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RESUMO 
 
 
Nesta pesquisa, foram avaliados os efeitos do aumento gradativo da carga orgânica 
volumétrica no desempenho de um sistema composto por reator anaeróbio de leito 
fixo estruturado combinado com reator aeróbio de leito móvel, aplicado ao 
tratamento de efluente de indústria de farinha para ração, que utiliza subprodutos de 
indústrias de processamento de carne. O reator anaeróbio de leito fixo estruturado 
(volume útil de 9,4 litros) foi preenchido com espumas de poliuretano, e o reator 
aeróbio de leito móvel (volume útil de 3,4 litros), preenchido com biomedias de 
polietileno. O sistema foi operado na Fase de adaptação com Tempo de Detenção 
Hidráulica (TDH) de 3,7 dias e nas Fases I, II e III com TDH de 1,5 dia. Foram 
aplicadas ao reator anaeróbio cargas orgânicas volumétricas médias de 0,58; 1,93; 
2,13 e 2,61 kg DQO/m3.d, respectivamente, para a Adaptação e as Fases I, II e III. O 
reator aeróbio recebia o efluente do reator anaeróbio, que era alimentado com o 
efluente da indústria de ração animal. O sistema combinado apresentou 
concentrações de alcalinidade suficientes para manter o pH acima de 7,25 no reator 
anaeróbio e acima de 6,57 no reator aeróbio, evitando acúmulo de ácidos graxos 
voláteis totais nos mesmos. Foi alcançado bom desempenho no sistema global 
quanto as remoções de DQO total e filtrada, sendo a melhor resposta apresentada 
durante a Fase I do tratamento, com eficiências de 96 e 92%, respectivamente. A 
remoção de nitrogênio total, também apresentou melhor resposta na Fase I, com 
eficiência de 31,0%. O aumento gradativo das cargas orgânicas volumétricas 
aplicadas, possivelmente, acarretou aumento nas concentrações de DQO dos 
efluentes anaeróbio e aeróbio, bem como redução na taxa de nitrificação.  
 
Palavras-chave: Efluente de indústria. Reator anaeróbio. Reator aeróbio. Remoção 

de DQO. Remoção de nitrogênio. 



SARETTO, Rubiéli. Association of anaerobic and aerobic reactors in the 
treatment of agroindustrial effluent submitted to different volumetric organic 
loads. 2017. 83 p. Dissertation (Master’s degree in Buildings Engineering and 
Sanitation) – Universidade Estadual de Londrina, Londrina, 2017. 
 
 

ABSTRACT 
 
 
In this research, the effects of the gradual increase of volumetric organic load on the 
performance of a system composed anaerobic structured bed reactor combined with 
aerobic moving bed biofilm reactor, applied to the effluent treatment from an animal 
food plant, which uses by-products from meat processing industries. The anaerobic 
structured bed reactor (9.4 L working volume) was filled with polyurethane foams, 
and the aerobic moving bed biofilm reactor (3.4 L working volume), filled with 
polyethylene carriers. The system was operated in the Adaptation with hydraulic 
retention time (HRT) 3.7 days and Phases I, II and III with HRT of 1.5 day. Organic 
volumetric loads of 0.58; 1.93; 2.13 and 2.61 kg COD/m3.d, were applied to the 
anaerobic reactor, respectively, for the Adaptation and Phases I, II and III. The 
aerobic reactor received the effluent from the anaerobic reactor, which was fed with 
effluent from the animal food industry. The combined system had alkalinity 
concentrations sufficient to maintain pH above 7.25 in the anaerobic reactor and 
above 6.57 in the aerobic reactor, avoiding accumulation of total volatile fatty acids in 
them. Good performance was achieved in the overall system as the total and filtered 
COD removals, the best response being presented during the treatment in the Phase 
I, with efficiencies of 96 and 92%, respectively. The removal of total nitrogen also 
showed a better response in Phase I, with efficiency of 31.0%. The gradual increase 
of the applied organic volumetric loads possibly resulted in an increase in the COD 
concentrations of the anaerobic and aerobic effluents, as well as a reduction in the 
nitrification rate.  
 
Keywords: Industrial effluent. Anaerobic reactor. Aerobic Reactor. Removal of COD. 

Nitrogen removal. 
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1 INTRODUÇÃO 

 

Empresas agroindustriais produtoras de farinhas para ração, que utilizam 

como matéria prima subprodutos de abatedouros, tem um papel importante na 

preservação do meio ambiente. O resíduo de origem animal que antes seria 

descartado ganha atribuição de valor e minimiza o consumo de matéria prima bruta 

(WOSIACK et al., 2015). 

As águas residuárias do processamento de produtos de origem animal são 

caracterizadas principalmente por elevadas concentrações de proteínas, gorduras, 

óleos e graxas, e fibras (RUIZ et al., 1997). Esses efluentes apresentam, além de 

elevadas concentrações de matéria orgânica, compostos nitrogenados e sulfurosos. 

A biodegradação desses efluentes, quando lançados em corpos hídricos, 

provoca o consumo de oxigênio dissolvido, além disso, pode causar eutrofização e 

toxicidade nos ambientes aquáticos, associados a outros problemas (NETO; COSTA, 

2011; BORKAR; GULHANE; KOTANGALE, 2013). 

A preservação ambiental atrelada à preocupação com a saúde pública 

tornou mais rigoroso o controle de lançamento de águas residuárias em corpos 

hídricos e, por isso, tem estimulado o desenvolvimento e aplicação de tecnologias de 

tratamento mais avançadas para atender a legislação (BARRERA et al., 2012). 

A degradação anaeróbia é amplamente utilizada no tratamento de águas 

residuárias agroindustriais por remover matéria orgânica e favorecer a amonificação 

de compostos orgânicos nitrogenados (proteínas, aminoácidos e uréia) em nitrogênio 

amoniacal (BERNET et al., 2000). Entretanto, mesmo com elevada eficiência na 

remoção de matéria orgânica, o tratamento anaeróbio sozinho não é suficiente para 

enquadrar o efluente nos padrões exigidos por lei. Assim, torna-se necessário a 

instalação de uma unidade de pós-tratamento aeróbio para promover a remoção de 

nitrogênio e realizar o polimento final da água residuária (MOLETTA, 2005).  

A combinação de reatores anaeróbios e aeróbios pode maximizar a 

eficiência do tratamento sem grande aumento nos custos de implantação e operação, 

possibilitando maior remoção de matéria orgânica e nitrogênio, com baixa produção 

de lodo e menores gastos energéticos (ABREU; ZAIAT, 2008). Resultados de 

pesquisas, com reatores em escala de bancada, tem indicado que o tratamento 
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combinado se torna mais eficaz com o uso de biomassa imobilizada, permitindo maior 

tempo de retenção celular e maior concentração de microrganismos ativos, quando 

comparados aos sistemas com biomassa em suspensão (ROSTRON; STUCKEY; 

YOUNG, 2001).  

No tratamento de esgoto sanitário e de efluentes industriais com biomassa 

aderida, reatores de leito fixo estruturado (MOURA, 2011; BARANA et al., 2013) e de 

leito móvel (HOSSEINI; BORGHEI, 2005) tem apresentado bons resultados. 

De acordo com Camiloti et al. (2014) reatores anaeróbios de leito fixo 

estruturado baseiam-se na utilização de um leito estruturado como matriz para 

imobilização da biomassa anaeróbia. Este tipo de sistema foi projetado para evitar 

acúmulo de sólidos em suspensão no leito, reduzindo obstruções, e têm sido 

empregado com sucesso no tratamento de diferentes tipos de águas residuárias, 

devido sua estabilidade, fácil controle de operação e alta eficiência de degradação.  

Já os reatores de leito móvel foram projetados visando reunir as melhores 

características dos sistemas de lodos ativados e dos filtros biológicos. Os reatores de 

leito móvel ocupam todo o volume do tanque para o crescimento da biomassa, 

oferecendo boa eficiência de remoção dos poluentes, maior estabilidade e 

simplicidade de operação, sem necessidade de recirculação do lodo. Nestes sistemas 

a biomassa cresce aderida em materiais suportes que se movem livremente no 

volume líquido do reator, auxiliados por mecanismos de mistura ou de aeração 

(RUSTEN et al., 2006; WANG et al., 2006). 

Considerando as vantagens da associação dos processos anaeróbio e 

aeróbio e do uso de reatores de crescimento aderido, este estudo avaliou a 

combinação de reatores anaeróbio de leito fixo estruturado e reator aeróbio de leito 

móvel para o tratamento de efluente de indústria de processamento de ração animal, 

sob diferentes condições de carga orgânica volumétrica. 
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2 OBJETIVO GERAL 

 

Avaliar os efeitos do aumento gradativo de carga orgânica volumétrica no 

desempenho de um sistema composto por reator anaeróbio de leito fixo estruturado 

combinado com reator aeróbio de leito móvel, no tratamento biológico de efluente de 

indústria de farinha para ração a partir de subprodutos de origem animal. 

 

2.1 Objetivos específicos 

 

 Analisar a eficiência de remoção de matéria orgânica no sistema em cada condição 

de carga orgânica volumétrica aplicada; 

 Avaliar a eficiência de remoção de matéria nitrogenada no sistema em cada 

condição de carga orgânica volumétrica aplicada; 

 Verificar o efeito do aumento gradativo das cargas orgânicas volumétricas na 

estabilidade operacional do sistema; 

 Determinar a melhor condição operacional do sistema. 
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3 REVISÃO BIBLIOGRÁFICA 

 

3.1 Indústria produtora de farinha para ração de origem animal 

 

Durante o 4º trimestre de 2016, no Brasil foram abatidas 1,41 bilhão de 

cabeças de frango, com geração de 3,21 milhões de toneladas de carcaças, 

compostas por porção muscular, ossos e gordura. A região sul foi responsável por 

60,6% do abate nacional de frangos. O estado do Paraná lidera o ranking de abate, 

com 31,4% e o ranking de exportação, com 315.442.599 kg de carne in natura 

exportadas. No mesmo período, no Brasil foram abatidas 10,81 milhões de cabeças 

de suínos, com 938,16 mil toneladas de carcaças produzidas. A região sul é a maior 

abatedora de suínos, representando 65,4% do abate nacional, onde o Paraná ocupa 

a segunda posição no ranking de abate e a terceira no ranking de exportação, com 

19.784.798 kg de carne in natura exportadas. Em relação aos bovinos, o Brasil abateu 

7,41 milhões de cabeças, com geração de 1.850.813 toneladas de carcaças. O 

Paraná ocupa o nono lugar entre os estados abatedores de bovinos, com 344.497 

cabeças abatidas no 4º trimestre de 2016 (IBGE, 2017). 

Como consequência das operações de abate para obtenção de carne e 

derivados, originam-se subprodutos, como couro, sangue, ossos, gordura, partes da 

carne, tripas e até mesmo animais inteiros condenados pela inspeção sanitária. Os 

subprodutos passam por processamentos específicos para serem reaproveitados em 

outros setores da agroindústria, como nas graxarias, onde os principais produtos 

gerados são gordura animal e óleos, que são usados na indústria de 

sabões/sabonetes e na indústria química, e farinhas de carne, vísceras e ossos (para 

a alimentação animal) (PACHECO, 2006). 

As farinhas de origem animal normalmente são utilizadas por apresentarem 

vantagens nutricionais, como fonte de proteína, cálcio e fósforo, e econômicas, além 

de minimizar o consumo de matéria prima bruta. A produção das farinhas, a partir 

destes resíduos, também evita problemas ambientais, como o descarte dos 

subprodutos na natureza caso não fossem reutilizados. De acordo com Meeker (2006) 

os subprodutos que chegam até a cadeia produtiva das farinhas para ração animal 

passam por processos de transformação físicos e químicos, gerando efluentes ricos 

em proteínas. 



19 

Em geral as características dos efluentes do processamento de produtos de 

origem animal são dependentes do tamanho e do tipo de animal abatido 

(RAJAKUMAR et al., 2012). Além do consumo de água, energia e do uso de produtos 

químicos, são gerados efluentes com elevada carga orgânica, conteúdo de gordura, 

sólidos, óleos e graxas, nitrogênio e fósforo. Os efluentes gerados por esse setor 

também apresentam flutuações de pH em função do uso de agentes de limpeza ácidos 

e básicos e oscilações de temperatura, devido ao uso de água quente e fria (MEES et 

al., 2009).  

Se lançados sem tratamento, esses efluentes podem causar danos no meio 

aquático, como eutrofização pelo excesso de nutrientes e redução dos níveis de 

oxigênio dissolvido pela degradação da matéria orgânica. Além do mais, o nitrogênio, 

dependendo da forma em que se encontra, pode causar riscos à saúde humana. Por 

essas razões é necessária a remoção destes compostos poluentes antes dos 

efluentes serem lançados em corpos hídricos (WANG et al., 2006). 

 

3.2 Tratamento biológico de águas residuárias agroindustriais  

 

No caso do tratamento de águas residuárias agroindustriais, o processo 

mais indicado é o biológico, considerando que este permite o tratamento de grandes 

volumes de efluentes e por outro lado, pode alcançar altas taxas de remoção de 

matéria orgânica e nitrogenada, com custos relativamente baixos. A 

biodegradabilidade dos efluentes das agroindústrias reforçam o desempenho desse 

tipo de tratamento (CAO; MEHRVAR, 2011).  

Diversos autores obtiveram resultados satisfatórios utilizando tratamento 

biológico em pesquisas com efluentes agroindustriais (RUIZ et al., 1997; TAL et al., 

2003; MOLETTA, 2005; FIA et al., 2012; RAMIRES; OLIVEIRA, 2014; GIRI; ARMAL; 

SATYANARAYAN, 2015). 

Os processos biológicos reproduzem em escala de tempo e área os 

fenômenos de autodepuração que ocorrem na natureza. O tratamento se baseia na 

utilização de matéria orgânica, solúvel, coloidal ou particulada, usualmente medida na 

forma de demanda bioquímica de oxigênio (DBO) ou demanda química de oxigênio 

(DQO), como substrato para os microrganismos (ISOLDI et al., 2003).  

Barana et al. (2013) avaliaram o pós-tratamento de um efluente de reator 

anaeróbio de fluxo ascendente com manta de lodo (UASB), utilizado para tratar água 
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residuária de abatedouro avícola, em reator de leito fixo estruturado com aeração 

intermitente. Os autores alcançaram bons resultados no polimento final do efluente, 

com remoções de nitrogênio total e DQO de 62% e 95%, respectivamente. 

Segundo Rostron, Stuckey e Young (2001) o tratamento biológico também 

apresenta menor geração de produtos secundários indesejáveis. E uma das principais 

funções desse tratamento é a remoção de matéria orgânica e nitrogenada de águas 

residuárias.  

 

3.2.1 Remoção biológica de matéria orgânica 

 

Em ambientes aeróbios diversos tipos de microrganismos participam 

diretamente ou indiretamente do processo de degradação da matéria orgânica. As 

bactérias usam as substâncias orgânicas do efluente como fonte de alimento 

(substrato), transformando-as em energia, novas células, CO2, H2O, NH3, entre outros 

subprodutos. Basicamente a degradação ocorre pela interação de três processos: 

oxidação, síntese e auto-oxidação (SANTOS, 2004).  

Ainda de acordo com Santos (2004) o processo de oxidação ocorre por 

catabolismo, onde os compostos orgânicos são usados como fonte de energia pelas 

bactérias, que os convertem em produtos estáveis. Na síntese, o metabolismo 

bacteriano ocorre por meio de anabolismo, os microrganismos utilizam a matéria 

orgânica para formação de novas células. E na auto-oxidação os microrganismos 

obtém energia pela decomposição do próprio material celular, que se encontra inativo.  

No processo anaeróbio compostos orgânicos complexos são transformados, 

na ausência de oxigênio molecular, em compostos mais simples, como metano e gás 

carbônico, por um consórcio de microrganismos especializados (FORESTI et al., 

1999). Observa-se que a biodegradação anaeróbia ocorre na ausência de aceptores 

inorgânicos de elétrons, exceto prótons e dióxido de carbono. Por isso, o organismos 

utilizam o substrato como aceptor de elétrons – transferência interna de elétrons, 

assim neste processo resultam dois produtos uma mais reduzido e outro mais 

oxidado. 

Em ambiente anaeróbio a degradação da matéria orgânica é bastante diferente 

do processo aeróbio devido à grande complexidade e à interdependência dos 

microrganismos que participam dos diferentes estágios de remoção dos compostos 
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carbonáceos (FORESTI et al., 1999). A Figura 1 exemplifica o metabolismo bacteriano 

da degradação anaeróbia. 

Figura 1 - Metabolismo bacteriano de degradação anaeróbia 

 
Fonte: Adaptado de Chernicharo (1997) 

 

A degradação anaeróbia ocorre em quatro etapas: Hidrólise, em que 

bactérias fermentativas, por meio de exo-enzimas, transformam compostos orgânicos 

particulados em compostos dissolvidos de menor peso molecular; Acidogênese, 

nessa etapa bactérias fermentativas absorvem em suas células os compostos 

gerados na hidrólise e os transformam em ácidos orgânicos de cadeia curta e 

hidrogênio; Acetogênese, é a etapa responsável pela produção de ácido acético, 

hidrogênio e dióxido de carbono, a partir dos ácidos orgânicos formados na etapa 

anterior; e Metanogênese, onde os produtos formados na acetogênese são 

convertidos em metano, gás carbônico e novas células (FORESTI et al., 1999).  

As arquéias (Archaea) metanogênicas, responsáveis pela etapa final da 

degradação anaeróbia, possuem baixa taxa de crescimento e de utilização dos ácidos 

orgânicos, geralmente representando o fator limitante do processo. Na degradação 

anaeróbia, 70 a 90% da matéria orgânica biodegradável é transformada em biogás; 5 

a 15% é transformada em biomassa, que faz parte do lodo excedente do reator; e 10 

a 30% corresponde a parcela orgânica não degradada. Os sistemas de tratamento 
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anaeróbio possuem baixa produção de lodo, devido ao baixo rendimento das reações 

catabólicas (CHERNICHARO, 1997). 

Altamira et al. (2008) considera que a degradação anaeróbia de águas 

residuárias agroindustriais representa alto potencial de produção de metano, devido 

ao elevado conteúdo de matéria orgânica presente. Logo, essa degradação é 

importante tanto para a remoção de poluentes das águas residuárias quanto para a 

produção de fontes de energia renováveis. Além de não demandar uso de energia, já 

que não é necessário introdução de oxigênio em sistemas anaeróbios. 

 

3.2.2 Remoção biológica de nitrogênio 

 

Os lançamentos excessivos de compostos nitrogenados em meios 

aquáticos, devido as atividades antrópicas, podem causar danos ambientais e de 

saúde pública, como: toxicidade, depleção de oxigênio, eutrofização, e doenças como 

a metahemoglobinemia, conhecida como síndrome do bebê azul (GAO; SCHERSON; 

WELLS, 2014). 

Segundo Metcalf e Eddy (2003) nos sistemas de tratamento biológicos, o 

primeiro processo que ocorre com os efluentes nitrogenados é chamado de 

amonificação, onde o nitrogênio orgânico é transformado em nitrogênio amoniacal.  

Os processos seguintes, são realizados por nitrificação e desnitrificação. 

São descritos na literatura, diferentes vias metabólicas de nitrificação e desnitrificação, 

onde todas, basicamente consistem em levar o nitrogênio amoniacal a nitrogênio 

gasoso, que é emitido para a atmosfera sem danos ao meio ambiente. Os processos 

de nitrificação e desnitrificação não convencionais mais citados na literatura são:  

ANAMMOX: a amônia é convertida a nitrogênio molecular, na ausência de 

oxigênio molecular, por bactérias oxidadoras anaeróbias, em que o nitrito atua como 

aceptor de elétrons (ZHANG et al., 2008); 

Nitrificação e Desnitrificação Simultânea: ocorre devido a estratificação das 

camadas do biofilme, devido a dificuldade de difusão de oxigênio, ou ainda por meio 

da adoção de aeração intermitente, permitindo a remoção completa do nitrogênio em 

um único reator (MUNCH; LANT; KELLER, 1996); 

SHARON: ocorre nitrificação por via curta, onde a amônia é oxidada a nitrito 

que é reduzido à nitrogênio molecular (sem ocorrer nitratação). Esse processo é 

operado em temperaturas na faixa de 30 a 40ºC (WU et al., 2014); 
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CANON: é o processo acoplado SHARON-ANAMMOX, que combina 

nitrificação parcial com reação anammox em um único reator, sob limitação de 

oxigênio (THIRD et al., 2001; SLIEKERS et al., 2002). 

A Nitrificação e Desnitrificação Convencional ocorre em ambientes 

separados. A nitrificação ocorre em meio aeróbio e a desnitrificação em meio 

anaeróbio com presença de nitrato ou nitrito, ou seja meio anóxico.  

No processo convencional de remoção de nitrogênio ocorre inicialmente a 

nitrificação, estritamente aeróbia, realizada por organismos quimioautótrofos que 

utilizam oxigênio como receptor final de elétrons e carbono inorgânico como fonte de 

carbono. Nesse processo bactérias oxidantes de amônia transformam amônia em 

nitrito (NO2
-) e bactérias oxidadoras de nitrito oxidam o nitrito em nitrato (NO3

-), por 

meio das reações demonstradas nas Equações 1 e 2 (RUIZ; JEISON; CHAMY, 2003). 

 NH4
+ + 1,5 O2  NO2

-
 + H2O + 2H+ (1) 

 NO2
-
 + 0,5 O2  NO3

- (2) 

Segundo Metcalf e Eddy (2003) a demanda teórica de oxigênio para o 

processo de nitrificação é de 4,57 mg de O2 por mg de N-NH4
+, correspondente a 3,43 

mg de O2 para a nitritação (Equação 1) de 1 mg de N-NH4
+ e a 1,14 mg de O2 para a 

nitratação (Equação 2) de 1 mg de N-NO2
-. 

As bactérias que atuam no processo de oxidação da amônia são do gênero 

Nitrosococcus, Nitrosomonas, Nitrosospira, Nitrosovibrio e Nitrosolobus; e as 

responsáveis pela oxidação do nitrito são do gênero Nitrobacter, Nitrococcus e 

Nitrospira (ZHU et al., 2008). Esses microrganismos são autotróficos, uma vez que 

utilizam CO2 ou outras formas de carbono inorgânico como fonte de carbono ou, ainda, 

quimiolitotróficos, pois oxidam compostos inorgânicos como doadores de elétrons na 

cadeia respiratória, para a obtenção de energia (MOURA, 2011). 

A nitrificação é a etapa limitante no processo de remoção de nitrogênio. 

Considerando que as bactérias responsáveis pela oxidação do nitrito (nitrobacter) 

possuem taxa de crescimento superior em relação às oxidadoras de amônia 

(nitrosomonas) o acúmulo de nitrito no sistema só ocorre se o mesmo estiver operando 

em condições desfavoráveis, como tempos de detenção hidráulica inadequados, alta 

concentração de amônia livre, pH e temperatura desfavoráveis, limitação da 

concentração de oxigênio dissolvido, presença de substâncias inibidoras e baixo 

tempo de retenção celular (HENZE et al., 1997).  
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Segundo Carrera, Vicent e Lafuente (2004) e Carvalho Junior (2008), outro 

fator que interfere no crescimento das bactérias nitrificantes é a alta carga orgânica 

afluente ao reator, dada pela relação DQO/NKT (C/N). A baixa velocidade de 

crescimento das bactérias nitrificantes, em relação as bactérias heterótrofas, pode ser 

desfavorável na competição por espaço no biofilme. Fato que pode afetar a eficiência 

de oxidação do nitrogênio amoniacal. Valores elevados da relação DQO/NKT 

favorecem a predominância da biomassa heterotrófica.  

Como condições ótimas para a nitrificação, conforme citado em Santos 

(2014), têm-se: temperaturas entre 25 e 35ºC, apesar de a nitrificação poder ocorrer 

numa faixa de 5 a 50°C, pH entre 7,5 e 9,0, e concentrações de oxigênio dissolvido 

superiores a 2 mg O2/L. 

Na remoção de nitrogênio, na etapa posterior a nitrificação ocorre a 

desnitrificação, em condições anóxicas, onde o nitrato (gerado na nitrificação) é 

utilizado como receptor de elétrons, sendo reduzido a nitrogênio gasoso na presença 

de uma fonte de carbono orgânico (carboidratos, alcoóis orgânicos, aminoácidos e 

ácidos graxos), que funciona como doador de elétrons (VAN RIJN; TAL; SCHREIER, 

2006; SANTOS et al., 2016). De acordo com Qin e Yu (2006) a fonte de carbono 

orgânico utilizada pela população desnitrificante também facilita o crescimento dos 

microrganismos heterotróficos decompositores da matéria orgânica. 

A desnitrificação tem o óxido nítrico e o óxido nitroso como possíveis 

intermediários, igualmente lançados na atmosfera, porém, em quantidades 

normalmente muito baixas (ASLAN; CAKICI, 2007). As Equações 3 e 4 demonstram 

o processo de desnitrificação, segundo Zhu et al. (2008). 

 2 NO2
− + 6 H+ + 6 e− 

 N2 + 2 OH- + 2 H2O (3) 

 2 NO3
− + 10 H+ + 10 e- 

 N2 + 2 OH- + 4 H2O (4) 

A etapa de desnitrificação é realizada por bactérias heterotróficas 

facultativas, normalmente do gênero Pseudomonas, que utilizam compostos 

orgânicos como fonte de energia e fonte de carbono necessários para construir sua 

biomassa. Esses microrganismos podem ser afetados por mudanças nas condições 

ambientais, como temperatura, pH, concentração de oxigênio dissolvido, ausência de 

fonte de carbono, concentração de nitrato, tempo de retenção celular, presença de 

substâncias inibidoras e altas intensidades de luz (NAIR et al., 2007).  
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A desnitrificação pode ocorrer na faixa de temperatura entre 10 a 30 ºC e 

pH entre 6,5 e 8,0. O oxigênio dissolvido deve estar ausente ou em concentrações 

baixas, pois tem a capacidade de inibir tanto a atividade como a síntese de enzimas 

desnitrificantes (SURAMPALLI et al., 1997). 

A disponibilidade de doadores de elétrons, expressa pela relação C/N, 

também desempenha um papel importante na desnitrificação biológica. A baixa 

relação C/N limita o fornecimento de elétrons para reações redutivas, e pode causar 

acúmulo de intermediários, como nitrito, no processo de desnitrificação. Enquanto o 

excesso de doadores de elétrons poderá resultar em maiores concentrações de DQO 

no efluente (ASLAN; CACIKI, 2007; MOHAN et al., 2016). 

 

3.3 Sistemas biológicos com crescimento aderido 

 

Segundo Abreu e Zaiat (2008) em sistemas de tratamento biológico podem 

ocorrer perdas de biomassa com o efluente, influenciando de forma negativa o 

desempenho do processo. A forma mais comum de evitar essas perdas é através de 

reatores com crescimento aderido, em que os microrganismos se fixam em materiais 

suporte, formando o biofilme. 

De acordo com Costerton et al. (1987) a formação de biofilmes, é um 

fenômeno natural, que consiste na adesão de microrganismos a uma superfície sólida 

toda vez que esta superfície estiver em contato com a água. A formação de biofilmes 

em superfícies com nutrientes disponíveis pode ser considerada como uma 

estratégica de sobrevivência e proteção das bactérias.  

A Figura 2 mostra os principais processos envolvidos na formação de 

biofilmes sobre uma superfície sólida em contato com um meio aquoso. 
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Figura 2 - Processos envolvidos na formação de biofilmes 

 
Fonte: Xavier et al. (2003) 

 

De acordo com Xavier et al. (2003), Garret; Bhakoo e Zhang (2008) a 

formação dos biofilmes se inicia pelo transporte de células livres do meio líquido para 

uma superfície sólida, onde ocorre sua fixação. Após fixadas na superfície, as células 

começam a consumir os nutrientes provenientes do líquido circundante, e obtém 

energia para crescerem e se dividirem. Nesta fase de crescimento ocorre a produção 

e excreção de substâncias poliméricas extracelulares (EPS). Para complementar a 

adesão microbiana, células bacterianas flutuantes e outras partículas também se 

fixam à superfície do biofilme. A adesão inicialmente é reversível e em seguida se 

torna irreversível. E por fim, acontece a liberação de material celular por perda de 

células individuais (cisalhamento) ou por perda de agregados maiores.  

De forma geral, os biofilmes são constituídos por água, microrganismos, 

substâncias poliméricas extracelulares, partículas retidas e substâncias dissolvidas e 

adsorvidas. Os nutrientes necessários para o crescimento bacteriano são 

transportados da superfície do biofilme para as regiões internas por processos de 

difusão. Assim, quando a espessura do biofilme aumenta, o volume de reação total 

dos microrganismos também aumenta, elevando a taxa de consumo do substrato 

(SEKER; BEYENAL; TANYOLAG, 1995).  

Dessa maneira, os biofilmes desempenham um papel importante na 

operação dos sistemas de tratamento biológicos, uma vez que estes tem efeito direto 

sobre a quantidade de biomassa do sistema, beneficiando os reatores que podem 

operar com menor tempo de detenção hidráulica, consequentemente com menor 



27 

volume de reação. Além disso, a fixação da biomassa e a diversidade de espécies de 

microrganismos permitem maiores tempos de retenção celular e maior capacidade de 

resiliência às mudanças ambientais, como temperatura, pH, concentração de 

nutrientes, produtos metabólitos e substâncias tóxicas, quando comparados a outros 

sistemas, como lodos ativados (ODEGAARD, 1999; BORKAR; GULHANE; 

KOTANGALE, 2013).  

De acordo com Rostron, Stuckey e Young (2001) a imobilização em 

sistemas contínuos possibilita a atividade metabólica de microrganismos 

heterotróficos e autotróficos no mesmo biofilme, e assegura a permanência dos 

microrganismos no sistema de tratamento, tornando o tempo de retenção celular 

independente do tempo de detenção hidráulica.  

Os sistemas biológicos com imobilização podem ser anaeróbios, aeróbios 

ou anaeróbio-aeróbio combinados. Sistemas combinados anaeróbio-aeróbio 

mostram-se promissores, pois além da remoção de matéria orgânica é possível 

realizar a remoção de matéria nitrogenada. Estes sistemas apresentam vantagens 

como, menor requerimento de aeração, menor produção de lodo e baixo custo de 

operação e implantação, se comparados aos sistemas de tratamento convencionais 

por lodos ativados (KUNZ et al., 2002). 

Nos sistemas combinados anaeróbio-aeróbio, em geral, o tratamento se 

inicia na unidade anaeróbia, uma vez que esta tem potencial para receber e remover 

elevadas cargas orgânicas, reduzindo o consumo de oxigênio nas unidades 

posteriores (CHERNICHARO, 2006). Considerando que na unidade aeróbia o 

oxigênio é utilizado concomitantemente pelos microrganismos heterotróficos 

decompositores de matéria orgânica e pelos autotróficos nitrificantes, a menor 

quantidade de matéria orgânica encaminhada para essa unidade reduz o consumo de 

oxigênio pelos heterotróficos, aumentando a disponibilidade de oxigênio para os 

nitrificantes. 

Segundo Foresti et al. (1999) o processo anaeróbio é capaz de remover em 

torno de 70% do material orgânico em sua unidade, sem a necessidade do uso de 

energia e de adição de substâncias químicas auxiliares. Além de que a retenção de 

biomassa tem especial interesse no processo anaeróbio devido à baixa taxa de 

crescimento das bactérias envolvidas. 

Ainda de acordo com Foresti et al. (1999) as principais vantagens dos 

sistemas de tratamento anaeróbio são: baixo consumo de energia, menor produção 
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de lodo, possibilidade de utilização do gás metano e possibilidade de funcionamento 

após longos períodos de interrupção. No entanto o processo também apresenta 

aspectos negativos como longos períodos de partida quando não há inóculo 

adequado, sensibilidade em relação às mudanças nas condições ambientais (pH, 

temperatura, sobrecargas orgânicas e hidráulicas), e possível emissão de odores.  

Diversas configurações de sistemas anaeróbios foram utilizadas ao longo 

dos anos. Entretanto alguns problemas práticos foram verificados, como necessidade 

de grandes áreas para lagoas anaeróbias, perda de sólidos junto com o efluente no 

caso dos reatores UASB e entupimentos nos sistemas de filtro biológico anaeróbios 

(KATO et al., 1999).  

Os reatores de leito fixo estruturado favorecem a retenção de 

concentrações elevadas de biomassa aderida e, por isso, apresentam elevada 

remoção de matéria orgânica mesmo em baixos tempos de detenção hidráulica 

(MOCKAITIS et al., 2014).  

Moura, Damianovic e Foresti (2012) estudaram um reator vertical de leito 

fixo estruturado, usando como material suporte espuma de poliuretano, para avaliar a 

remoção de nitrogênio e matéria orgânica de água residuária sintética (simulando 

esgoto sanitário). O reator foi operado com alimentação contínua e aeração 

intermitente, e apresentou eficiências de remoção de 82% para nitrogênio total e de 

85% para matéria orgânica, com tempo de detenção hidráulica de 12 horas. 

Wosiack et al. (2013) estudaram um sistema de leito fixo estruturado para 

o tratamento de efluentes de fábrica de ração animal. O sistema operou de forma 

combinada anaeróbio-aeróbio no mesmo reator, e apresentou eficiências de 91,8% e 

93,3% de remoção de matéria carbonácea e nitrogenada, respectivamente, para TDH 

de 3 dias e concentração de DQO afluente em torno de 810 mg O2/L. 

Moretto (2014) avaliou um sistema composto por reator anaeróbio/anóxico 

de leito estruturado, usando espumas de poliuretano como material suporte, e reator 

aeróbio de leito móvel com suportes de polietileno de baixa densidade. O sistema 

visou a remoção de matéria orgânica e nitrogênio de efluente da produção industrial 

de farinha para ração animal. As melhores eficiências obtidas foram, 76 e 85% para 

remoção de DQO total e 56 e 76% para remoção de nitrogênio total, com TDH de 1,5 

e 1,0 dia, respectivamente, e temperaturas médias de 27,2 e 28,6ºC, o que deve ter 

favorecido a melhor eficiência na fase com TDH de 1 dia.  
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No entanto, os efluentes tratados nos sistemas anaeróbios normalmente 

não se enquadram nos padrões de lançamento, por conter frações remanescentes de 

matéria orgânica partículada e solúvel, além de nutrientes e patógenos. A maior parte 

destes poluentes restantes pode ser removida em unidades de pós-tratamento 

aeróbias, permitindo a geração de um efluente final que se enquadre nos padrões 

ambientais vigentes (AQUINO; CHERNICHARO, 2005).  

O uso do processo aeróbio como unidade de pós-tratamento do reator 

anaeróbio reduz o custo total do tratamento. Entre os sistemas aeróbios utilizados no 

polimento final dos efluentes podem ser citados os filtros biológicos, biodiscos, 

biofiltros submersos rotativos e os biofiltros granulares. Entretanto, esses sistemas, 

respectivamente, apresentam desvantagens, como necessidade de grandes volumes, 

falhas mecânicas, dificuldade de manter fluxo de distribuição uniforme sobre a 

superfície e retrolavagem que impede o uso de operação contínua (KAWAN et al., 

2016). Os sistemas de lodos ativados é um dos sistemas aeróbios mais utilizados, 

porém, geram grandes volumes de lodo e tem elevado consumo de energia (KUNZ et 

al., 2002).  

Atualmente entre os sistemas de pós-tratamento aeróbios com crescimento 

aderido, o reator de leito móvel tem ganhado destaque no tratamento de efluentes. 

Este tipo de reator é uma unidade de tratamento cuja a biomassa cresce aderida a um 

material suporte que permanece em suspensão, uma vez que a densidade deste é 

próxima a da água. A movimentação do material ocorre devido aos mecanismos de 

aeração (KERMANI et al., 2009; BORKAR; GULHANE; KOTANGALE, 2013).  

Os sistemas de crescimento aderido de leito móvel apresentam vantagens, 

como: maior concentração de biomassa ativa no tanque de aeração, minimizando o 

carreamento dos microrganismos do sistema; possibilidade de atividade metabólica 

de microrganismos heterotróficos e autotróficos no mesmo ecossistema de biomassa; 

menor sensibilidade à condições ambientais adversas e insignificante perda de carga 

no reator (LOUKIDOU; ZOUBOULIUS, 2001). 

Wang et al. (2006) operaram um reator de leito móvel visando a remoção 

de nitrogênio de águas residuárias domésticas através de nitrificação e desnitrificação 

simultâneas. Os autores obtiveram eficiência média de remoção de nitrogênio total 

igual a 89,9% com tempo de detenção hidráulica de 6 horas. 

Diversos outros pesquisadores relatam a eficiência dos sistemas de 

tratamento de leito móvel com biomassa aderida para diferentes tipos de efluentes 
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(ODEGAARD, 1999; TAL et al., 2003; HOSSEINI; BORGHEI, 2005; LUOSTARINEN 

et al., 2006; KIM et al., 2011; MORETTO, 2014; KAWAN et al., 2016). 

 

3.3.1 Materiais suportes para biomassa 

 

Os meios suportes são materiais inertes e estruturalmente resistentes, 

utilizados fixos ou em suspensão, em sistemas de tratamento visando a formação de 

biofilmes. No caso, de suportes utilizados em suspensão, o material deve apresentar 

densidade próxima a da água e ser mantido em movimento através de aeração ou 

agitação (KUS; WIESMANN, 1995).  

Segundo Ortega et al. (2001) a utilização de materiais suportes capazes de 

imobilizar a biomassa ativa permite aumentar a quantidade e o tempo de permanência 

dos microrganismos no interior dos reatores, favorecendo o regime de operação 

contínua e proporcionando sistemas mais estáveis, controláveis e com elevada 

eficiência de degradação. Além de melhorar o contato entre o substrato e a biomassa; 

e atuar como uma barreira física, evitando que os sólidos sejam carreados para fora 

do sistema de tratamento.  

Uma ampla gama de suportes para imobilização de células são estudados 

em diferentes sistemas de tratamento, como: areia (LEE; ONG; NG, 2004), brita (FIA 

et al., 2010), cerâmicas (ORTEGA et al., 2001), anéis de bambu e fibras de coco 

(OLIVEIRA; BRUNO, 2013), carvão vegetal (LOUKIDOU; ZOUBOULIUS, 2001), 

espumas de poliuretano (LIMA et al., 2005; ABREU; ZAIAT, 2008; MOURA; 

DAMIANOVIC; FORESTI, 2012), suportes plásticos de polietileno de baixa densidade 

(RUSTEN et al., 2006; NOCKO, 2008), argila expandida (KREUTZ et al., 2014), entre 

outros. 

Fia et al. (2012) estudaram o tratamento de águas residuárias do 

processamento de grãos de café em três reatores anaeróbios, cada um contendo um 

tipo de material suporte (matrizes de cinzas, espumas de poliuretano e britas). Os 

autores concluiram que dentre os três reatores, aquele que continha espumas de 

poliuretano apresentou os melhores resultados, como: maior resistência às mudanças 

de carga orgânica e de temperatura, maior estabilidade operacional do sistema e 

maior remoção de matéria orgânica.  

Silva et al. (2006) pesquisaram a adesão de bactérias redutoras de sulfato 

e arqueas metanogênicas em quatro meios suporte diferentes (carvão vegetal, 
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espuma de poliuretano, polietileno de baixa densidade e cerâmicas à base de 

alumina) no tratamento de um efluente industrial sintético por meio de reatores 

aneróbios em batelada. A pesquisa concluiu que a espuma de poliuretano ofereceu a 

melhor aderência aos microrganismos e maiores reduções de sulfato e remoção de 

DQO superior a 80%. 

As espumas de poliuretano poroso, podem ser utilizadas de forma fixa ou 

em suspensão nos sistemas de tratamento. Este material tem sido estudado em 

diversas pesquisas devido a eficiência na fixação e retenção da biomassa, 

demonstrando bons resultados no tratamento de efluentes domésticos, industriais e 

lixiviados (WIESMANN, 1995; KUS; LOUKIDOU; ZOUBOULIUS, 2001; KIM et al., 

2011; BARANA et al., 2013). 

De acordo com Lima et al. (2005) espumas de poliuretano apresentam 

baixo custo, fácil disponibilidade e sua porosidade garante boas condições para o 

desenvolvimento do biofilme e proteção contra tensões de cisalhamento.  

Outro material suporte normalmente utilizado em tratamentos biológicos 

são pequenos elementos plásticos de polietileno, também chamados de biomedias. 

Este tipo de material têm sido utilizado em suspensão em diversas pesquisas com 

sistemas aeróbios (HEM; RUSTEN; ODEGAARD, 1994; TAL et al., 2003; RUSTEN et 

al., 2006; SALVETTI et al., 2006; WANG et al., 2006; MORETTO, 2014) e possui 

diferentes formatos, que em sua maioria são vazados para aumentar a área da 

superfície específica, além de apresentar densidade menor que a da água, boa 

adesão de células microbianas e resistência à abrasão (NOCKO, 2008). 

 

3.4 Aspectos legais relacionados ao lançamento do efluente industrial 

 

Segundo Rajakumar et al. (2012) os efluentes agroindustriais são 

considerados poluentes devido à sua elevada concentração de carga orgânica e 

nitrogenada. Para tanto, torna-se necessário tratamentos eficientes desses fluidos 

antes do lançamento em corpos hídricos, visando a conformidade com as 

regulamentações ambientais. 

O estabelecimento de leis ambientais mais rigorosas exige tecnologias de 

tratamento com maiores níveis de eficiência. Buscando atender aos padrões 

estabelecidos pela legislação tem sido notado esforços no desenvolvimento e na 
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melhoria dos processos e sistemas de tratamento, tornando-os mais especializados e 

viáveis para sociedade (BARRERA et al., 2012).  

O lançamento de efluentes em corpos receptores exige o cumprimento de 

padrões estabelecidos por órgãos de proteção ambiental. No Brasil, o órgão 

responsável por ditar os parâmetros de lançamento de efluentes é o Conselho 

Nacional do Meio Ambiente (CONAMA), onde a qualidade do efluente lançado deve 

obedecer ao padrão de emissão de efluentes e não alterar a qualidade do corpo 

receptor (de acordo com a classe do rio) (DEZOTTI, 2008).  

A resolução CONAMA Nº 357 de 2005 (BRASIL, 2005), alterada 

parcialmente e complementada pela resolução CONAMA Nº 430 de 2011 (BRASIL, 

2011) estabelece que os efluentes não poderão conferir ao corpo receptor 

características de qualidade em desacordo com as metas obrigatórias progressivas, 

intermediárias e final, do seu enquadramento. Determinando assim a concentração 

máxima de 20,0 mg/L de nitrogênio amoniacal total no lançamento de efluentes. 

A resolução CONAMA Nº 430 de 2011 ainda estabelece que deve haver 

remoção mínima de 60% de Demanda Bioquímica de Oxigênio (DBO 5 dias a 20°C), 

sendo que este limite só poderá ser reduzido no caso de existência de estudo de 

autodepuração do corpo hídrico que comprove atendimento às metas do 

enquadramento do corpo receptor. Os valores de pH devem estar entre 5 e 9 e a 

temperatura inferior a 40°C, para efluentes de qualquer fonte poluidora antes do 

lançamento em corpos receptores (BRASIL, 2011). 

No âmbito da legislação ambiental federal para o lançamento de efluentes 

não há valores regulamentados para Demanda Química de Oxigênio (DQO) nem para 

outras formas de nitrogênio.  
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4 MATERIAL E MÉTODOS 

 

4.1 Água Residuária  

 

A água residuária utilizada na alimentação do sistema é proveniente de 

uma empresa, situada em Londrina-PR, que produz farinha de origem animal, a partir 

de carne, vísceras e ossos, de aves, bovinos e suínos.  

Durante a recepção da matéria prima, dentro da empresa, são realizados 

os processos de moagem e trituração para formar uma massa de carne, vísceras e 

ossos, enquanto o sangue é drenado dessa massa, passando pelos processos de 

coagulação, centrifugação, secagem e peneiramento, até formar a farinha de sangue 

para posterior venda.  

A massa triturada de carne, vísceras e ossos é cozida a 120ºC por 

aproximadamente 4 horas e separada posteriormente em 3 partes: material sólido, 

efluente líquido e gordura. Por isso, após o cozimento, o material é encaminhado para 

a percolação a fim de remover a gordura por meio de peneiramento a vapor. A gordura 

retirada é encaminhada para a etapa de purificação, onde é centrifugada e vendida 

para o mercado de sabões e outros produtos. O material sólido então é prensado 

(prensagem) a altas temperaturas, moído (moagem) e peneirado (peneiramento) para 

acertar a granulometria da farinha. Após esses processos, a farinha de carne, ossos 

e vísceras é embalada e destinada à venda. E os efluentes são encaminhados para 

os pontos de coleta. 

O processo fabril e os pontos de geração de efluentes da empresa 

produtora de farinha de origem animal para ração são exemplificados na Figura 3. 

Todos os diferentes tipos de efluentes líquidos gerados no processo são levados para 

a caixa coletora que distribui para o sistema de tratamento. 
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Figura 3 - Processo fabril e os pontos geradores de efluentes da indústria fabricante 
de farinha de origem animal para ração 

 
Fonte: o próprio autor 

 

Os processos geradores de efluentes, de acordo com a Figura 3, são: o 

recebimento das carcaças de animais com a trituração dos subprodutos e a retirada 

de sangue, o cozimento e a redução de odor através de lavador de gás, a purificação 

da gordura, a centrifugação, a prensagem e a lavagem dos maquinários. 

A empresa realiza o pré-tratamento do efluente por meio de um sistema de 

flotação por ar dissolvido, onde parte da gordura presente no efluente é removida. No 

sistema de flotação são adicionados produtos químicos, como, biofloc, sulfato de 

alumínio e cal, para coagulação e correção do pH. O tratamento final ocorre por meio 

de três lagoas sequenciais: anaeróbia, facultativa e aeróbia.  

A Figura 4 mostra um esquema do pré-tratamento do efluente realizado 

dentro da própria indústria e o ponto de coleta do experimento. 
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Figura 4 - Sistema de pré-tratamento do efluente 

 
Fonte: o próprio autor 

 

Como mostrado na Figura 4, o ponto de coleta do efluente utilizado na 

alimentação do sistema experimental situou-se na saída do flotador. A escolha da 

coleta do efluente após o pré-tratamento por flotação buscou evitar possíveis danos 

no desempenho do sistema, causados pelo excesso de gordura contida no efluente.  

O intervalo entre as coletas foi aproximadamente de dois meses. O efluente 

coletado era transportado em bombonas de polipropileno de 5 e 25 L, e armazenado 

à temperatura aproximada de 5ºC, para manter inalteradas as características físico-

químicas do mesmo. 

 

4.2 Sistema Experimental 

 

O sistema experimental, em escala de bancada, foi composto por dois 

reatores de fluxo ascendente e biomassa aderida, construídos em acrílico. O reator 

anaeróbio de leito fixo estruturado possuía diâmetro interno de 15 cm, altura de 80 cm 

e volume útil de 9,4 L. Enquanto o reator aeróbio de leito móvel foi construído com 

diâmetro interno de 8,0 cm, altura de 77 cm e volume útil de 3,4 L. 

Os reatores operaram de forma combinada. O reator anaeróbio foi 

alimentado diretamente com o afluente do sistema, a fim de remover parcialmente a 

matéria orgânica presente. Após percorrer o primeiro reator, o efluente foi destinado 

ao segundo (aeróbio) por força gravitacional, para complementar a remoção de 

matéria orgânica e realizar o processo de nitrificação.  
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Visando a remoção biológica do nitrogênio, por meio da desnitrificação em 

meio anóxico, realizou-se a recirculação do efluente aeróbio para o reator anaeróbio. 

A vazão da bomba de recirculação foi estimada em 3 vezes a vazão de alimentação. 

A Figura 5 mostra esquematicamente a composição do sistema 

experimental. Onde, RE - Reservatório de entrada, RS - Reservatório de saída; R1 - 

Recirculação do efluente nitrificado do reator aeróbio para o anaeróbio; BA - Bomba 

de alimentação; BR - Bomba de recirculação; Bar - Bomba de aeração; A1 - 

Alimentação do reator anaeróbio; A2 - Alimentação do reator aeróbio através de força 

gravitacional; A3 - Ponto de coleta do reator anaeróbio; A4 - Ponto de coleta do reator 

aeróbio (efluente tratado); e aeradores.  

Figura 5 - Esquema ilustrativo do sistema experimental 

Fonte: Adaptado de Moretto (2014) 

 
As bombas utilizadas no sistema são: BA, bomba peristáltica da marca 

proMinent modelo GALA1000PPB200UA012100 para a alimentação do reator 

anaeróbio com o efluente industrial, e BR, bomba peristáltica da marca proMinent 

modelo GALA1005PPE200UA110000 para a recirculação do efluente nitrificado. 

A aeração do reator aeróbio foi realizada usando 02 aeradores comuns de 

aquário da marca BOYU, sendo um do modelo U-3800 e o outro do modelo SC-3500. 

A difusão de ar no meio líquido do reator foi realizada com o auxílio de mangueiras de 

silicone com pedras porosas nas extremidades. 

A Figura 6 mostra o sistema de tratamento experimental completo. 
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Figura 6 - Sistema experimental 

 
Fonte: o próprio autor 

 

4.3 Meio Suporte 

 

O leito estruturado que compõe o reator anaeróbio foi formado por espumas 

de poliuretano (Figura 7) com aproximadamente 3 cm de diâmetro e 70 cm de 

comprimento, fixadas verticalmente às extremidades internas do reator por hastes de 

aço inox 304 de 3,2 mm de diâmetro e 75 cm de comprimento. Foram usadas 13 

espumas com volume total ocupado em torno de 4,6 L.  
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Figura 7 - Espumas de poliuretano 

 
Fonte: o próprio autor 

 
Como meio suporte para o reator aeróbio foram utilizadas 342 biomedias 

de polietileno de baixa densidade (Figura 8) da marca Biowater Technology AS 

modelo BWT S. Esses elementos possuíam dimensão de 14,5 x 18,5 x 7,3 mm e área 

de superfície protegida de 650 m2/m3. O meio suporte ocupou cerca de 24% do volume 

útil do reator. De acordo com Rusten et al. (2006) é recomendado que o 

preenchimento do reator seja inferior a 70% para que o meio suporte possa mover-se 

livremente em suspensão. 

Figura 8 - Biomedias de polietileno de baixa densidade 

 
Fonte: o próprio autor 
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O material suporte utilizado no reator aeróbio foi mantido em movimento 

pelo mecanismo de aeração (RUSTEN et al., 2006). O movimento contínuo desse 

material garante o contato com o efluente, facilitando o desenvolvimento do biofilme 

sobre sua superfície (LOUKIDOU; ZOUBOULIUS, 2001).  

 

4.4 Partida do Sistema 

 

Para a inoculação do reator anaeróbio foram utilizados 7 L de lodo 

proveniente de uma lagoa de estabilização facultativa, que é utilizada para o 

tratamento do efluente de um abatedouro de aves situado no município de Rolândia – 

Paraná.  

O lodo foi misturado às espumas e permaneceu em repouso dentro de uma 

caixa por 30 horas. As espumas inoculadas foram então inseridas no reator (Figura 9) 

junto com 8 L do efluente da produção de farinha de origem animal para ração. Após, 

o reator foi mantido sem alimentação por 7 dias, uma vez que havia sido preenchido 

com o efluente sem diluição. Por isso esperou-se até que houvesse redução da 

concentração de DQO, só então teve início a operação com o efluente diluído. 

Figura 9 - Preenchimento do reator anaeróbio 

 
Fonte: o próprio autor 

 
A temperatura do reator anaeróbio foi mantida em torno de 25ºC no período 

mais frio do ano, por meio de um trocador de calor em serpentina, que circulava a 
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parte externa do reator. A serpentina foi desenvolvida a partir de uma mangueira de 

PVC, com aproximadamente 1,6 cm de diâmetro, 2 mm de espessura e 17,6 m de 

comprimento.  

O reator foi revestido com uma manta térmica da base ao topo. Com o 

objetivo de reduzir a perda de calor e evitar a incidência direta de luminosidade que 

poderia causar a proliferação de algas.  

No caso do reator aeróbio, o início do tratamento se deu pela mistura do 

material suporte (342 biomédias) ao efluente do reator anaeróbio em um reator de 3 

litros, com aeração contínua por 14 dias, até o desenvolvimento e a adaptação da 

biomassa, que foi monitorada pelo decréscimo das concentrações de nitrogênio 

amaniacal e pela evolução das concentrações de nitrito e nitrato. 

Após esse período o efluente junto com o material suporte foram 

transferidos para o reator aeróbio vertical. Considerando que a operação inicial em 

fluxo contínuo poderia carrear os microrganismos de crescimento mais lento para fora 

do sistema, o reator foi operado em batelada alimentada por 21 dias e com aeração 

constante. A Figura 10 mostra o reator aeróbio preenchido com o material suporte 

(biomedias).  

Figura 10 - Reator aeróbio preenchido com material suporte 

 
Fonte: o próprio autor 
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Após a adaptação, o reator aeróbio foi interligado ao sistema passando a 

operar de forma contínua. 

 

4.5 Procedimento Operacional 

 

O sistema foi operado por 203 dias, em quatro condições operacionais 

distintas, denominadas: Adaptação, Fase I, Fase II e Fase III. A duração de cada 

condição se deu em função do tempo para o reator atingir um estado estacionário. 

A razão de recirculação do efluente do reator aeróbio para o anaeróbio foi 

de aproximadamente 3Q. 

Para a alimentação do sistema o afluente foi diluído com água destilada. 

Isso possibilitou a aplicação de cargas orgânicas volumétricas diferentes ao longo das 

fases. 

Na Tabela 1 são apresentados os parâmetros operacionais do sistema para 

cada condição. 

Tabela 1 - Parâmetros operacionais do sistema 

FASE DURAÇÃO 

(d) 

TDH 

SISTEMA        

(d) 

TDH 

ANAERÓBIO           

(d) 

VAZÃO        

(L/d) 

CONCENTRAÇÃO 

(kg DQO/m3) 

COV 

(kgDQO/m3.d) 

ADAP 28 3,72 ± 0,74 2,72 ± 0,22 3,63 ± 1,08 1,58 ± 0,45 0,58 ± 0,17 

I 42 1,54 ± 0,42 1,13 ± 0,31 8,79 ± 1,89 2,18 ± 0,88 1,93 ± 0,78 

II 96 1,51 ± 0,20 1,11 ± 0,17 8,62 ± 1,19 2,42 ± 1,03 2,13 ± 0,98 

III 37 1,53 ± 0,14 1,12 ± 0,08 8,45 ± 0,71 2,93 ± 0,89 2,61 ± 0,79 

Fonte: o próprio autor 

 

4.6 Parâmetros de Monitoramento 

 

O monitoramento do sistema foi realizado por meio de análises físico-

químicas do afluente e do efluente dos reatores anaeróbio e aeróbio. 

O desempenho e a estabilidade dos reatores foram levantados por meio de 

análises rotineiras de concentração de matéria orgânica (medida por DQO total, DQO 

filtrada e DBO total), alcalinidade total (AT) e parcial (AP), pH, temperatura, sólidos 

totais (ST), sólidos em suspensão totais (SST), nitrogênio kjedahl total (NKT), 

nitrogênio amoniacal, nitrito (NO2
-) e nitrato (NO3

-). Tais parâmetros foram 
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determinados conforme metodologia e cálculos descritos pelo Standard Methods for 

the Examination of Water and Wastewater (APHA, 2005). A determinação dos ácidos 

graxos voláteis totais (AGV) seguiu a metodologia descrita por Dilallo e Albertson 

(1961).  

Para a análise de DQO filtrada foram utilizadas membranas do tipo 

microfiltro de fibra de vidro da marca Macherey-Nagel, com porosidade de 0,6 μm.   

A Tabela 2 mostra a frequência de realização dos parâmetros analisados e 

suas respectivas metodologias. 

Tabela 2 - Frequência de análise dos parâmetros e metodologia utilizada 

PARÂMETROS FREQUÊNCIA 

SEMANAL 

MÉTODO NÚMERO DO 

MÉTODO 

pH 3 Potenciométrico 4500-H+ B 

Alcalinidade (mg CaCO3/L) 3 
Titulométrico/ 

Potenciométrico 
2320 B 

AGV (mg/L) 3 Potenciométrico 5560 C 

DQO total (mg O2/L) 3 
Refluxo fechado/ 

colorimétrico 
5220 D ou B 

DQO filtrada (mg O2/L) 1 
Refluxo fechado/ 

colorimétrico 
5220 D ou B 

DBO5,20 (mg O2/L) Dias de coleta  5210 B 

NKT (mg N/L) 1 
Titulométrico/ 

Kjeldahl 
4500-Norg C 
4500-NH3 C 

NO2
- (mg N/L) 3 Colorimétrico (FIA) 4500-NO2

- B 

NO3
- (mg N/L) 3 Colorimétrico (FIA) 4500-NO3

- I 

N-amoniacal (mg N/L) 3 Titulométrico 4500-NH3
 B/C 

ST (mg/L)  2 Gravimétrico  2540 B/2540 E 

SST (mg/L) 1 Gravimétrico 2540 D/2540 E 

Fonte: APHA (2005) 

 

4.7 Quantificação de biomassa 

 

A quantificação da biomassa aderida aos meios suportes de cada reator foi 

realizada apenas no término da fase experimental, a fim de evitar a redução 

significativa da biomassa presente nos reatores. A análise foi adaptada do método 

descrito por Moura (2011).  

O método para determinar a biomassa no reator anaeróbio consistiu na 

retirada das hastes com o material do reator e o corte de 6 cubos da espuma de 



43 

profundidades diferentes. Os cubos, individualmente, foram medidos e depois lavados 

(macerados com bastão de vidro) para retirada dos sólidos, e posteriormente a água 

de lavagem foi transferida para cápsulas de porcelana. A determinação dos sólidos 

totais e voláteis do material retirado dos cubos seguiu a metodologia descrita pelo 

Standard Methods for the Examination of Water and Wastewater (APHA, 2005), onde 

passaram por processos de secagem em estufa, com temperatura de 100°C, e em 

mufla, com temperatura de 550°C. 

Para o reator aeróbio, foram coletadas 60 biomedias. Essas biomedias 

foram colocadas em 6 frascos (10 biomédias por frasco), sob agitação manual com 

pérolas de vidro e água destilada, para o desprendimento da biomassa. A biomassa 

desprendida foi centrifugada e transferida para as cápsulas de porcelana para a 

determinação dos sólidos totais e voláteis, seguindo o mesmo procedimento dos 

cubos da espuma. 

O lodo do fundo de cada reator foi retirado e transferido para uma proveta 

para determinar o volume. Em seguida foi homogeneizado e amostras foram 

colocadas em cápsulas para determinar as concentrações de sólidos totais e voláteis. 

A determinação dos sólidos seguiu a metodologia utilizada para os meios suporte.  

 

4.8 Cálculos 

 

De acordo com os resultados obtidos nas análises físico-químicas 

previamente descritas, os seguintes cálculos foram efetuados para a adequada 

interpretação dos resultados. 

As Equações 5 a 9, respectivamente, mostram o cálculo da: DQO 

particulada; eficiência de remoção de matéria orgânica carbonácea, expressa em 

DQO; eficiência de nitrificação; eficiência de desnitrificação; eficiência de remoção de 

nitrogênio total. A DQO efl’, NKT efl’ e N-orgânico efl’ foram calculados pelas 

Equações 10, 11 e 12. Observa-se que nestas equações foram subtraídas as 

concentrações de matéria orgânica e nitrogênio devido aos sólidos perdidos no 

efluente. 

 

 

DQO particulada (mg O2/L) = 𝐷𝑄𝑂 𝑡𝑜𝑡𝑎𝑙 − 𝐷𝑄𝑂 𝑓𝑖𝑙𝑡𝑟𝑎𝑑𝑎 (5) 
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Remoção de DQO (%) = 

𝐷𝑄𝑂𝑎𝑓𝑙 − 𝐷𝑄𝑂𝑒𝑓𝑙

𝐷𝑄𝑂𝑎𝑓𝑙
∗ 100 

(6) 

 
Nitrificação (%) = 

𝑁𝐾𝑇𝑎𝑓𝑙 − 𝑁𝐾𝑇𝑒𝑓𝑙

𝑁𝐾𝑇𝑎𝑓𝑙
∗ 100 

(7) 

 
Desnitrificação (%) = 

𝑁𝐾𝑇𝑎𝑓𝑙 – 𝑁𝐾𝑇𝑒𝑓𝑙 – 𝑁𝑖𝑡𝑟𝑖𝑡𝑜 – 𝑁𝑖𝑡𝑟𝑎𝑡𝑜

𝑁𝐾𝑇𝑎𝑓𝑙 – 𝑁𝐾𝑇𝑒𝑓𝑙
∗ 100 

(8) 

 
Remoção de NT (%) = 

𝑁𝐾𝑇𝑎𝑓𝑙 – 𝑁𝐾𝑇𝑒𝑓𝑙 – 𝑁𝑖𝑡𝑟𝑖𝑡𝑜 – 𝑁𝑖𝑡𝑟𝑎𝑡𝑜

𝑁𝐾𝑇𝑎𝑓𝑙
∗ 100 

(9) 

 DQO efl’ = 𝐷𝑄𝑂𝑒𝑓𝑙 − 1,42 ∗ 𝑆𝑆𝑉𝑒𝑓𝑙 (10) 

 NKT efl’ = 𝑁𝐾𝑇𝑒𝑓𝑙 − 0,13 ∗ 𝑆𝑆𝑉𝑒𝑓𝑙 (11) 

 N-org. efl’ = 𝑁𝑜𝑟𝑔. −0,13 ∗ 𝑆𝑆𝑉𝑒𝑓𝑙 (12) 

 

Em que:  

DQO = Demanda Química de Oxigênio, em mg O2/L; 

DQO afl = Demanda Química de Oxigênio do afluente, em mg O2/L; 

DQO efl = Demanda Química de Oxigênio do efluente, em mg O2/L; 

DQO efl’ = Demanda Química de Oxigênio do efluente, descontada a 

biomassa, em mg O2/L; 

Nitrito = Concentração de Nitrogênio na forma de Nitrito, em mg N/L; 

Nitrato = Concentração de Nitrogênio na forma de Nitrato, em mg N/L; 

N-org. efl’ = Concentração de Nitrogênio orgânico do efluente, descontada 

a biomassa, em mg N/L; 

NT = Nitrogênio total, em mg N/L; 

NKT afl = Concentração de nitrogênio kjeldahl total do afluente, em mg N/L; 

NKT efl = Concentração de nitrogênio kjeldahl total do efluente, em mg N/L; 

NKT efl’ = Concentração de nitrogênio kjeldahl total do efluente, 

descontada a biomassa, em mg N/L; 

SSV efl = Concentração de sólidos em suspensão voláteis do efluente, em 

mg N/L. 
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A estimativa das concentrações de amônia livre (NH3) foi obtida por meio 

da Equação 13, relacionando o pH, a temperatura e às concentrações de N-amoniacal 

do meio. 

 NH3 (mg N-NH3/L) = 
17

14

𝑁−𝑎𝑚𝑜𝑛𝑖𝑎𝑐𝑎𝑙∗10𝑝𝐻

10𝑝𝐻+𝑒
(

6344
273+𝑇

)
 (13) 

 

Em que: 

N-amoniacal = Íon amônio + amônia livre, em mg N-NH3/L; 

NH3 = Concentração de amônia livre, em mg NH3/L; 

pH = Potencial hidrogeniônico; 

T = Temperatura, em ºC. 
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5 RESULTADOS E DISCUSSÃO  

 

5.1 Caracterização do efluente agroindustrial 

 

A caracterização do efluente da indústria produtora de farinha para ração 

animal a partir de resíduos de abatedouros foi realizada para todas as coletas do 

mesmo. 

A Tabela 3 apresenta os resultados das análises de caracterização do 

efluente agroindustrial pré-tratado, por meio de flotação por ar dissolvido, referente às 

seis coletas realizadas entre fevereiro de 2016 e janeiro de 2017. 

Tabela 3 - Caracterização do efluente agroindustrial pré-tratado 

PARÂMETROS 

COLETAS 

 

1º 2º 3º 4º 5º 6º 

pH 6,72 6,49 5,56 7,68 6,02 6,25 

T do líquido (ºC) 27,1 24,9 29,0 33,1 30,2 37,7 

AP (mg CaCO3/L) 363 254 - 564 167 248 

AT (mg CaCO3/L) 1.117 1.351 2.169 1.709 3.142 2.360 

DQO total (mg O2/L) 12.377 7.871 9.360 7.325 12.200 10.250 

DQO filtrada (mg O2/L) 10.300 6.117 7.658 5.153 11.575 3.875 

DBO 5,20 (mg O2/L) 2.905 3.501 7.075 527 4.646 1.435 

NKT (mg N/L) 351,4 582,0 765,6 617,4 1.533,4 772,0 

N-amon. (mg N/L) 319,7 512,0 642,1 309,7 497,8 640,2 

ST (mg/L) 3.119 7.741 19.559 24.540 5.858 5.703 

SST (mg/L) 781 1.068 980 327 252 82 

Fonte: o próprio autor 

 

As faixas de concentração obtidas na caracterização da água residuária 

agroindustrial foram: 7.325 a 12.377 mg O2/L de DQO total, 351,4 a 1.533,4 mg N-

NH4/L de NKT, 319,7 a 642,1 mg N-NH3/L de N-amoniacal, 1.117 a 3.142 mg CaCO3/L 

de alcalinidade total e pH de 5,56 a 7,68. 

Os resultados obtidos na caracterização mostram variações nas 

concentrações da água residuária para cada coleta. A variabilidade nos resultados 

está associada às mudanças no processo produtivo, em consequência de alterações 

nas características da matéria prima, do aumento e queda na produção e da limpeza 

esporádica de maquinários.  
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Estudos realizados com efluente do mesmo tipo de indústria, porém em 

outras unidades industriais mostram variações nas concentrações dos compostos 

orgânicos e nitrogenados. Wosiack et al. (2013) obtiveram concentrações médias de 

10.528 mg O2/L de DQO, 1.927 mg N-NH4/L de NKT, 1.383 mg N-NH3/L de N-

amoniacal, 1.909 mg CaCO3/L de alcalinidade e pH de 5,3, para o efluente sem pré-

tratamento. Moretto (2014) usando o efluente coletado após o flotador observou 

concentrações de 3.564 ± 52 mg O2/L de DQO, 1.540 ± 25 mg N-NH4/L de NKT, 768 

± 19 mg N-NH3/L de N-amoniacal, 2.235 ± 37 mg CaCO3/L de alcalinidade e pH de 

7,21 ± 0,2. 

Na indústria onde foram realizadas as coletas do efluente, era usada 

flotação como pré-tratamento. A principal função do flotador na empresa era a 

remoção de gordura. Visto que as águas residuárias do processamento de produtos 

de origem animal geralmente apresentam elevadas concentrações de gordura 

(PALATSI et al., 2011). A gordura removida nessas indústrias por meio de flotação 

volta para o mercado como subproduto, pois apresenta valor de venda. 

Considerando que o excesso de gordura poderia prejudicar o desempenho 

do processo de tratamento biológico, pelo acúmulo de gordura nas espumas de 

poliuretano (reator anaeróbio) e nas paredes dos reatores, como ocorrido no início da 

pesquisa de Moretto (2014), optou-se pelo uso do efluente pré-tratado por flotação 

para alimentar o sistema. 

 

5.2 Parâmetros de monitoramento 

 

Nesse tópico serão apresentados e discutidos os resultados dos 

parâmetros estudados a fim de avaliar o desempenho do sistema combinado 

anaeróbio-aeróbio. 

O sistema foi operado com tempo de detenção hidráulica total de 3,72 dias 

e carga orgânica volumétrica de 0,58 kg DQO/m3.d durante a Adaptação. Ao longo 

das Fases I, II e III o TDH total foi de aproximadamente 1,5 dia, com COVs aplicadas 

de 1,93; 2,13 e 2,61 kg DQO/m3.d, respectivamente. 
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5.2.1 Temperatura  

 

Nesta pesquisa, a temperatura ambiente e do líquido afluente e efluente 

dos reatores foram medidas em períodos matutinos, durante a coleta das amostras. 

A Figura 11 mostra o comportamento da temperatura ao longo das fases 

de operação do sistema. 

Figura 11 - Comportamento da temperatura ao longo do experimento 

 
Fonte: o próprio autor 

 

As temperaturas na fase de Adaptação apresentaram valores inferiores as 

das demais fases, uma vez que o experimento teve início no inverno. 

A Tabela 4 apresenta as médias das temperaturas durante a Adaptação e 

as Fases I, II e III.  

Tabela 4 – Valores médios das temperaturas durante a Adaptação e as Fases I, II e 
III 

 

Fases 

Temperatura (ºC)

 

 AMBIENTE AFL ANA AE Nº de amostras 

ADAP 21,0 ± 1,9 20,3 ± 1,8 25,6 ± 1,3 20,4 ± 1,7 12 

I 23,2 ± 2,5 21,6 ± 2,6 25,5 ± 2,7 23,1 ± 2,6 18 

II 24,1 ± 3,1 22,9 ± 3,0 26,3 ± 2,2 24,5 ± 2,8 41 

III 28,2 ± 3,0 26,7 ± 2,4 27,9 ± 2,2 27,7 ± 2,1 16 

Fonte: o próprio autor 
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As temperaturas do afluente se mantiveram próximas as temperaturas do 

ambiente, porém menores. Já as médias do reator anaeróbio não apresentaram 

grandes variações ao longo das fases devido ao controle da temperatura no reator, 

em torno de 25ºC, nas Fases Adaptação, I e II, realizado por um aquecedor em 

serpentina. As temperaturas do reator aeróbio geralmente acompanhavam as 

temperaturas do ambiente. 

No início da Fase III o controlador de temperatura foi desligado, pois o 

reator anaeróbio já conseguia ultrapassar os 25ºC desejados, devido às altas 

temperaturas ambiente, que chegaram a 32ºC no final desta fase (dezembro). 

 

5.2.2 Alcalinidade e pH  

 

As Tabelas 5 e 6 apresentam, respectivamente, as faixas das 

concentrações de alcalinidade do afluente (AFL) e do efluente dos reatores anaeróbio 

(ANA) e aeróbio (AE) durante a Adaptação e a Fase I e durante as Fases II e III. 

Tabela 5 - Faixas de alcalinidade parcial (AP), intermediária (AI) e total (AT) da 
Adaptação e Fase I, dadas em mg CaCO3/L 

Parâmetros 
Adaptação

 

Fase I

 

 AFL ANA AE AFL ANA AE 

AP 72 – 294 135 – 375 6 – 253 22 – 141 96 – 244 50 – 147 

AI 88 – 198 37 – 93 9 – 60 47 – 187 19 – 69 13 – 47 

AT 224 – 387 179 – 454 21 – 313 93 – 243 115 – 341 66 – 188 

Nº de amostras 12 12 12 14 14 14 

Fonte: o próprio autor 

 

Tabela 6 - Faixas de alcalinidade parcial (AP), intermediária (AI) e total (AT) das 
Fases II e III, dadas em mg CaCO3/L 

Parâmetros 
Fase II

 

Fase III

 

 AFL ANA AE AFL ANA AE 

AP 109 – 405 209 – 671 50 – 595 165 – 743 545 – 1073 248 – 772 

AI 17 – 564 35 - 249 29 – 165 165 – 710 66 – 314 50 – 198 

AT 193 – 963 267 – 1162 83 -– 757 693 – 1073 644 – 1320 297 – 947 

Nº de amostras 36 36 36 16 16 16 

Fonte: o próprio autor 
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Se comparadas com o afluente, as concentrações de alcalinidade parcial 

aumentaram, enquanto as concentrações de alcalinidade intermediária diminuíram, 

no reator anaeróbio. Isso demonstra a estabilidade do processo com geração de 

alcalinidade a bicarbonato e consumo de ácidos orgânicos com consequente redução 

da alcalinidade intermediária.  

As relações entre alcalinidade intermediária e alcalinidade parcial ao longo 

das fases para o afluente e o efluente anaeróbio são mostradas na Tabela 7. 

Tabela 7 - Valores médios da relação AI/AP para a Adaptação e as Fases I, II e III 

Relação AI/AP 

Adaptação 

 

Fase I 

 

Fase II 

 

Fase III 

 

AFL ANA AFL ANA AFL ANA AFL ANA 

Média 0,89 0,26 2,88 0,29 1,12 0,28 0,99 0,25 

Desvio padrão 0,68 0,05 2,94 0,05 0,61 0,09 0,91 0,05 

Nº de amostras 12 12 14 14 36 36 16 16 

Fonte: o próprio autor 
 

A relação AI/AP é um dos parâmetros de controle do processo anaeróbio, 

que indica a estabilidade do reator em relação ao processo de degradação de matéria 

orgânica. No reator anaeróbio, os valores médios encontrados para a relação AI/AP 

foram inferiores a 0,3 para todas as fases do experimento.  

Ripley et al. (1986) relataram em seu trabalho que, para evitar possíveis 

distúrbios no processo anaeróbio, essa relação não deve ser superior a 0,3. No 

entanto, outros pesquisadores mostraram que é possível ocorrer estabilidade no 

processo de degradação anaeróbia com valores superiores a 0,3, dependendo do 

efluente estudado (PEREIRA; CAMPOS; MONTERANI, 2009).  

Nas Figuras 12 a 15 é possível verificar as médias das concentrações de 

alcalinidade parcial e intermediária para o afluente e os efluentes durante a 

Adaptação, e as Fases I, II e III, respectivamente.  
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Figura 12 - Concentrações médias de alcalinidade parcial e intermediária obtidas 
durante a Adaptação 

 
Fonte: o próprio autor 

 

Figura 13 - Concentrações médias de alcalinidade parcial e intermediária obtidas 
durante a Fase I 

 
Fonte: o próprio autor 

 

Figura 14 - Concentrações médias de alcalinidade parcial e intermediária obtidas 
durante a Fase II 

 
Fonte: o próprio autor 
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Figura 15 - Concentrações médias de alcalinidade parcial e intermediária obtidas 
durante a Fase III 

 
Fonte: o próprio autor 

 

O aumento das concentrações médias de alcalinidade no reator anaeróbio 

ao longo das fases é consequência do aumento progressivo das cargas orgânicas 

volumétricas. As Figuras 12 a 15 mostram que houve produção de alcalinidade a 

bicarbonato no reator anaeróbio em todas as fases. Esse fato garante o 

tamponamento do sistema, impedindo o acúmulo de ácidos orgânicos que poderiam 

causar redução dos valores de pH (RAMIRES; OLIVEIRA, 2014).  

Com o objetivo de monitorar a estabilidade do sistema, foram determinadas 

as concentrações dos ácidos graxos voláteis totais (AGVs). Uma vez que o equilíbrio 

entre produção e consumo destes ácidos é essencial para o bom funcionamento do 

processo anaeróbio (KUS; WIESMANN, 1995).  

Na Figura 16 é apresentado um Box-plot com as variações das 

concentrações de ácidos graxos voláteis totais para cada condição operacional 

estudada.  
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Figura 16 - Box-plot das concentrações de ácidos graxos voláteis totais ao longo do 
experimento 

 
Fonte: o próprio autor 

 

As concentrações médias de AGV obtidas no afluente e nos efluentes dos 

reatores anaeróbio e aeróbio, respectivamente, foram: 161 ± 93; 38 ± 10 e 33 ± 12 mg 

CH3COOH/L durante a Adaptação, 200 ± 118; 40 ± 17 e 30 ± 12 mg CH3COOH/L 

durante a Fase I, 498 ± 208, 72 ± 23 e 54 ± 21 mg CH3COOH/L durante a Fase II, e 

493 ± 278, 75 ± 17 e 57 ± 11 mg CH3COOH/L durante a Fase III.  

Durante todas as fases, as médias das concentrações efluentes de ácidos 

graxos voláteis totais foram menores que as do afluente, indicando que havia 

equilíbrio entre as populações responsáveis pela acidogênese e metanogênese no 

processo de conversão da matéria orgânica (FIA et al., 2012) no reator anaeróbio. 

Constatou-se, também, que a diminuição do TDH (Adaptação para a Fase I) não 

interferiu na estabilidade operacional dos reatores. 

O aumento gradativo da carga orgânica volumétrica aparentemente 

resultou em aumento da concentração de ácidos voláteis totais no efluente do reator 

anaeróbio, quando se compara as Fases de adaptação e I com as Fases II e III, 

consequentemente a concentração média de ácidos orgânicos no afluente ao reator 

aeróbio aumentou nas Fases II e III.  
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A Figura 17 apresenta o comportamento do pH ao longo das fases 

experimentais do sistema. 

Figura 17 - Comportamento do pH do afluente e dos efluentes durante as quatro 
fases experimentais 

 
Fonte: o próprio autor 

 

As faixas de pH encontradas ao longo do experimento foram: 5,73 a 8,16 

para o afluente; 7,25 a 8,16 para o reator anaeróbio; e 6,57 a 8,53 para o reator 

aeróbio. A partir da Figura 17 é possível verificar que os valores de pH do efluente 

tanto do reator anaeróbio como do aeróbio apresentaram pouca variação entre si.  

Apesar das concentrações de AGV afluente ao reator aeróbio terem 

aumentado nas Fases II e III, comparadas as Fases de Adaptação e I, não houve 

decréscimo do pH. 

Os valores de pH do efluente dos reatores anaeróbio e aeróbio atenderam 

a resolução CONAMA Nº 430 de 2011 de lançamento de efluentes, permanecendo na 

faixa entre 5 a 9. Além disso, o comportamento do pH dos efluentes dos reatores, ao 

longo das fases, não foi influenciado negativamente pelo aumento gradativo da carga 

orgânica volumétrica. 

Fernández et al. (2008) tratando águas residuárias de destilaria em 

reatores anaeróbios de leito fluidizado, com zeólito natural como material suporte, 

também verificaram que os valores de pH não foram significativamente afetados pelo 

aumento da carga orgânica volumétrica, mantendo-se entre 6,90 e 7,50. 

No estudo realizado por Fernández et al. (2008) as concentrações de 

alcalinidade total foram superiores a 3.500 mg CaCO3/L e garantiram valores de pH 

acima de 6,90. Na presente pesquisa as concentrações de alcalinidade total no reator 
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anaeróbio foram inferiores a 1.320 mg CaCO3/L, mas foram suficientes para manter o 

pH acima de 7,25  no reator anaeróbio. 

Caso o sistema não apresentasse alcalinidade suficiente, poderia haver 

decréscimo do pH, com consequente diminuição da taxa de metanogênese e 

prevalecimento da etapa acidogênica. Isso poderia provocar acúmulo de ácidos 

graxos voláteis totais no meio (MOTA, 2012). 

 

5.2.3 Sólidos  

 

A Tabela 8 mostra as concentrações médias obtidas para os sólidos em 

suspensão totais e voláteis ao longo das Fases II e III do experimento. 

Tabela 8 - Concentrações médias dos SST e SSV no afluente e nos efluentes, 
durante as Fases II e III do experimento 

Fases e 

número de 

amostras 

SST (mg/L) 

 

SSV (mg/L) 

 

 AFL ANA AE AFL ANA AE 

II 397,3 ± 257,0 73,8 ± 20,0 51,9 ± 36,6 354 ± 229 69 ± 19 47 ± 32 

Amostras 11 13 12 11 13 12 

III 977,1 ± 103,2 107,7 ± 25,9 97,8 ± 55,5 872 ± 105 98 ± 18 94 ± 50 

Amostras 04 04 04 04 04 04 

Fonte: o próprio autor 
 

Os valores mostrados na Tabela 8 mostram que os sólidos em suspensão 

totais eram compostos em sua maioria por matéria orgânica, representada pelos 

sólidos em suspensão voláteis. Na Adaptação e na Fase I ocorreram problemas na 

determinação dos SS, por isso os dados não foram apresentados. 

As concentrações dos sólidos em suspensão voláteis nos efluentes 

(anaeróbio e aeróbio) apresentaram valores inferiores às concentrações do afluente, 

durante o experimento. Isso demonstra que houve retenção e remoção de sólidos em 

todas as fases, independente do aumento gradativo da carga orgânica volumétrica. 

O reator anaeróbio e o sistema global (entrada e saída do sistema 

combinado) apresentaram, respectivamente, eficiências de remoção de sólidos em 

suspensão totais de: 75,7 e 87,9% para a Fase II, e 90,7% e 90,8% para a Fase III.  
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As eficiências de remoção de sólidos em suspensão voláteis, para o reator 

anaeróbio e o sistema global foram de: 71,5% e 86,2% para a Fase II, e 90,6% e 

90,3% para a Fase III. Analisando as eficiências de remoção e considerando que o 

primeiro tratamento do afluente acontece no reator anaeróbio, pode-se afirmar que a 

maior retenção e remoção de sólidos em suspensão voláteis ocorreu no reator 

anaeróbio. 

 

5.2.4 Remoção de matéria orgânica  

 

Na Tabela 9 são apresentadas as concentrações médias de DQO total e 

filtrada obtidas no afluente e nos efluentes dos reatores anaeróbio e aeróbio e a 

quantidade de amostras, para as condições estudadas durante o experimento. 

Tabela 9 - Concentrações médias de DQO total e filtrada para a Adaptação e as 
Fases I, II e III 

Fases e 

número de 

amostras 

DQO total (mg O2/L) DQO filtrada (mg O2/L) 

AFL ANA AE AFL ANA AE 

Adaptação 1.583 ± 453 142 ± 38 66 ± 13 415 ± 59 80 ± 15 57 ± 20 

Amostras 12 12 10 03 03 03 

I 2.176 ± 885 132 ± 27 74 ± 23 755 ± 300 111 ± 38 53 ± 24 

Amostras 18 15 17 05 05 05 

II 2.419 ± 1.032 316 ± 85 256 ± 117 804 ± 478 155 ± 48 159 ± 66 

Amostras 40 36 36 13 12 14 

III 2.928 ± 889 437 ± 164 391 ± 149 1.263 ± 249 226 ± 56 221 ± 58 

Amostras 16 16 16 04 05 05 

Fonte: o próprio autor 

 

A eficiência de remoção de DQO total para o sistema global alcançou as 

seguintes médias: 96, 96, 87 e 86%, para as Fases de Adaptação, I, II e III, 

respectivamente. Enquanto no reator anaeróbio a DQO total alcançou eficiências de 

remoção de 90, 93, 84 e 84%, respectivamente, ao longo das fases do experimento. 

Considerando as eficiências de remoção de DQO do sistema e tendo em vista que o 
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afluente recebe tratamento inicial no reator anaeróbio, percebe-se que a maior parte 

da matéria orgânica foi degradada durante o processo anaeróbio. 

Observa-se que se descontada a parcela de DQO devido à perda de 

biomassa dos reatores (DQOtotal – 1,42SSV), as concentrações médias de DQO total 

nos efluentes anaeróbio e aeróbio, respectivamente, foram: 135 ± 41 e 65 ± 11 mg 

O2/L durante a Adaptação; 125 ± 29 e 69 ± 26 mg O2/L durante a Fase I; 282 ± 107 e 

233 ± 119 mg O2/L para a Fase II; e 382 ± 165 e 342 ± 143 mg O2/L para a Fase III. 

Como a concentração de material particulado orgânico perdido (SSV efluente) era 

baixa, as eficiências de remoção de DQO total, quando descontado a DQO devido ao 

SSV, foram: 91; 93; 86 e 86% para o reator anaeróbio e de 96; 96; 88 e 87% para o 

sistema global, nas fases de Adaptação, I, II e III. 

Comparando as eficiências de remoção de DQO obtidas neste trabalho 

com Moretto (2014), que trabalhou com o mesmo tipo de efluente e sistema composto 

por reator anaeróbio e aeróbio, têm-se um aumento na eficiência de remoção, visto 

que o autor citado obteve remoção global máxima de 85% para DQO total, porém a 

concentração afluente era de 3800 ± 707 mg O2/L e o TDH de 1,05 dia, 

consequentemente com COV de 3,67 kg O2/m3.dia. 

Wosiack et al. (2013) no tratamento de efluente da produção de ração de 

origem animal, em reator de leito fixo ordenado, em escala de bancada, obtiveram 

eficiência de remoção de DQO total de 80,3%, com TDH de 1,0 dia, para e 

concentrações afluente de 840 mg O2/L. A concentração média efluente foi de 165 mg 

O2/L. 

As Figuras 18 a 21 mostram os Box-plots com as variações das 

concentrações de DQO total, obtidas durante a Adaptação e as Fases I, II e III, para 

o afluente e os efluentes dos reatores anaeróbio e aeróbio. Nas Figuras 22 a 25 são 

mostrados os resultados de DQO filtrada. 
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Figura 18 - Box-plot das concentrações de DQO total durante a Adaptação 

 
Fonte: o próprio autor 

 
Figura 19 - Box-plot das concentrações de DQO total durante a Fase I 

 
Fonte: o próprio autor 
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Figura 20 - Box-plot das concentrações de DQO total durante a Fase II 

 
Fonte: o próprio autor 

 

Figura 21 - Box-plot das concentrações de DQO total durante a Fase III 

 
Fonte: o próprio autor 
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Figura 22 - Box-plot das concentrações de DQO filtrada durante a Adaptação 

 
Fonte: o próprio autor 

Figura 23 - Box-plot das concentrações de DQO filtrada durante a Fase I 

 
Fonte: o próprio autor 
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Figura 24 - Box-plot das concentrações de DQO filtrada durante a Fase II 

 
Fonte: o próprio autor 

 
Figura 25 - Box-plot das concentrações de DQO filtrada durante a Fase III 

 
Fonte: o próprio autor 
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aeróbio. Nota-se que os resultados de DQO filtrada do aeróbio apresentaram maior 

variabilidade. 

As eficiências de remoção de DQO filtrada no reator anaeróbio e no sistema 

global, foram: 81 e 86% para a Adaptação, 84 e 92% para a Fase I, 77 e 75% para a 

Fase II, e 79 e 80% para a Fase III.  
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As eficiências de remoção de DQO particulada durante a Adaptação e as 

Fases I, II e III, respectivamente, foram: 93; 89; 82 e 85% para o reator anaeróbio e 

98; 99; 92 e 88% para o sistema global. A DQO particulada do afluente representou 

aproximadamente 66% da DQO total na Adaptação, 51% na Fase I, 56% na Fase II e 

67% na Fase III.  

A Figura 26 mostra as eficiências de remoção de DQO total, filtrada e 

particulada, do sistema global, considerando as perdas de biomassa, obtidas para 

cada carga orgânica volumétrica aplicada ao sistema (Adaptação e Fases I, II e III, 

respectivamente). 

Figura 26 - Eficiências de remoção de DQO do sistema global em relação as COVs 
aplicadas 

 
Fonte: o próprio autor 

 

A partir da Figura 26 foi possível verificar que durante a Fase I o sistema 

respondeu de forma mais eficiente quanto a remoção de DQO. Mostrando que a 

diminuição do TDH de 3,72 dias, na Adaptação, para aproximadamente 1,50 dia, na 

Fase I, não causou impacto na capacidade de estabilização do sistema, indicando que 

o reator encontrava-se adaptado.  

A Figura 27 mostra as concentrações médias de DQO total dos efluentes 

anaeróbio e aeróbio em relação as cargas orgânicas volumétricas aplicadas. 
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Figura 27 - Concentrações de DQO total dos efluentes anaeróbio e aeróbio, em 
relação as COVs aplicadas 

 
Fonte: o próprio autor 

 

Observa-se, na Figura 27, que o aumento das cargas orgânicas 

volumétricas ocasionou maiores concentrações de DQO nos efluentes dos reatores 

anaeróbio e aeróbio, nas Fases II e III.  

O monitoramento de DBO foi realizado a partir da metade da Fase II, onde 

o sistema obteve eficiências de remoção de 93% nesta fase, equivalente a 7 amostras, 

e 94% durante a Fase III, para 6 amostras. 
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Tabela 10 - Concentrações médias da série de nitrogênio (mg N/L) durante a 
Adaptação e a Fase I 

Série de N 
Adaptação 

 

Fase I 

 

 AFL ANA AE AFL ANA AE 

NKT 117,0 ± 12,8 87,8 ± 26,8 35,7 ± 8,6 111,9 ± 29,2 55,5 ± 3,9 42,6 ± 5,6 

Nº de amostras 03 03 03 04 04 04 

N-am. 62,8 ± 21,5 57,6 ± 21,4 33,9 ± 20,5 48,5 ± 23,5 43,8 ± 29,1 32,9 ± 11,4 

Nº de amostras 12 12 12 15 15 15 

NO2
- nd 9,9 ± 13,1 15,2 ± 7,2 nd 5,8 ± 5,6 14,5 ± 8,2 

Nº de amostras  12 12  16 16 

NO3
- nd 15,4 ± 12,3 25,4 ± 14,4 nd 24,4 ± 15,5 23,2 ± 11,7 

Nº de amostras  12 12  16 16 

*nd: não detectado. 
Fonte: o próprio autor 

 

Tabela 11 - Concentrações médias da série de nitrogênio (mg N/L) durante as Fases 
II e III 

Série de N 
Fase II 

 

Fase III 

 

 AFL ANA AE AFL ANA AE 

NKT 229,6 ± 36,9 143,5 ± 60,2 121,5 ± 47,7 346,5 ± 58,3 258,0 ± 33,9 201,4 ± 39,5 

Nº de amostras 06 06 06 04 04 04 

N-amon. 96,8 ± 37,9 91,8 ± 33,1 74,0 ± 32,6 226,2 ± 38,7 208,5 ± 45,6 158,2 ± 53,0 

Nº de amostras 36 36 36 16 16 16 

NO2
- Nd 25,5 ± 31,9 29,9 ± 20,9 nd 15,4 ± 17,3 43,7 ± 27,3 

Nº de amostras  36 36  16 16 

NO3
- Nd 23,5 ± 19,7 35,5 ± 25,5 Nd 14,1 ± 7,9 36,6 ± 16,5 

Nº de amostras  36 36  16 16 

*nd: não detectado. 
Fonte: o próprio autor 

 

As eficiências de remoção de NKT, no sistema global, foram: 69,8; 58,7; 

48,3 e 43,5, ao longo das fases estudadas. 

Observa-se que se descontada a parcela de NKT devido às perdas de 

biomassa (correspondente a aproximadamente 13% do SSV) no reator anaeróbio e 

no reator aeróbio as concentrações médias de NKT, respectivamente, foram: 87,0 ± 

28,0 e 35,4 ± 8,2 mg N/L para a Adaptação; 52,2 ± 5,5 e 41,9 ± 5,8 mg N/L para a 
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Fase I; 134,8 ± 61,1 e 104,2 ± 51,1 mg N/L durante a Fase II e 242,2 ± 30,4 e 187,8 ± 

45,0 mg N/L durante a Fase III.  

A relação média do N-amoniacal/NKT no afluente foi de 0,48 ± 0,13; 0,50 ± 

0,27; 0,49 ± 0,09 e 0,68 ± 0,12, para a Adaptação e as Fases I, II e III, respectivamente. 

No reator anaeróbio a relação N-amoniacal/NKT foi de 0,79 ± 0,10; 0,79 ± 0,06; 0,77 

± 0,21 e 0,86 ± 0,06 e no reator aeróbio 0,63 ± 0,24; 0,75 ± 0,14; 0,76 ± 0,38 e 0,84 ± 

0,08, para estas mesmas fases. No cálculo da relação N-amoniacal/NKT foram 

consideradas as perdas de biomassa nos reatores anaeróbio e aeróbio.  

As Figuras 28 a 31 mostram o comportamento do nitrogênio nas formas 

orgânica, amoniacal, nitrito e nitrato e a parcela de nitrogênio removido ao longo de 

cada fase do experimento, para o afluente e os efluentes dos reatores anaeróbio e 

aeróbio. 

Figura 28 - Concentrações médias de nitrogênio no afluente e nos efluentes durante 
a Adaptação 

 
Fonte: o próprio autor 
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Figura 29 - Concentrações médias de nitrogênio no afluente e nos efluentes durante 
a Fase I 

 
Fonte: o próprio autor 

 

Figura 30 - Concentrações médias de nitrogênio no afluente e nos efluentes durante 
a Fase II 

 
Fonte: o próprio autor 
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Figura 31 - Concentrações médias de nitrogênio no afluente e nos efluentes durante 
a Fase III 

 
Fonte: o próprio autor 
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efluentes em reatores de leito móvel com biomassa aderida deve apresentar 

concentrações de oxigênio dissolvido superiores a 2 mg O2/L (WANG et al., 2006), 

verificou-se que o oxigênio dissolvido não foi fator limitante para o processo de 

nitrificação. 

Nas Fases II e III, onde houve menores eficiências de nitrificação, as 

concentrações de DQO total afluente ao reator aeróbio, aumentaram para 316 ± 85 e 

437 ± 164 mg O2/L, respectivamente, em relação as Fases anteriores (142 ± 38 mg 

O2/L na Adaptação e 132 ± 27 mg O2/L na Fase I). O aumento gradativo das COVs, 

responsável pelo aumento das concentrações de DQO no afluente do reator aeróbio, 

também acarretou aumento nas concentrações de nitrogênio amoniacal neste mesmo 

afluente. As maiores cargas de matéria orgânica e nitrogênio podem ter influenciado 

a eficiência da nitrificação (KHANITCHAIDECHA; SUMINO; KAZAMA, 2010). 

Qin e Yu (2006) em seu estudo com reatores aeróbios em batelada 

sequencial (SBR), tratando esgoto sintético, com cargas volumétricas de nitrogênio 

aplicadas de 0,15 a 0,45 kg N/m3.d, por meio de ensaios de atividade respirométrica, 

concluíram que a atividade das bactérias oxidadoras de amônia aumentou com o 

aumento das cargas de nitrogênio, enquanto a atividade das oxidadoras de nitrito não 

mudou.  

Na presente pesquisa, com cargas volumétricas de nitrogênio aplicadas no 

reator aeróbio em torno de 0,08, 0,13, 0,36 e 0,63 kg N/m3.d, respectivamente para 

as Fases Adaptação, I, II e III, a maior eficiência de nitrificação (59,3%) se deu na fase 

I, onde houve a menor concentração de N-amoniacal (43,8 ± 29,1 mg N/L) afluente ao 

reator aeróbio e a menor eficiência (46,2%) ocorreu na fase III, com maior 

concentração de N-amoniacal (208,5 ± 45,6 mg N/L), cuja carga volumétrica de 

nitrogênio aplicada foi de 0,63 kg N/m3.d. Quanto ao nitrito, o reator aeróbio 

apresentou concentração mais baixa (14,5 ± 8,2 mg N/L) na Fase I e mais alta na 

Fase III, equivalente a 43,7 ± 27,3 mg N/L.  

Um fator que pode ter influenciado no processo de nitrificação foi a 

concentração de amônia livre no reator aeróbio, visto que o aumento das 

concentrações de N-amoniacal no sistema podem aumentar a concentração de 

amônia livre no mesmo. O aumento das concentrações de amônia livre também está 

associado com os valores de pH e temperatura. O pH influencia no equilíbrio entre as 

formas de N-amoniacal (NH4
+/NH3). O N-amoniacal na forma não ionizada, amônia 
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livre (NH3), têm efeito inibitório sobre as bactérias do gênero Nitrosomonas e 

Nitrobacter, responsáveis pelo processo de nitrificação (HENZE et al., 1997; 

VILLAVERDE; FDZ-POLANCO; GARCÍA, 2000). 

A Figura 32 mostra o comportamento da amônia livre no reator aeróbio 

durante a Adaptação e as Fases, I, II e III. 

Figura 32 - Comportamento da amônia livre no reator aeróbio 

 
Fonte: o próprio autor 
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aeróbio, e as faixas de pH foram de 7,37 a 8,16 na Fase II e 7,38 a 8,04 Fase III, com 

temperaturas de 22,2 a 31,5 e 24,1 a 31,0ºC, respectivamente para as mesmas fases.  

As concentrações de NH3 ficaram na faixa de 0,7 a 13 mg NH3/L na Fase 

II e de 3,7 a 23,6 mg NH3/L na Fase III. A presença deste composto pode ter reduzido 

a eficiência das bactérias oxidadoras de nitrito e das oxidadoras de amônia, que são 

sensíveis a amônia livre, respectivamente, nas faixas de concentração de 0,1 a 1,0 e 

10 a 150 mg NH3/L, respectivamente. 

Nas condições estudadas, as concentrações de nitrito e nitrato 

permaneceram menores no reator anaeróbio que no reator aeróbio, possivelmente 

indicando que o nitrito e o nitrato, provenientes da recirculação do efluente aeróbio, 

foram reduzidos parcialmente a nitrogênio molecular. A recirculação do efluente 

nitrificado do reator aeróbio para o reator anaeróbio favoreceu a desnitrificação no 

sistema, com eficiências em torno de: 47,4% durante a Adaptação, 45,6% durante a 

Fase I, 42,1% durante a Fase II e 52,6% durante a Fase III.  

0,0

5,0

10,0

15,0

20,0

25,0

0 20 40 60 80 100 120 140 160 180 200 220

A
m

ô
n
ia

 l
iv

re
 (

m
g
 N

H
3
/L

)

Dias de operação

Adaptação Fase I Fase II Fase III



70 

A Figura 33 mostra as eficiências de nitrificação, desnitrificação e remoção 

de nitrogênio total de acordo com as cargas orgânicas volumétricas aplicadas. 

Figura 33 - Eficiências de nitrificação, desnitrificação e remoção de nitrogênio total 
no sistema em relação as COVs aplicadas 

 
Fonte: o próprio autor 

 

Na Figura 33 é possível perceber que a eficiência de nitrificação decresceu 

com o aumento gradativo das cargas orgânicas aplicadas, enquanto a desnitrificação 

não sofreu o mesmo impacto. 

Não foi necessária a adição de fonte externa de carbono para o processo 

de desnitrificação, pois a própria água residuária forneceu carbono suficiente para 

suprir as necessidades do reator anaeróbio. O uso de fontes internas de carbono 

reduz custos no tratamento (CARVALHO JUNIOR, 2008).  

As concentrações médias de oxigênio dissolvido no reator anaeróbio, 

devido recirculação do efluente do reator aeróbio, foram de 0,20 ± 0,08 na Fase II e 

0,15 ± 0,05 mg O2/L na Fase III, não ultrapassando o nível máximo de 0,2-0,3 mg O2/L 

recomendado por Ferreira (2000), para que o processo de desnitrificação não seja 

inibido.  

O pH do reator anaeróbio permaneceu dentro da faixa ótima para o 

processo de desnitrificação, com médias de 7,55; 7,84; 7,70 e 7,73 para as fases de 

Adaptação, I, II e III, respectivamente, não interferindo negativamente na eficiência do 

processo (HENZE et al., 1997). O aumento dos valores de pH durante a redução de 

nitrato é característico do processo de desnitrificação (PERCHERON; BERNET; 

MOLETTA, 1999; MOHAN et al., 2016).  
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5.3 Quantificação da biomassa 

 

A quantificação da biomassa no final do experimento permitiu realizar uma 

estimativa da massa aderida nos materiais suportes e depositada no fundo dos 

reatores. Esses resultados são mostrados na Tabela 12. 

Tabela 12 – Concentrações médias da biomassa total presente nos reatores 
anaeróbio e aeróbio 

ANA 

Lodo de 
fundo 

STV         
(mg/L) 

Volume        
(L) 

Massa de 
lodo (g) 

Massa no 
reator (g) 

Massa no 
reator (g/L) 

21.888,00 0,50 10,94 

56,46 6,00 
Lodo na 
espuma 

STV        
(mg/L) 

Volume de 
espuma (L) 

Massa de 
lodo (g) 

7.090,00 6,42 45,52 

AE 

Lodo de 
fundo 

STV        
(mg/L) 

Volume        
(L) 

Massa de 
lodo (g) 

Massa no 
reator (g) 

Massa no 
reator (g/L) 

16.105,00 0,75 12,08 

19,72 5,80 
Lodo na 
biomedia 

SSV 
(mg/biomedia) 

Biomedias no 
reator 

Massa de 
lodo (g) 

22,35 342,00 7,64 

Fonte: o próprio autor 

 

Os valores apresentados na Tabela 12 mostram que apesar da 

concentração de lodo nos reatores serem semelhantes, no reator de leito fixo 

estruturado a maior parcela da biomassa computada estava aderida as espumas, 

enquanto que no reator aeróbio a maior parcela estava relacionada ao lodo que 

permanece junto ao fundo do reator. 
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6 CONCLUSÃO 

 

A utilização de reator anaeróbio de leito fixo estruturado combinado com 

reator aeróbio de leito móvel para o tratamento de efluentes da indústria de farinha 

para ração, que utiliza subprodutos do processamento de carne, com TDH de 1,5 dia, 

visando à remoção de matéria orgânica e nitrogenada, permitiu concluir que: nas 

Fases I, II e III:  

 O reator anaeróbio apresentou eficiências médias de remoção de DQO total de 

93, 86 e 86%, na Fase I, II e III cujas COVs aplicadas foram de 1,93 ± 0,78; 

2,13 ± 0,98 e 2,61 ± 0,79 kg DQO/m3.dia e a DQO total afluente de 2.176 ± 885; 

2.419 ± 1.032 e 2.928 ± 889 mg O2/L. No sistema anaeróbio-aeróbio a eficiência 

foi de 96; 88 e 87%.  

 As concentrações médias de DQO total observadas para o efluente do reator 

anaeróbio foram de 125 ± 29; 282 ± 107 e 382 ± 165 mg O2/L e no efluente 

aeróbio 69 ± 26; 233 ± 119 e 342 ± 143 mg O2/L, nas Fases I, II e III. 

 A remoção de DQO filtrada, teve eficiências de 84, 77 e 79% no reator 

anaeróbio e de 92, 75 e 80% no sistema global. Para as concentrações médias 

afluente de 755 ± 300; 804 ± 478 e 1.263 ± 249. As concentrações efluente no 

anaeróbio foram de 111 ± 38; 155 ± 48 e 226 ± 56 mg O2/L e no efluente aeróbio 

foram de 53 ± 24, 159 ± 66 e 221 ± 58 mg O2/L.  

 Para o tratamento estudado a melhor resposta quanto a remoção de DQO total 

e filtrada foi obtida durante a Fase I, com COV de 1,93 ± 0,78 kg DQO/m3.d. O 

aumento gradativo das cargas orgânicas volumétricas aplicadas (2,13 ± 0,98 

na Fase II e 2,61 ± 0,79 kg DQO/m3.d na III) resultou em aumento das 

concentrações de DQO no efluente dos reatores anaeróbio e aeróbio. 

 A eficiência de nitrificação foi de 59,3; 56,1 e 46,2% e a eficiência de remoção 

de nitrogênio total foi de 31,0; 25,2 e 23,9%, para as Fases I, II e III. Para 

concentrações médias de NKT no afluente de 111,9 ± 29,2; 229,6 ± 36,9 e 

346,5 ± 58,3 mg N/L foram observadas concentrações médias de NKT no 

efluente do sistema de 41,9 ± 5,8; 104,2 ± 51,1 e 187,8 ± 45,0 mg N/L.  

 A melhor resposta do tratamento do efluente de indústria de produção de 

farinha para ração animal, quanto a remoção de nitrogênio, foi obtida durante 

a Fase I, com COV de 1,93 ± 0,78 kg DQO/m3.d. Possivelmente, o aumento 
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das cargas orgânicas volumétricas aplicadas ao sistema afetou a eficiência dos 

processos de remoção de nitrogênio, visto o aumento das concentrações de 

amônia livre nas Fases II (0,7 a 13 mg NH3/L) e III (3,7 a 23,6 mg NH3/L) em 

relação a Fase I.  

 As eficiências de desnitrificação do sistema apresentaram valores de 45,6; 42,1 

e 52,6% durante as Fases I, II e III.  

 A combinação dos processos anaeróbio e aeróbio foi vantajosa para o 

polimento final do efluente. A etapa aeróbia reduziu efetivamente a 

concentração total de matéria orgânica no efluente. No entanto, não se pode 

deixar de ressaltar a importância do pré-tratamento anaeróbio, pois ao longo 

do trabalho ficou evidente que a união dos aspectos positivos de cada processo 

traz grandes vantagens. 
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7 SUGESTÕES PARA TRABALHOS FUTUROS 

 

Estudar alternativas de reuso do efluente tratado para adubação agrícola. 

Avaliar o tratamento de efluente de ração animal em reatores combinados 

com diferentes Tempos de Detenção Hidráulica e Cargas Orgânicas Volumétricas 

aplicadas. 

Avaliar o desempenho do sistema combinado no tratamento de outros 

efluentes agroindustriais. 
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