, SST. No entanto, para nitrogénio amoniacal, coliformes termotolerantes e
principalmente fosforo, somente uma faixa limitada de tecnologias de tratamento consegue

gerar um efluente compativel com os padrdes de lancamento existentes.

Alderson et al (2015) avaliaram a confiabilidade de cinquenta seis esta¢fes de tratamento de
aguas residuais de baixo custo, em grande escala, incluindo nove tecnologias diferentes de
tratamento para reutilizacdo de aguas residudrias em aquicultura e agricultura no nordeste do
Brasil. As tecnologias avaliadas foram fossas sépticas (ST), fossas sépticas + filtros
anaerobios (ST+AF), fossas sépticas + filtros anaerdbios + cloracdo (ST+AF+CI); lagoas
facultativas (FP), lagoa facultativa + lagoa de maturacdo (FP+MP), lagoa anaerdbia +
facultativos + lagoas de maturacdo (AP+FP+MP), lagoa aerada facultativa + lagoa facultativa
+ lagoa de maturacdo (FAP+FP+MP); reatores UASB e reatores UASB + cloracédo
(UASB+CI). Os dados de monitoramento e eficiéncia apresentaram grande variabilidade entre
estacOes de tratamento do mesmo tipo, destacando a importancia da boa gestdo e operacao
adequada. As tecnologias que apresentaram a mais alta confiabilidade para reutilizacdo de
aguas residuais foram AP + FP + MP, seguidos por ST + AF + Cl e FAP + FP + MP. UASB e
UASB + Cl. Os piores desempenhos foram observados para os sistemas de ST, FP + MP e FP.
Segundo os autores, para niveis de confiabilidade de 80%, os sistemas de tratamento de baixo
custo sdo capazes de fornecer efluente adequado para reutilizacdo de aguas residuais na

agricultura e aquicultura.
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5.4 Dinamica da populacdo microbiana revelada por PCR-DGGE

Nessa secdo serdo apresentados os resultados preliminares do estudo da dindmica da
populagéo nos reatores compartimentados nas fases operacionais estudadas. A composi¢édo da
comunidade microbiana geral nos reatores foi investigada por meio da técnica DGGE,
baseada nos fragmentos de 16S rRNA amplificados por PCR. As concentracfes finais de
DNA nas amostras do lodo aderido no meio suporte e do lodo em suspensdo nos reatores
compartimentados, no final das fases 1, 2 e 4 séo apresentadas nas Tabelas 18 e 19.

Tabela 18: Concentracdo final do DNA encontrada nas amostras no final da Fase 1 e os seus
respectivos graus de pureza

NuUmero da L Fator de purificacéo
Amostras ng.pL”
amostra Aas01280 Aazs01230

Reator 1 — compartimento aerébio - lodo
1 : . 9,7 1,75 0,41
aderido no meio suporte

Reator 1 — compartimento aerébio 2 - lodo
2 ) . 15,1 2,02 0,47
aderido no meio suporte

Reator 2 — compartimento aerébio - lodo
3 _ ) 14,1 1,92 0,47
aderido no meio suporte

— Reator 2 — compartimento aerébio 2 - lodo

@ 4 ) ) 14,5 1,87 0,51
R aderido no meio suporte

[3+] . s

o Reator 1 — compartimento aerobio — lodo

< 5 3 14,0 1,96 0,49
T suspenséao

Reator 1 — compartimento aerébio 2 - lodo
6 X 131 2,16 0,47
em suspensao

Reator 2 — compartimento aerébio - lodo
7 ) 13,7 2,08 0,50
em suspensao

Reator 2 — compartimento aerébio 2 - lodo
8 y 13,9 1,92 0,50
em suspensao
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Tabela 19 - Concentracdo final do DNA e 0s seus respectivos graus de pureza encontrada nas
amostras no final da fase 2 e 4

NuUmero da L Fator de purificacdo
Amostras ng.uL’
amostra Aa0/280 Aso/230

Reator 1 — compartimento aerébio - lodo aderido
1 _ 16,9 2,01 1,44
no meio suporte

o~ Reator 1 — compartimento aer6bio - lodo em
3 2 i 6,8 2,51 0,29
& suspensao
3 Reator 2 — compartimento aer6bio - lodo em
s 3 3 10,7 2,00 1,42
T suspensao
Reator 2 — compartimento aerébio - lodo aderido
4 . 5,1 2,85 0,53
no meio suporte
5 Reator 1 — compartimento anaerébio 10,2 1,92 0,97
Reator 1 — compartimento aerobio — lodo em
6 i 12,2 2,04 1,11
suspensao
< Reator 1 — compartimento aerdbio — lodo aderido
@ 7 _ 13,5 1,97 1,24
S no meio suporte
§ 8 Reator 2 — compartimento anaerobio 11,7 2,05 1,20
®©
T Reator 2 — compartimento aer¢bio - lodo em
9 i 24,9 2,08 1,38
suspensao

Reator 2 — compartimento aer6bio — lodo aderido
10 ) 17,4 1,95 1,32
no meio suporte

Os resultados de PCR com as amplificagdes das bandas para o dominio bactéria, bactérias
oxidantes de amonio (AOB), bactérias desnitrificantes e Anammox sdo apresentados nas
Figuras 47 a 51. Os resultados de PCR ndo foram positivos para Archaea. Os padrbes de
bandas de DGGE das amostras provenientes dos reatores no final das fases 1, 3 e 4 estdo
representadas pela Figura 51.

A técnica da reacdo em cadeia da polimerase (PCR) foi positiva, em todas as amostras, para
as amplificagbes das bandas em relacdo ao dominio bactéria, podendo ser observado na
Figura 47. A PCR realizada para bactérias teve a finalidade de posteriormente certificar se ha
ou ndo presenca bactérias nitrificantes e desnitrificantes nas fases estudadas, para o futuro

sequenciamento das bandas.
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Nas Figuras de 47 a 51, as legendas dos pontos estdo descritas na Tabela 18 para as amostras
do final da fase 1 e na Tabela 19 nas amostras realizadas no final das fases 2 e 4.

Figura 47: Resultado da PCR com as amplificagdes das bandas para o dominio bactéria. (a)
final da fase 1; (b) final das fases 2 e 4.

(@) (b)

No final da fase 1, a PCR para a amplificacdo das bandas das bactérias oxidantes de amonio
(AOB) revelou a presenca nas amostras do meio suporte do reator compartimentado 1 e 2 e
auséncia no lodo em suspensao de ambos os reatores (Figura 48a). No final da fase 2, o reator
compartimentado 1 ndo teve presenga de AOB, nem no lodo aderido nem no lodo em
suspensdo. Esse fato pode estar associado a uma possivel falha na amostragem, onde a
biomedia e o lodo em suspensdo que foram coletados em apenas uma zona do reator
compartimentado pode ndo ter sido uma amostra representativa ou ainda a possibilidade de
um possivel erro analitico. As amostras 5 e 8 da Figura 48b revelam a presenca de bactérias
oxidantes de aménio no compartimento anaerdbio/anéxico. Esse fato estd intrinsicamente
relacionado com a recirculagdo do efluente tratado com a presenca de AOB para 0
compartimento anaerdbio/anoxico e uma possivel influéncia da cAmara de aeracdo na parte

superior desse compartimento.
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Figura 48: Resultado da PCR com as amplificaces das bandas para as bactérias oxidantes de
amonio (AOB). (a) final da fase 1; (b) final das fases 2 e 4.

(@) (b)

1 23 4 5 678 CN

o

Os resultados de PCR apresentaram presenca de bactérias desnitrificantes no compartimento
aerobio em todas amostras do final da fase 1, onde os reatores funcionavam com 0s
compartimentos anaerdébio-aerébio sem recirculacdo. Segundo Wolff (2005), os micro-
organismos desnitrificantes podem se proliferar em ambientes aer6bios devido a sua
habilidade em utilizar o oxigénio e oxidar a matéria organica. No entanto, para que a
desnitrificacdo ocorra € necessario um ambiente com baixo nivel de oxigénio dissolvido
disponivel, de tal forma que os micro-organismos utilizem o oxigénio do NO3™ e do NO," para

respiracdo, ao invés do oxigénio do ar.

No final das fases 2 e 4, houve presenca das bactérias desnitrificantes para todas as amostras,
0 que era esperado devido a recirculagdo do efluente tratado para o0 compartimento
anaerobio/anoxico. As amostras 1 e 2, que correspondem ao lodo aderido no meio suporte do
compartimento anaer6bio do reator compartimentado 1 apresentaram auséncia de
desnitrificantes, da mesma forma que aconteceu para as bactérias oxidantes de aménio da
Figura 48. Fato que pode complementar a hipétese de uma amostra ndo representativa ou um
possivel erro analitico, uma vez que os dados fisico-quimicos indicaram a desnitrificacao.
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Figura 49: Resultado da PCR com as amplificagbes das bandas para bactérias
desnitrificantes. (a) final da fase 1; (b) final das fases 2 e 4.

(@) (b)

Né&o foi encontrada a presenca de ANAMMOX em nenhuma amostra e em nenhuma fase
estudada, confirmado pela amplificacdo do controle positivo adicionado (Figura 50). Esse fato
era esperado, pois as concentracGes de nitrito no compartimento anaerébio/anoxico sempre
foram muito baixas. Na fase 1, quando os reatores operaram sem recirculacdo, o afluente
possuia uma concentracdo de nitrito de apenas 0,03 + 0,01 mg/L. Mesmo nas fases em que 0
efluente foi recirculado (fases 2, 3 e 4), as concentracdes de nitrito foram menores que 0,40
mg/L. Sem nitrito como aceptor de elétrons ndo ocorre a oxidagdo anaerobia da amonia
(AHN, 2006). Além disso, as bactérias ANAMMOX crescem muito lentamente.
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Figura 50: Resultado da PCR com as amplificagdes das bandas para a bactéria ANAMMOX.
(a) final da fase 1; (b) final das fases 2 e 4.

(@) (b)

okt
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Na Figura 51, pode-se perceber que houve dinamica em determinadas populagfes nas
amostras na DGGE entre as fases operacionais estudadas. O perfil de DGGE do final da Fase
2 e 4 indicaram a presenca de uma comunidade de micro-organismos diversa (Figura 51b).
Comparando a Figura 51a e 51b, houve um notério aumento no nimero de bandas ap6s a
recirculacdo do efluente tratado para o compartimento anaerébio/andxico, com claro aumento
de intensidade nas bandas nas amostras avaliadas revelando maior riquesa de espécies. As
principais bandas serdo enumeradas e recortadas para posterior reamplificagdo e

sequenciamento. Ap6s 0 sequenciamento, os resultados poderdo ser melhores discutidos.
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Figura 51: Perfil das bandas de DGGE das amostras de lodo aderido no meio suporte e lodo
em suspensdo. (a) final da fase 1; (b) final das fases 2 e 4.

(@) (b)

Houve problemas de desnaturacdo nas amostras de DGGE para o dominio bactéria. Até o
fechamento desse documento, vérias tentativas de mudancas nas condicdes de desnaturacédo
foram realizadas, porém a desnaturacdo foi incompleta. Novas condi¢cdes de desnaturacédo

serdo testadas e posteriormente publicadas.

A maioria dos autores que efetuam pesquisas com biofilmes aerébios descreve o crescimento
do biofilme como sendo estratificado. As camadas mais externas geralmente sdo compostas
de organismos aerdbios heterotréficos de crescimento rdpido, que sdo responsaveis pela
degradacdo da matéria organica, e em uma camada mais interna residem 0s micro-organismos
de crescimento mais lento, responsaveis pela nitrificagdo, utilizando-se do CO, produzido no
metabolismo dos organismos da primeira camada. Desta forma, o biofilme pode apresentar
uma combinacdo de diferentes processos metabolicos como: oxidacdo aerdbia, nitrificacao,

desnitrificacdo, reducgdo de sulfatos, e metanogénese.
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5.5 Estudo de Viabilidade Econdmica

5.5.1 Fluxo de caixa

O fluxo de caixa foi elaborado com os dados de construcdo e operacdo de um reator
compartimentado, representado pelas entradas e saidas de recursos. As variaveis consideradas
foram o investimento inicial e entradas de caixa operacionais composto pelo horizonte de

planejamento, receita, custo fixo e taxa de depreciagéo.

Investimento Inicial

O investimento inicial do sistema de tratamento em estudo foi composto pelo custo dos
materiais de construgdo do equipamento, custo de instalagio e montagem e custo dos
equipamentos elétricos (bombas e compressores). O custo do terreno foi considerado
implicito no custo da moradia, ndo contemplado nesta pesquisa. A vida Gtil de projeto adotada
foi de 20 anos. Os valores discriminados do investimento inicial sdo apresentados na Tabela
20.

Tabela 20: Investimento inicial do reator anaerébio-aerébio com recirculacéo da fase liquida

Investimento Inicial Descricéo Valores em reais
(R$)
Materiais de construgdo e Tubos, conectores, bragadeiras, registros, plugues,
instalacdo adaptadores, joelhos, buchas, unido, luva, brocas,
parafusos, valvulas de retengdo, tela perfurada, 3.879,61

torneiras de passagem, borracha de vedacdo,
mangueiras, etc.

Servigo de instalagdo e Montagem e instalacdo hidraulica e elétrica 3600.00
montagem '

Equipamentos Bombas e compressores 2450,76
Valor total do Investimento Inicial 9930,37

Despesas Operacionais

Custos fixos

Os custos fixos adotados foram o custo de operagdo do sistema de tratamento referente ao
custo da energia elétrica e os custos de manutengdo preventiva dos equipamentos elétricos
como bombas e compressores. Para a energia elétrica, a base de calculo utilizada foi a tarifa

da energia elétrica da Companhia Energética de Pernambuco (Celpe) no valor de R$
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0,35/kWh para classe residencial convencional de baixa tensdo/renda (B1) com consumo
acima de 220 kWh. A Tabela 21 apresenta o consumo estimado de energia elétrica dos

equipamentos elétricos utilizados na pesquisa.

Tabela 21: Consumo estimado de energia elétrica dos equipamentos elétricos utilizados na

pesquisa.
. Consumo médio Valor mensal estimado  Valor anual estimado em
Equipamento i i .
estimado (KWh) em reais (R$) reais (R$)
Compressor de ar 269 94,15 1129,80
Bombas centrifugas 442 154,70 1856,40
Valor anual estimado do consumo de energia elétrica (R$) 2986,20

Ainda nos custos fixos foi adotada uma tarifa anual no valor de R$ 600,00 (seiscentos reais)
para a compra de 6leo lubrificante e eventuais reparos na serem feitos no compressor e nas
bombas. Nos custos fixos, também, foi inserido o custo de substituicdo das bombas e
compressores a cada 5 anos, totalizando trés trocas durante a vida util do projeto (ano 5, ano
10 e ano 15) (Tabela 22). O critério de troca a cada cinco anos foi embasado na Norma de
Execucdo n° 06, publicada no Diario Oficial da Unido de 30 de dezembro de 1993, que
determina a depreciacdo de equipamentos elétricos e hidraulicos em 20% ao ano. A Tabela

23 apresenta o resumo das despesas operacionais contabilizadas como custos fixos.

Tabela 22: Custo fixo referente a substituicdo dos equipamentos elétricos durante a vida util

do projeto.

Equipamento Quantidade Valores em reais (R$)
Compressor de ar 3 1598,00
Bomba centrifugas 3 852,76
Total 2450,76
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Tabela 23: Tabela resumo referente as despesas operacionais tidas como custos fixos.

Despesas Operacionais Fixas Valor mensal (R$) Valor Anual (R$)
Energia Elétrica 248,85 2986,20
Manutengdo de equipamentos 50,00 600,00
Substituicdo dos equipamentos elétricos 2450,76
TOTAL 6036,96
Receitas

A primeira simulacdo considerou o fluxo de caixa sem receita. A segunda simulacdo
considerou a hipotese de retso do efluente tratado na limpeza de &reas externas e irrigacéo de
jardins. Com a opc¢do de retso do efluente tratado, as entradas de caixas utilizadas na
elaboracdo do fluxo de caixa foram a reducao na despesa de agua tratada e a economia da taxa
de esgoto. A receita foi baseada na tarifa social da Companhia de agua e esgoto estadual
(COMPESA), no valor de R$ 6,42/més para o volume de até 10 m3 e o valor da taxa de
esgoto, equivalente a 100% da tarifa de 4gua, conforme Resolucdo da Agéncia de Regulacéo
do estado de Pernambuco (ARPE) n° 89/2014. A Tabela 24 apresenta a receita anual gerada

pela reducdo do custo de dgua tratada em funcéo do reuso.

Tabela 24: Receita anual gerada pela reducdo do custo de tratada em fungéo do reuso.

Receita Valores em reais (R$)
Tarifa social de agua tratada 77,04
Tarifa referente ao esgotamento sanitéario (100% da tarifa de 4gua) 77,04
Total 154,08

Taxa de depreciacéo

A taxa de depreciacdo do reator compartimentado foi mensurada a partir do investimento
inicial (materiais de construcéo e servico de instalacdo e montagem) dividido pela vida Gtil do
projeto. Para os equipamentos elétricos foi adotada a taxa de depreciagdo de 20% ao ano,
conforme Norma de Execucédo n° 06, publicada no Diério Oficial da Unido de 30 de dezembro

de 1993 que determina a depreciacao de equipamentos elétricos e hidraulicos (Tabela 25).
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Tabela 25: Depreciacdo anual do reator anaerébio-aerobio e dos equipamentos elétricos.

Investimento inicial* (R$) Vida Gtil adotada Depreciagdo anual
(R$)
Reator anaer6bio-aerobio 7479,61 20 anos 373,98
Equipamentos elétricos 2470,76 5 anos (20 % a.a) 490,15

*materiais de construgdo e servico de instalagdo e montagem

Reajustes

O fluxo de caixa foi reajustado de acordo com o indice de inflacdo IGP-M divulgada pelo
Banco Central do Brasil através do Sistema de Expectativas do Mercado (PORTAL BRASIL,
2015). O IGP-M foi escolhido por ser o indice utilizado para balizar os aumentos da energia
elétrica que € o custo operacional de maior impacto financeiro do fluxo de caixa. Apds o
periodo de previsao utilizado pelo IGP-M, o fluxo de caixa foi reajustado considerando a taxa
flat (Tabela 26).

Tabela 26: Reajuste do fluxo de caixa de acordo com o IGM-P e a taxa Flat

Taxa de Reajuste do Fluxo de o .
Ano ) Indice de reajuste
Caixa (ano base 2014)

2015 5,79% IGP-M
2016 5,38% IGP-M
2017 5,20% IGP-M
2018 5,11% IGP-M
2019 4,70% IGP-M
2020 a 2033 4,70% Taxa Flat

Fonte: Silva (2015)

As Tabelas 27 e 28 apresentam os valores anuais de tarifa elétrica e dgua e esgoto reajustadas
segundo o IGM-P e taxa Flat (Tabela 26). A Tabela 29 apresenta os valores anuais de reajuste

do custo de aquisicdo dos equipamentos elétricos reajustada segundo o IGM-P.
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Tabela 27: Valores anuais de tarifa de energia elétrica reajustada segundo o IGM-P e taxa
Flat, considerando o ano base 2014.

Ano  Reajuste (%) Valor anual Ano Reajuste (%0) Valor anual reajustado
reajustado (R$) (RS)
1 - 2.986,20* 11 4,70 4.849,10
2 5,79 3.159,10 12 4,70 5.077,01
3 5,38 3.329,06 13 4,70 5.315,63
4 5,20 3.502,17 14 4,70 5.565,47
5 511 3.681,13 15 4,70 5.827,04
6 4,70 3.854,15 16 4,70 6.100,92
7 4,70 4.035,29 17 4,70 6.387,66
8 4,70 4.224,95 18 4,70 6.687,88
9 4,70 4.423,52 19 4,70 7.002,21
10 4,70 4.631,43 20 4,70 7.331,31

*0 valor anual obtido para o ano 1 foi demonstrado na Tabela 23.

Tabela 28: Valores anuais de tarifa de agua e de esgoto reajustada segundo o IGM-P e taxa
Flat, considerando o ano base 2014.

Ano  Reajuste (%) Valor anual Ano Reajuste (%0) Valor anual reajustado
reajustado (R$) (R$)
1 --- 154,08* 11 4,70 250,20
2 5,79 163,00 12 4,70 261,96
3 5,38 171,77 13 4,70 274,27
4 5,20 180,70 14 4,70 287,16
5 511 189,94 15 4,70 300,66
6 4,70 198,86 16 4,70 314,79
7 4,70 208,21 17 4,70 329,59
8 4,70 218,00 18 4,70 345,08
9 4,70 228,24 19 4,70 361,30
10 4,70 238,97 20 4,70 378,28

*0 valor anual obtido para o ano 1 foi demonstrado na Tabela 24.
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Tabela 29: Valores anuais de reajuste do custo de aquisicdo dos equipamentos elétricos
(bombas e compressores) reajustada segundo o IGM-P, considerando o ano base 2014.

Ano  Reajuste (%) Valor anual Ano Reajuste (%0) Valor anual reajustado

reajustado (R$) (RS)
1 2.450,76* 9 511 3.687,56
2 5,79 2.592,66 10 511 3.876,00
3 5,38 2.732,14 11 511 4.074,06
4 5,20 2.874,22 12 511 4.282,25
5 511 3.021,09 13 511 4.501,07
6 511 3.175,47 14 511 4.731,07
7 511 3.337,73 15 511 4.972,83
8 511 3.508,29

*0 valor anual obtido para o ano 1 foi demonstrado na Tabela 20.

A andlise econdmica consiste em fazer estimativas dos gastos envolvidos com o investimento
inicial, operacdo e manutencdo do equipamento; e das receitas geradas ao longo de um
determinado periodo de tempo, para em seguida ser elaborado o fluxo de caixa relativo a esse

investimento, com os custos e as receitas envolvidas.

O fluxo de caixa do reator compartimentado foi montado ano a ano considerando dois
cenarios. O primeiro cenario sem opcao de reuso do efluente tratado, consequentemente sem
nenhum tipo de receita (Tabela 30) e o segundo cenario com a opcdo de reuso do efluente
tratado como reducdo na despesa de agua tratada e na economia da taxa de esgoto (Tabela
31). Por se tratar de uma avaliacdo de investimento de um equipamento ndo ha abatimento do
imposto de renda. Apds o langcamento dos custos e receitas foram observados valores
negativos no fluxo de caixa o que indica saidas de caixa operacionais. A saida de caixa
operacional para o0 ano 1 de projeto foi de R$ 3.586,20 para a opc¢do sem relso (Tabela 30) e
de R$ 3,432,12 com a opc¢éo de retso do efluente tratado (Tabela 31). A diferenca entre 0s
valores acima mencionados € a receita do fluxo de caixa por considerar a opc¢do de retso. O
ultimo ano de projeto tem saidas de caixa operacionais de R$ 8.373,95 e de R$ 7.972,84 para
a opcdo sem reso e com reuso, respectivamente. Os anos 5, 10 e 15 apresentam maiores
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saidas de caixas operacionais devido a substituicdo dos equipamentos elétricos a cada cinco
anos, baseado na taxa de depreciagdo de equipamentos elétricos e hidraulicos de 20% ao ano
de acordo com a Norma de Execucdo n° 06, publicada no Diario Oficial da Unido de 30 de
dezembro de 1993.
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Tabela 30: Fluxo de caixa ano a ano para o reator compartimentado considerando o cenario sem a opg&o de reuso.

. Custos (RS) — Lucro antes da Depreciagdo (RS) Saidas de caixa
Receita . ~ Substituicéo S . L
ANO Energia Manutencao . depreciacéo Equipamentos operacionails
(R$) . . - equipamentos Reator ey
elétrica equipamentos elétricos . (R$) elétricos (R$)
elétricos*

1 -- 2.986,20 600,00 -- - 3.586,20 373,98 490,15 -3.586,20
2 -- 3.159,10 600,00 -- -3.759,10 373,98 490,15 -3.759,10
3 -- 3.329,06 600,00 -- -3.929,06 373,98 490,15 -3.929,06
4 -- 3.502,17 600,00 -- -4,102,17 373,98 490,15 -4.102,17
5 -- 3.681,13 600,00 3.021,09 -7.302,22 373,98 604,22 -7.302,22
6 -- 3.869,24 600,00 -- -4.469,24 373,98 604,22 -4.469,24
7 -- 4.066,96 600,00 -- -4.666,96 373,98 604,22 -4.666,96
8 -- 4.274,78 600,00 -- -4.874,78 373,98 604,22 -4.874,78
9 -- 4.493,22 600,00 -- -5.093,22 373,98 604,22 -5.093,22
10 -- 4.722,82 600,00 3.876,00 -9.198,82 373,98 775,20 -9.198,82
11 -- 4.964,16 600,00 -- -5.564,16 373,98 775,20 -5.564,16
12 -- 5.217,83 600,00 -- -5.817,83 373,98 775,20 -5.817,83
13 -- 5.484,46 600,00 -- -6.084,46 373,98 775,20 -6.084,46
14 -- 5.764,71 600,00 -- -6.364,71 373,98 775,20 -6.364,71
15 -- 6.059,29 600,00 4.972,83 -11.632,12 373,98 994,57 -11.632,12
16 -- 6.368,92 600,00 -- -6.968,92 373,98 994,57 -6.968,92
17 -- 6.694,37 600,00 -- -7.294,37 373,98 994,57 -7.294,37
18 -- 7.036,46 600,00 -- -7.636,46 373,98 994,57 -7.636,46
19 -- 7.396,02 600,00 -- -7.996,02 373,98 994,57 -7.996,02
20 -- 7.773,95 600,00 -- -8.373,95 373,98 994,57 -8.373,95

* a substituicao dos equipamentos elétricos (bombas e compressores) foi considerada a cada 5 anos (ano 5, 10 e 15).
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Tabela 31: Fluxo de caixa ano a ano para o reator compartimentado considerando o cenario com a opgéo de reuso.

. Custos (R$) — Lucro antes da Depreciagdo (R$) Saidas de caixa
Receita . ~ Substituicéo S . L
ANO Energia Manutencao . depreciacéo Equipamentos operacionails
(R$) . . - equipamentos Reator ey
elétrica equipamentos elétricos . (R$) elétricos (R$)
elétricos*
1 154,08 2.986,20 600,00 -- -3.432,12 373,98 490,15 -3.432,12
2 163,00 3.159,10 600,00 -- -3.596,10 373,98 490,15 -3.596,10
3 171,77 3.329,06 600,00 -- -3.757,29 373,98 490,15 -3.757,29
4 180,70 3.502,17 600,00 -- -3.921,47 373,98 490,15 -3.921,47
5 189,94 3.681,13 600,00 3.021,09 -7.112,28 373,98 604,22 -7.112,28
6 199,64 3.869,24 600,00 -- -4.269,60 373,98 604,22 -4.269,60
7 209,84 4.066,96 600,00 -- -4.457,11 373,98 604,22 -4.457,11
8 220,57 4.274,78 600,00 - -4.654,21 373,98 604,22 -4.654,21
9 231,84 4.493,22 600,00 -- -4.861,38 373,98 604,22 -4.861,38
10 243,69 4.722,82 600,00 3.876,00 -8.955,14 373,98 775,20 -8.955,14
11 256,14 4.964,16 600,00 -- -5.308,02 373,98 775,20 -5.308,02
12 269,23 5.217,83 600,00 -- -5.548,60 373,98 775,20 -5.548,60
13 282,98 5.484,46 600,00 -- -5.801,48 373,98 775,20 -5.801,48
14 297,44 5.764,71 600,00 -- -6.067,27 373,98 775,20 -6.067,27
15 312,64 6.059,29 600,00 4.972,83 -11.319,48 373,98 994,57 -11.319,48
16 328,62 6.368,92 600,00 -- -6.640,30 373,98 994,57 -6.640,30
17 345,41 6.694,37 600,00 -- -6.948,96 373,98 994,57 -6.948,96
18 363,06 7.036,46 600,00 -- -7.273,39 373,98 994,57 -7.273,39
19 381,61 7.396,02 600,00 -- -7.614,40 373,98 994,57 -7.614,40
20 401,12 7.773,95 600,00 -- -7.972,84 373,98 994,57 -7.972,84

* a substituicao dos equipamentos elétricos (bombas e compressores) foi considerada a cada 5 anos (ano 5, 10 e 15).
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5.5.2 Avaliacdo de Investimento

Os métodos de avaliacdo de investimento para determinar a viabilidade econdmica do sistema
de tratamento proposto foram: o Valor Presente Liquido (VPL), o Valor Presente de Custo
(VPC), o Custo Anual Uniforme Equivalente (CAUE) e a analise de sensibilidade.

A analise econémica foi realizada para o reator compartimentado em escala piloto, com uma

populacéo de atendimento equivalente a 10 habitantes, considerando as seguintes hipdteses:

e Quanto ao efluente final:
» Sem opcao de relso (SR): o efluente tratado seria destinado ao corpo receptor;
» Com opcdo de reuso (R): o efluente tratado seria utilizado na limpeza das areas

externas e irrigacdo de jardins do conjunto habitacional;

¢ Quanto ao Investimento Inicial:
» Com Investimento Inicial dos reatores (I1): considera a construcéo e instalacdo
dos reatores em conjuntos habitacionais ja construidos;
» Sem investimento Inicial dos reatores (SIl): considera o custo de construcéo e
instalagdo dos reatores implicito na construcdo do empreendimento habitacional.

Desta forma, quatro cenarios foram montados para a avaliacdo econémica:

1. Com Investimento Inicial (1) e sem retso (SR);
2 Com Investimento Inicial (1) e com reuso (R);
3. Sem Investimento Inicial (SI1) e sem redso (SR);
4 Sem Investimento Inicial (SI1) e com reaso (R).

O caélculo do VPL e o CAUE consistem em encontrar uma série anual uniforme que se
equipare aos fluxos de caixa (tanto receitas quanto despesas) dos investimentos descontados a
uma Taxa Minima de Atratividade (TMA). Segundo Casarotto e Kopittke (2000), o Custo
Anual Uniforme Equivalente (CAUE) é uma técnica para avaliar projetos com vidas desiguais
gue transforma o valor presente liquido de projetos de vida desiguais, mutuamente
excludentes, num montante anual equivalente (em termos de VPL) que pode ser usado para
escolher o melhor projeto. Como critério de decisdo, o melhor projeto é aquele que tiver o

maior saldo positivo, ou seja, a maior receita liquida.
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Nesse estudo, o VPL, VPC e CAUE foram calculados para cada cendrio montado para a
avaliacdo econdmica. Os resultados do calculo do VVPL foram negativos e, por isso, o calculo
e a andlise foram realizados pela 6tica do VPC e CAUE, a uma taxa minima de atratividade
de 12%. Importante ressaltar que, 0 VPC e o CAUE permitem a operacionalizacdo a partir de
informagdes referentes aos custos dos reatores, j& que se trata da avaliacdo de um

equipamento que ndo gera receita financeira e ndo visa a obtencédo do lucro.

Os resultados do Valor Presente de Custo (VPC) e Custo Anual Uniforme Equivalente
(CAUE) para os quatro cendrios analisados, considerando uma taxa minima de atratividade de

12% sdo apresentados na Tabela 32.

Pode-se observar que o melhor valor do VPC e CAUE nos cenarios montados foi o cenario 4,
com a alternativa de construcdo dos reatores compartimentados sem investimento incial, ou
seja, 0 custo de construcdo e instalacdo dos reatores estaria implicito na construcdo do
empreendimento habitacional e com a opcéo de reuso do efluente tratado na limpeza das areas
externas e irrigacdo de jardins do conjunto habitacional. O valor do VPC para o cenério 4 foi
de R$ 38.169,69 reais e para 0 CAUE de R$ 5.110,11 reais. O que significa, respectivamente,
o valor presente dos custos necessarios no ano 0 do projeto para manter o reator
compartimentado funcionando por 20 anos (vida util adotada) e uma série anual equivalente
dos custos. No melhor cenario encontrado e considerando que o projeto em estudo atende uma
populacdo de 10 habitantes, os custos anuais uniforme equivalente por habitante do VPC e
CAUE foram de R$ 3.816,96 e R$ 511,01 reais.

A diferenca entre o cenario 4 e 0 cenario 3, que também parte da premissa de sem
investimento inicial, porém sem retso do efluente tratado, foi de R$ 1622,19 e R$ 217,18
reais, para 0 VPC e CAUE, respectivamente. O que equivale a uma economia de R$ 21,71

reais por habitante por ano por utilizar o efluente tratado como opcéo de reuso.

Nos cenarios 1 e 2 com a opcdo de investimento inicial, ou seja, onde os reatores seriam
construidos e instalados em conjuntos habitacionais ja existentes, os valores do VPC e CAUE
seriam mais elevados devido ao custo de instalacdo do equipamento. A diferenca dos valores
do VPC dos cenarios 1 e 3 foi justamente o valor do investimento inicial de R$ 9.930,37. A
economia com a opg¢do de retso do efluente tratado também foi a mesma do comparativo
entre 0s cenarios 3 e 4, uma vez que a receita gerada pela tarifa de 4gua e da taxa de esgoto

€ra a mesma.
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Tabela 32: Resultados do Valor Presente de Custo (VPC) e Custo Anual Uniforme
Equivalente (CAUE) para os quatro cenarios analisados, considerando uma taxa minima de
atratividade de 12%.

Cenérios
1) ) ®) (4)
Ano Com Investimento Com Investimento Sem Investimento  Sem Investimento
Inicial (11) e sem Inicial (1) e com Inicial (SI1) e sem  Inicial (SI1) e com
rediso (SR) redso (R); redso (SR); redso (R).
0 -9.930,37 -9.930,37
1 -3.586,20 -3.432,12 -3.586,20 -3.432,12
2 -3.759,10 -3.596,10 -3.759,10 -3.596,10
3 -3.929,06 -3.757,29 -3.929,06 -3.757,29
4 -4.102,17 -3.921,47 -4.102,17 -3.921,47
5 -7.302,22 -7.112,28 -7.302,22 -7.112,28
6 -4.469,24 -4.269,60 -4.469,24 -4.269,60
7 -4.666,96 -4.457,11 -4.666,96 -4.457,11
8 -4.874,78 -4.654,21 -4.874,78 -4.654,21
9 -5.093,22 -4.861,38 -5.093,22 -4.861,38
10 -9.198,82 -8.955,14 -9.198,82 -8.955,14
11 -5.564,16 -5.308,02 -5.564,16 -5.308,02
12 -5.817,83 -5.548,60 -5.817,83 -5.548,60
13 -6.084,46 -5.801,48 -6.084,46 -5.801,48
14 -6.364,71 -6.067,27 -6.364,71 -6.067,27
15 -11.632,12 -11.319,48 -11.632,12 -11.319,48
16 -6.968,92 -6.640,30 -6.968,92 -6.640,30
17 -7.294,37 -6.948,96 -7.294,37 -6.948,96
18 -7.636,46 -7.273,39 -7.636,46 -7.273,39
19 -7.996,02 -7.614,40 -7.996,02 -7.614,40
20 -8.373,95 -7.972,84 -8.373,95 -7.972,84
VPC -49.722,25 -48.100,06 -39.791,88 -38.169,69
VPC/ hab -4.972,22 -4.810,00 -3.979,18 -3.816,96
CAUE -6.656,75 -6.439,58 -5327,29 -5110,11
CAUE /hab -665,67 -643,95 -532,72 -511,01
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A Tabela 33 apresenta os custos anuais por habitante e por m? de esgoto tratado nos quatro
cenarios montados para a avaliacdo econdmica. O cenario 4, considerado o pela analise
econbmica como o0 mais viavel, apresentou um custo anual de R$ 70,68 por habitante;
enquanto que o custo anual por m3 de esgoto tratado foi de R$ 6,70, considerando como
referéncia o VPC. O cenario menos viavel economicamente foi o cenario 1, com a opcao de
investimento inicial e sem redso. Nesse cenério, o custo anual foi de R$ 92,08 por habitante;

enquanto que o custo anual por m? de esgoto tratado foi de R$ 8,73.

Tabela 33: Resumo dos custos anuais por habitante e por m® de esgoto tratado.

Cenarios

(1) 2 3) (4)

Custos anuais

Com Investimento Com Investimento  Sem Investimento  Sem Investimento

Inicial (I1) e sem Inicial (1) e com Inicial (SI1) e sem  Inicial (SI1) e com
redso (SR) retso (R); redso (SR); redso (R).
R$/hab 92,08 89,07 73,69 70,68
R$/m’ 8,73 8,45 6,99 6,70

A economia gerada quando considerado os cendarios 1 e 3 e 0s cenarios 2 e 4 cuja variavel era
a opcdo do investimento inicial foi de 20%. Esse indicador favorece fortemente que os
sistemas de tratamento sejam construidos juntamente com os empreendimentos habitacionais.
Quando analisado a opcdo do redso, a economia gerada pelos cenarios que utilizaram essa
opcao foi de 4%. E importante ressaltar que a tarifa de 4gua é analisada como receita porque o
empreendimento habitacional economiza nas tarifas de agua e esgoto cobradas pelas

concessionarias ao utilizar o efluente tratado como op¢éo de redso.
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5.5.3 Andlise de Sensibilidade

A andlise de sensibilidade foi realizada com o objetivo de determinar os parametros mais
importantes do projeto e aqueles capazes de influenciar fortemente os resultados dos
indicadores financeiros tradicionais. Os parametros financeiros considerados para a analise de
sensibilidade foram o custo de capital (taxa minima de atratividade) avaliado pelo VPC e pelo
CAUE. A variavel de custo de capital foi analisada num intervalo de taxa de juros, a partir da
série histdrica da Selic, variando de 7% a 22% a.a., em intervalos de 0,5 pontos percentuais e
posteriormente calculado o VPC e o CAUE para cada percentual. As Figuras 1 e 2 apresentam
os resultados da andlise de sensibilidade do custo de capital em relagdo ao VPC e CAUE,

respectivamente.

A Figura 52 apresenta a analise de sensibilidade do custo de capital em relagdo ao VPC do
reator compartimentado. O resultado demonstra que todas as variagcbes no custo de capital
apresentaram relacdo negativa com o VPC. Isso indica que o custo do projeto a valor presente
diminui & medida que o custo do capital aumenta, tornando o projeto menos inviavel. Nos
cenarios, com investimento inicial, o aumento do custo de capital fez com que o VPC
tendesse ao valor do invenstimento inicial. Enquanto que, nos cenarios sem investimento
inicial, 0 aumento do custo de capital conduz o VPC a zero. A analise de sensibilidade do
custo de capital em relacao ao VPC indica que apenas o aumento do custo de capital ndo traria

resultados positivos de VPC.

Figura 52: Analise de sensibilidade do custo de capital em relacdo ao VPC.
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A andlise de sensibilidade da variagdo do custo de capital nos resultados do CAUE séo
apresentados na Figura 53. Dois comportamentos distintos foram observados: nos cenarios
sem investimento inicial os resultados apresentam relacdo negativa em relacdo ao CAUE;
enguanto que os cenarios com investimento inicial apresentam relacdo positiva. Assim como
na analise de sensibilidade em relacdo ao VPC, nos cendrios com investimento inicial, o

aumento do custo de capital faz com que o CAUE tendesse ao valor do invenstimento inicial.

Figura 53: Andlise de sensibilidade do custo de capital em relagdo ao CAUE.
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Segundo SCHMIDELL et al (2001), a avaliagcdo econdémica de um projeto tem por finalidade
0 conhecimento da sua viabilidade do ponto de vista financeiro. Quando considerado estacdes
de tratamento de esgoto, a estimativa do valor do metro cubico tratado (R$/m3) pode
apresentar o critério adequado na anéalise da viabilidade econdmica. A grande dificuldade
reside no pré-dimensionamento das unidades, na quantificacdo dos custos de implantacdo e
principalmente de operagé&o.

PIMENTA et al. (2005) avaliou o custo de implantagdo de um reator UASB e um reator
hibrido preenchidos na parte superior com anéis de conduite. A populagéo atendida variou de
50 a 400 habitantes e o custo per capita de implantagdo do reator UASB variou de U$ 149,00
a U$ 18,60 por habitante, para a populacdo de 50 e 400 habitantes, respectivamente. Para o

reator hidrido, o custo de implantacdo variou de U$ 150,00 a U$ 18,80 por habitante, para a
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populagdo de 50 e 400 habitantes, respectivamente. O custo estimado de operagdo e
manutencdo para uma populagdo de 50 habitantes foi de U$ 5,8, enquanto que para uma
populacdo de 400 habitantes foi de U$ 0,72 ddlares. A diferenca entre os valores encontrados

foi em funcéo do efeito de escala do sistema de tratamento.

HARAGUCHI et al. (2013) propuseram comparar 0 custo beneficio de dois sistemas de
tratamento para uma populacdo de um residencial prevista de 4800 habitantes. Os orgcamentos
de implantacdo e instalacdo foram elaborados para um sistema de fossa séptica e para uma
ETE compacta composta de reator UASB, biofiltro e decantador secundéario. Os custos anuais
estimados foram de 19,72 e 29,46 reais/habitante, para a fossa séptica e a ETE compacta,
respectivamente. J& os custos anuais em R$/m3 de esgoto tratado foram de R$ 0,19 e 0,28
reais, respectivamente para a fossa séptica e para a ETE compacta composta de reator UASB,
biofiltro e decantador secundario. Embora os custos de implantacdo da fossa séptica fossem
inferiores ao da ETE compacta, o sistema de tratamento proposto pela ETE compacta seria
mais vidvel tecnicamente, pois alcancaria maiores eficiéncias de remocdo viabilizando a

escolha do mesmo.

Em outro estudo realizado por Haraguchi et al. (2014) sobre a viabilidade econdmica de um
sistema de ETE compacta em comparacdo com um sistema convencional de estacfes de
tratamento de esgoto ja em funcionamento. Os sistemas comparados foram: (1) ETE Goianira,
sistema convencional composto de trés lagoas de estabilizacgio em  série
(anaerdbia+facultativa+maturacdo), com vazédo de 26,6 L/s e populacdo de 5200 habitantes;
(2) ETE Campos Dourados, sistema compacto composto reator UASB, biofiltro aerado
submerso, decantador secundario e desinfeccdo por raio ultravioleta, com vazdo de 4,0 L/s e
populacdo de 1000 habitantes. A ETE Campos Dourados (ETE compacta) apresentou maior
custo de implantacdo e operacdo com a ETE Goianira (ETE convencional), com valores
anuais de R$ 130,07 e 12,24 reais/habitante, respectivamente. Os custos anuais para a ETE
Campos Dourados e a ETE Goianira em R$/m3 foram de 376,37 e 27,70 reais,
respectivamente. Os autores ressaltaram que a diferenga ndo torna inviavel o uso da ETE
compacta devido ao retorno financeiro na area de ocupacdo do terreno, que é

substancialmente favoravel quando comparado com o sistema convencional de lagoas de
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estabilizacdo da ETE Goianira. A demanda de espacgo por habitante da ETE convencional foi
de aproximadamente 8 m?/habitante, enquanto que na ETE compacta a demanda por espaco
foi de apenas 0,044 m2/habitante. O estudo levou em consideracdo apenas o custo de

implantacdo. Os custos de operacgéo dos sistemas ndo foram contabilizados.
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6. CONCLUSOES

6.1 Caracterizagdo do esgoto bruto afluente ao sistema

O esgoto oriundo da ETE Mangueira apresenta caracteristicas tipicas de esgoto doméstico. A
temperatura e pH afluente apresentaram valores estaveis nao havendo variacdo significativa
ao longo do periodo monitorado. Os valores médios foram de 29,3 + 2,4°C e 7,3 + 0,3,
respectivamente. A ndo variacdo da temperatura do esgoto bruto é relevante no tratamento
bioldgico, uma vez que as bactérias nitrificantes sdo sensiveis a mudancas bruscas de

temperatura e podem reduzir sua capacidade de nitrificacdo.

Em relacdo a matéria organica afluente, a DQO bruta afluente apresentou grande varia¢do no
afluente, apresentando concentracdes médias de DQO de 475 £+ 174 mg/L. Apds esse periodo,
foi possivel observar uma diminuicdo na concentracdo de matéria organica afluente. Este fato
pode estar associado ao maior fornecimento de dgua na rede de abastecimento do bairro da
mangueira 0 que provocou uma diluicio na DQO afluente. A DQO filtrada apresentou
concentracdo média de 200 = 89 mg/L, apresentando valor minimo e maximo de 87 e 408
mg/L, respectivamente. As relacbes DBO filt/br e DQO filt/or foram de 0,40 e 0,42,
respectivamente, indicando que cerca de 40% da matéria organica estava na forma de solidos
dissolvidos.

O nitrogénio N-NTK e amoniacal presente no esgoto bruto apresentaram valores médios de
40 £ 7 e 28 £ 3 mg/L, onde a maior fracdo de nitrogénio afluente encontrava-se na forma
amoniacal. Nitrito e nitrato ndo representaram fragdo significativa no afluente, com

concentraces médias de 0,2 £ 0,5e 0,1 £ 0,1 mg/L.

A alcalinidade total (AT) e parcial (AP) afluente apresentaram valores dentro da faixa étima
para 0 ambiente de crescimento dos micro-organismos nitrificantes. A concentracdo média de
alcalinidade total e parcial foram respectivamente de 220 + 40 e 163 + 33 mg.L™, com relacéo
AP/AT média de 0,74. No perfil temporal realizado no periodo seco e chuvoso, onde amostras
foram coletadas ao longo do dia, a alcalinidade parcial apresentou concentragdes variando de
200 a 300 mg.L™ no perfil temporal do periodo seco e concentragdes variando de 100 a 200
mg.L™ no perfil temporal do periodo chuvoso. A alcalinidade total apresentou concentragdes

variando de 300 a 365 mg.L™* no perfil temporal do periodo seco e concentrages variando de
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200 a 280 mg.L™ no perfil temporal do periodo chuvoso. Desta forma, mesmo com a variagdo
da alcalinidade ao longo do dia, o esgoto bruto da ETE Mangueira apresenta alcalinidade

natural para o desenvolvimento de micro-organismos nitrificantes.

6.2 Operacéao e desempenho dos reatores compartimentados

6.2.1 Remocado de matéria organica no compartimento anaerobio

O compartimento anaerdbio apresentou eficiéncia de remocdo de matéria organica bastante
satisfatoria quando considerado a DQO bruta afluente e a DQO filtrada efluente. A remogao
média de matéria organica no compartimento anaerébio para o reator 1 foide 79 £9,84 +9e
83 + 8% nas fases 2, 3 e 4, respectivamente. No entanto, observou-se perda de biomassa
anaerdbia, no reator compartimentado 1, com a introducdo da recirculacdo, elevando as
concentracfes de DQO bruta e desvios padrdo na saida desse compartimento. O valor médio
da DQO bruta efluente no compartimento anaerébio foi de 131 + 108, 183 + 118, 191 + 83
mg/L, para as fases 2, 3 e 4, respectivamente. No reator compartimentado 2, a razdo de
recirculacdo aplicada de 3,0 e a diminuicdo do TDH do sistema proporcionou uma grande
perda de biomassa, especialmente nas fases 3 e 4, onde a eficiéncia de remocéao de DQO bruta
foi de apenas 3 £ 101 e 2 + 83% nas fases 3 e 4, respectivamente O efluente do
compartimento anaerobio do reator 2 apresentou alta concentracdo e desvio padrdo de DQO
bruta de 295 + 319 e 308 + 255 mg/L.

6.2.2 Remocao global de matéria organica nos reatores compartimentados

Os reatores compartimentados apresentaram significativa remocdo de matéria organica, com
eficiéncias médias de remocao superiores a 80% quando considerado a DQO afluente bruta
(DQO br/br) e a DQO efluente filtrada (DQO br/filt).

No reator compartimentado 1, o melhor desempenho na remogdo de matéria orgénica foi
alcangado quando o reator operou com TDH de 12 horas com taxa de recirculagdo de 1,5
(Fase 2). Nessa condicdo, a eficiéncia média de remocdo de DQO foi de 52 + 15e 81 £ 7 %,
para DQO br/br e DQO br/filt, respectivamente. Nessa fase, a concentracdo média efluente de
DQO bruta e filtrada foram 119 *+ 47 e 50 + 23 mg/L, respectivamente.
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O reator compartimentado 2 apresentou o melhor desempenho na remog¢do de matéria
orgénica quando operado com TDH de 12 h porém com taxa de recirculacdo de 3,0 (Fase 2).
Nessa fase, a eficiéncia média alcancada foi 51 £ 15 e 83 £ 6 % para a DQO br/br e DQO
br/fil, respectivamente. A concentracdo media efluente de DQO bruta e filtrada foi de 132 +

58 e 46 + 24 mg/L, respectivamente.

A Fase 2, na qual os reatores compartimentados obtiveram o melhor desempenho na remocéo
de mateéria organica, a COV aplicada foi de 0,50 + 0,15 e 0,47 = 0,12 kg.DQO/m3.dia, para 0s
reatores compartimentados 1 e 2, respectivamente. Enquanto que a COV removida foi de 0,24
+ 0,09 e 0,26 = 0,12 kg.DQO/md.dia, para 0s reatores compartimentados 1 e 2,
respectivamente. Os resultados de COV removida filtrada ndo apresentou variabilidade entre

as fases operacionais estudadas por ndo considerar a perda de biomassa do sistema.

A recirculacdo do efluente para o compartimentado anaerébio melhorou a velocidade de
transferéncia de massa pelo aumento da velocidade superficial do liquido. No entanto, com a
reducdo do TDH para 10h (Fase 3) e posteriormente para 8h (Fase 4), houve desprendimento
de biomassa do meio suporte 0 que ocasionou aumento das concentragdes efluentes de DQO

nos dois reatores.

6.2.3 Remocao de nitrogénio

Para a remocdo de nitrogénio na forma de N-NTK, a fase 2, operada com TDH =12 h e taxas
de recirculacdo de 1,5 e 3,0 para os reatores compartimentados 1 e 2, respectivamente, foi a
que obteve o melhor resultado. Nessa fase, a eficiéncia média de remocdo de N-NTK foi de
60 % para o reator compartimentado 1 e 57 % para o0 reator compartimentado 2. As
concentra¢fes médias do N-NTK efluente no reator compartimentado 1 e 2 foramde 15+ 5¢e

16 + 3 mg/L, respectivamente.

A remocédo de N-NTK foi prejudicada com a diminuicdo do TDH e o aumento da velocidade
ascencional do liquido. Na fase 3, a eficiéncia média de remocdo de N-NTK caiu para 20%,
com concentracdo media de N-NTK efluente de 27 £ 6 mg/L para o reator compartimentado
1. Para o reator compartimentado 2, a eficiéncia foi de apenas 16 % com concentracdo média
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de N-NTK efluente de 28 + 4. Na fase 4, as concentragfes de N-NTK efluente foram
praticamente iguais e algumas vezes superiores as concentragdes de N-NTK afluente. No
entanto, as concentracBes efluentes de nitrato diminuiram com o aumento da vazdo de
recirculacdo aplicada ao sistema. Esse aumento do N-NTK efluente pode estar associado a
perda de biomassa e o0 arraste das bactérias nitrificantes no sistema contabilizadas na anélise
pela ndo filtragem da amostra. Os resultados de nitrito e nitrato ndo sofreram interferéncia da
perda de solidos devido a filtragem das amostras para a realizacgdo da analise por

cromatografia de ions.

As concentracdes efluentes de SSV comprovam o arraste de biomassa no efluente e
consequentemente diminuicdo na eficiéncia de remocdo de DQO bruta e na remocgédo de N-
NTK em funcéo da perda de bactérias. Notou-se um aumento significativo das concentracdes
efluentes de SSV quando foi iniciada a recirculagdo do efluente tratado (fases 2, 3 e 4). Para o
reator compartimentado 1, a média de SSV efluente foi de 19 £ 5, 40 + 30, 60 + 31 e 95 + 15
mg/L, para as fases 1, 2, 3 e 4, respectivamente. Enquanto que para o reator compartimentado
2, a média de SSV efluente foi de 20 + 7, 48 + 23, 51 + 36 e 155 + 40 mg/L, para as fases 1,
2, 3 e 4, respectivamente.

6.4 Analise de Confiabilidade

6.4.1 Percentual de atendimento aos padrbes de lancamento

O percentual de atendimento de DQO bruta néo foi satisfatorio nas quatro fases operacionais
estudadas, sendo influenciado negativamente pela perda de biomassa dos reatores (Figura 40).
Quando considerado a DQO filtrada efluente, o percentual de atendimento foi bastante
satisfatorio em todas as fases operacionais, alcancando indices de 100% de atendimento para
os dois reatores nas fases 1 e 3. A fase 4 apresentou o menor indice de atendimento em
relacdo a DQO bruta e filtrada, devido ao menor tempo de detengédo (8 horas) aplicado ao

sistema de tratamento.

A carga organica bruta afluente dos reatores compartimentados foi menor que 2,0 kg
DQO/dia durante todo o periodo monitorado. Utilizando esse valor na norma técnica n° 2002
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da CPRH, a eficiéncia minima de remocdo dos reatores compartimentados deveria ser de
apenas 40%.

Para a Meta 1= 40%, quando considerado a DQO bruta afluente e a DQO bruta efluente, os
percentuais de atendimento foram de 54, 73, 56 e 34% para o reator 1 nas fases 1, 2, 3 e 4,
respectivamente; enquanto que para o reator 2, 0s percentuais de atendimento foram de 67,
83, 57, e 34% para as fases 1, 2, 3 e 4, respectivamente. Na fase 2, quando foi mantido o TDH
de 12 h e aplicada a recirculagdo nos reatores, os percentuais de atendimento aumentaram
significativamente de 54 para 73% no reator 1 e de 67 para 83% no reator 2. No entanto
quando a recirculacdo foi mantida e o TDH reduzido de 12 para 10 h (Fase 3) e
posteriormente para 8 h (Fase 4), o0s percentuais de atendimento diminuiram
significativamente devido a perda de biomassa no sistema. Fato comprovado pelos
percentuais de atendimento de remocdo de matéria orgénica quando considerando a DQO
bruta afluente e a DQO filtrada efluente. Os percentuais de atendimento de remocdo de

matéria organica para a Meta 1 foram de 100% em todas as fases e nos dois reatores.

Os percentuais de atendimento aos padrdes de lancamento em relacdo ao nitrogénio
amoniacal. Na fase 1, quando os reatores foram operados identicamente com TDH =12 h e
sem recirculacdo do efluente, o percentual de atendimento para nitrogénio amoniacal foi de
81% para ambos 0s reatores, pois 0 nitrogénio amoniacal foi convertido para nitrato. Os
percentuais de atendimento em relagédo ao nitrogénio amoniacal diminuiram com a reducédo do
TDH e da introducéo da raz&o de recirculacdo. Para o reator 1, 0s percentuais de atendimento
diminuiram de 81% para 65, 56 e 52%, para as fases 2, 3 e 4, respectivamente. Enquanto que
no reator 2, 0s percentuais de atendimento diminuiram para 75, 50 e 48%, para as fases 2, 3 e

4, respectivamente.
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6.4.2 Coeficientes de confiabilidade (CDC) e concentracbes médias para atendimento as

metas de lancamento

N&o houve grande variabilidade dos coeficientes de confiabilidade entre as fases operacionais
e 0s constituintes estudados. Para niveis de confiabilidade altos, os valores do coeficiente de

variagdo variam inversamente com os valores do CDC.

As concentragdes meédias obtidas de DQO bruta ndo se enquadraram nos niveis de
confiabilidade de 80, 85, 90 e 99%. As concentragdes reais obtidas foram muito maiores que
as concentracdes médias de projeto/operacdo que deveriam ser alcangadas. Este fato

aconteceu para os dois reatores compartimentados em todas as fases operacionais estudadas.

As concentragdes médias obtidas de DQO filtrada foram mais proximas das concentragdes de
projeto/operagdo. Para este parametro, o nivel de confiabilidade foi acima de 85% para os
dois reatores compartimentados em todas as fases operacionais estudadas. O reator

compartimentado 2 alcangou nivel de confiabilidade de 90% na Fase 1.

Os SST apresentaram queda nos niveis de confiabilidade quando foi introduzida a vazio de
recirculagdo. Na fase 1, onde os reatores compartimentados operaram igualmente com TDH =
12 h e sem recirculagdo, o nivel de confiabilidade de SST foi de 85%. Ou seja, em 85% do
tempo de operagdo dos reatores, o parametro de SST alcangou a meta pré-estabelecida para o
efluente. No entanto, quando foi aplicada a vazdo de recirculagdo do efluente o nivel de
confiabilidade diminuiu influenciado pelo aumento da velocidade ascensional do liquido,
redu¢do do tempo de detencdo hidrdulico e perda de biomassa do reator. No reator
compartimentado 1, o nivel de confiabilidade foi de 85% na fase 1, com redu¢do para 70, 60 e
40% para as fases 2, 3 e 4, respectivamente. No reator compartimentado 2, o nivel de
confiabilidade na fase 1 foi também de 85% na fase 1, com reducdo para 70, 50, 50% para as

fases 2, 3 e 4, respectivamente.

O reator compartimentado 1 apresentou melhores niveis de confiabilidade nos parametros
estudados para a Fase 2, quando operado com TDH de 12 horas e raz&o de recirculagdo de
1,5. Nesta fase, os niveis de confiabilidade para a DQO bruta, DQO filtrada, SST e nitrogénio
amoniacal foram de 70, 85, 70 e 85%. Com a redugéo do TDH nas fases 3 e 4, operadas com

THD de 10 e 8 horas, respectivamente, houve uma diminuicdo gradual e significativa dos
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niveis de confiabilidade de DQO bruta e SST. Nestas fases, 0s niveis de confiabilidade de
DQO bruta diminuiram de 70 para 60% na fase 3 e para 50% na fase 4; enquanto que 0s

niveis de confiabilidade de SST diminuiram de 70 para 60% na fase 3 e para 40%, na fase 4.

O reator compartimentado 2 também demonstrou melhores indices de confiabilidade para a
fase 2, quando operado com TDH de 12 h e razdo de recirculagdo de 3,0. Os niveis de
confiabilidade para a DQO bruta, DQO filtrada, SST e nitrogénio amoniacal foram de 60, 85,
70 e 80%. Da mesma forma que aconteceu no reator compartimentado 1, os niveis de
confiabilidade diminuiram com a reducéo do tempo de detencdo hidraulico nas fases 3 e 4.
Nestas fases, os niveis de confiabilidade de DQO bruta diminuiram de 60 para 50%, na fase 3
e para 40% na fase 4; enquanto que os niveis de confiabilidade de SST diminuiram de 70 para

60% na fase 3 e para 40% na fase 4.

A andlise de confiabilidade comprova a perda de eficiéncia de remocéao simultanea de matéria
organica e nitrogénio quando os reatores operaram com TDH de 10 e 8 horas e com razdo de
recirculacdo devido ao aumento da velocidade ascensional do liquido o que favoreceu o

desprendimento da biomassa do meio suporte.

6.5 Dinamica da populacéo microbiana revelada por PCR-DGGE

Os resultados de biologia molecular por PCR-DGGE sédo preliminares. As principais bandas

serdo enumeradas e recortadas para posterior reamplificacdo e sequenciamento.

A PCR revelou presenca de bactérias oxidantes de amoénio no compartimento
anaerdbio/anoxico. Esse fato pode estar relacionado com a recirculacdo do efluente tratado
com a presenca de AOB para 0 compartimento anaerébio/anéxico e uma possivel influéncia

da cadmara de aeragédo na parte superior desse compartimento.

Né&o foi encontrada a presengca de ANAMMOX em nenhuma amostra e em nenhuma fase
estudada, confirmado pela amplificacdo do controle positivo adicionado. As concentracfes de
nitrito no compartimento anaerébio foram menores que 0,40 mg/L, o que ndo possibilitou a

oxidacdo da amonia utilizado o nitrito como aceptor de elétrons.
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Numa analise preliminar, pode-se observar que houve dindmica em determinadas populagdes
nas amostras na DGGE entre as fases operacionais estudadas. O perfil de DGGE do final da
Fase 2 e 4 indicaram a presenca de uma comunidade de micro-organismos diversa quando
comparado com o perfil do final da fase 1. Notou-se um considerado aumento no nimero de
bandas ap0s a recirculacdo do efluente tratado para o compartimento anaerdbio/anoxico, com

claro aumento de intensidade nas bandas nas amostras avaliadas.

A PCR -DGGE sugerem um biofilme estratificado, onde nas camadas mais externas existem a
presenca de micro-organismos aerébios heterotroficos de crescimento répido, que sdo
responsaveis pela degradacdo da matéria organica, e em uma camada mais interna residem os

micro-organismos de crescimento mais lento, responsaveis pela nitrificacéo

6.6 Estudo de Viabilidade Econdmica

A avaliacdo de investimento a partir do melhor valor do VPC e CAUE nos cenarios montados
foi o cenério 4, com a alternativa de construcdo dos reatores compartimentados sem
investimento incial, ou seja, 0 custo de construcdo e instalacdo dos reatores estaria implicito
na construcdo do empreendimento habitacional e com a opg¢éo de retso do efluente tratado na
limpeza das areas externas e irrigacdo de jardins do conjunto habitacional. O valor do VPC
para o cenario 4 foi de R$ 38.169,69 reais e para 0 CAUE de R$ 5.110,11 reais. O que
significa, respectivamente, o valor presente dos custos necessarios no ano 0 do projeto para
manter o reator compartimentado funcionando por 20 anos (vida util adotada) e uma série
anual equivalente dos custos. No melhor cenério encontrado e considerando que o projeto em
estudo atende uma populacdo de 10 habitantes, os custos anuais uniforme equivalente por
habitante do VPC e CAUE foram de R$ 3.816,96 e R$ 511,01 reais.

A diferenca entre o cenario 4 e o0 cenario 3, que também parte da premissa de sem
investimento inicial, porém sem redso do efluente tratado, foi de R$ 1622,19 e R$ 217,18
reais, para 0 VPC e CAUE, respectivamente. O que equivale a uma economia de R$ 21,71

reais por habitante por ano por utilizar o efluente tratado como op¢éo de reuso.

O cenério 4, considerado o pela analise econdmica como 0 mais viavel, apresentou um custo
anual de R$ 70,68 por habitante; enquanto que o custo anual por m? de esgoto tratado foi de

R$ 6,70, considerando como referéncia o VPC. O cenario menos vidvel economicamente foi o
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cenario 1, com a opgdo de investimento inicial e sem reiso. Nesse cenario, o custo anual foi
de R$ 92,08 por habitante; enquanto que o custo anual por m® de esgoto tratado foi de R$
8,73.

A economia gerada quando considerado os cenérios 1 e 3 e 0s cendrios 2 e 4 cuja variavel era
a opcdo do investimento inicial foi de 20%. Esse indicador favorece fortemente que os
sistemas de tratamento sejam construidos juntamente com os empreendimentos habitacionais.

Quando analisado a opcao do reliso, a economia gerada pelos cenarios que utilizaram essa
opcao foi de 4%.
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7. RECOMENDACOES

O reator compartimentado anaerdbio-aerébio apresentou-se como uma alternativa promissora
de tratamento de esgotos domésticos com a finalidade de remover matéria organica e
nitrogénio. No entanto algumas sugestdes e recomenda¢des devem ser seguidas nas pesquisas
futuras com esse tipo de tecnologia no sentido de melhorar seu desempenho. Entre elas, pode-
se destacar:

e Automacdo dos reatores para melhor controle dos parametros de tempo de
detencdo hidraulico, vazdo de recirculagdo, oxigénio dissolvido e outros;

e Adaptar a saida do compartimento anaerdbio um separador liquido-sélido de forma
a reter a biomassa anaerdbia nesse compartimento;

e Adaptar a saida do compartimento aerébio um decantador laminar a fim de reter a
biomassa nitrificante desprendida do meio suporte;

e Estudar a composicao dos gases gerados no sistema de tratamento;

e Desenvolver estratégia para acompanhar o crescimento da biomassa aderida no
meio suporte e efetuar ensaios especificos no biofilme para avaliar a cinética de

consumo e producdo de material nitrogenado.
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