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RESUMO 

Havendo necessidade de se dimensionar mais que um reator anaerobio tipo UASB 

(upflovv anaerobic sludge blanket), surge a questao: os reatores deverao ser dispostos em serie 

ou em paralelo? Tratando-se de dois reatores em serie de volumes iguais surgem duas 

alternativas de construcao: (1) os reatores em serie tern a mesma altura que os reatores em 

paralelo e, portanto, o dobro da velocidade ascendente do fluxo ou (2) os reatores em serie 

tern a metade da altura dos reatores em paralelo mantendo-se, portanto, a mesma velocidade 

ascendente do fluxo. A presente dissertacao de mestrado trata de uma investigacao 

experimental que teve como fmalidade verificar as vantagens, quanto a estabilidade 

operacional e desempenho de remocao de materia organica, da operacao de reatores 

anaerobios tipo UASB dispostos em serie sobre a operacao de um unico reator. Para tal foram 

operados ires sistemas constituidos de um reator unitario " M l " com 4 m de altura - Sistema 

1; dois reatores iguais e em serie " M2-M3 ", tambem com 4 metros de altura cada - Sistema 

2 e dois outros reatores iguais e em serie " M4-M5 ", com 2 metros de altura cada - Sistema 

3. Os reatores em escala piloto, foram alimentados com esgoto bruto da cidade de Campina 

Grande. Foram realizados tres experimentos caracterizados pelo tempo de detencao hidraulica 

(TDH) total de 6, 3,5 e 2 horas. Os parametros observados durante os tres experimentos se 

referiram a estabilidade operacional (pH, Alcalinidade de bicarbonato e concentracao de 

acidos graxos volateis), ao desempenho dos sistemas (DQO afluente e efluente) e ao 

desenvolvimento da manta de lodo. Os resultados da investigacao mostraram que, para a faixa 

de tempos de detencao investigados, a operacao de reatores em serie nao oferece claras 

vantagens sobre a de um reator unitario, quanto a estabilidade operacional ou quanto ao 

desempenho em termos de remocao de materia organica e de producao de lodo. Como nao ha 

vantagem na operacao dos reatores em serie, em geral, sera vantagem operar o sistema com 

reatores em paralelo, por razoes de ordem pratica: ( I ) esta configuracao da maior flexibilidade 

operacional, permitindo o fechamento temporario de qualquer reator para manutencao e a 

divisao tcmporaria do afluente sobre os outros reatores que pcrmancccm cm operacao c (2) a 

configuracao em paralelo absorve com maior facilidade eventuais picos nas cargas organica 

ou hidraulica. 
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ABSTRACT 

I f more than one reactor of the UASB (Upflow Anaerobic Sludge Blanket) type is to 

be constructed, the question rises i f the reactors must be placed in parallel or in series. When 

there are two reactors of the same size, there are two alternatives for the dispositions in 

series; (1) the reactores may have the same depth as that of the reactors in parallel and hence 

wil l have double the upflow velocity or (2) the reactors in series have only half the depth of 

the parallel reactor so that the same upflow velocity as in those is maintained. The present 

master thesis reports on na experimental investigation that had the aim to verify the 

advantages of UASB reactors operated in series compared to those unitary reactor with 

respect to operational stability, organic removal efficiency and sludge production for this 

three systems of UASB reactors were operated at pilot scale: System 1 was a single 

(equivalent to one of two parallel units) with a height of 4 m; System 2 was composed of two 

equal UASB reactors with equal volume and also 4 m height each and System 3 was 

composed of two equal UASB reactors with a height of 2 m each. The systems were fed with 

raw sewage of the City of Campina Grande. Three series of experiments were earned out 

characterised by three hydraulic retention times: Total HRTs of 6, 3,5 and 2 hours were 

applied inthe three systems. The evaluated parameters during the investigation were related to 

the operational stability (pH, total and bicarbonate alkalinity and volatie fatty acid 

concentration) to the performance of the systems in terms or organic material removal 

efficiency (influent and effluent COD) and to the development of the sludge bed. The results 

show that for the range of investigated HRT values series operations does not offer 

advantages compared to operation in unitary reactor as far as operatinal stability, organic 

material removal efficiency or sludge bed development and sludge production is concerned. 

Since there arc no advantages in the operation in series in general it will be preferable to 

operate the reactors in parallel for pratical reasons: ( I ) this configuration leads to higher 

operational flexibility, allowing close down of of the units and dividing the influent over those 

that remain in operation and (2) in the parallel configuration peak values of organic and 

hydraulic loads that may occur, are absorbed more easily. 
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CAPITULO 1 zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA

INTRODUCAO 

Tendo como finalidade resolver o problema da falta de saneamento no Brasil, em 1996 

foi iniciado o Programa de Saneamento Basico - PROSAB. O objetivo do PROSAB e 

estimular grupos de pesquisadores a procurarem solucoes adequadas as especificidades de 

cada regiao c aos recursos disponiveis. Sao quatro as areas de interesse do PROSAB: 

tratamento de agua, tratamento de esgoto, tratamento de lodo de estacoes de tratamento de 

agua e esgoto e lixo. 

Atendendo ao Edital de chamada para desenvolver projetos sobre processos 

anaerobios de tratamento de esgoto, dentro do PROSAB, a area de Engenharia Sanitaria e 

Ambiental do Departamento de Engenharia Civil do CCT/UFPB, vem desenvolvendo um 

conjunto de pesquisas visando a otimizacao da operacao e dcterminacao de parametros de 

projeto de reatores anaerobios com fluxo ascendente e manta de lodo, denominado UASB (cm 

ingles: upflow anaerobic sludge blanket). 

Na pratica do tratamento de esgoto, utilizando-se reatores UASB, geralmente se usa 

mais de um reator. Sendo este o caso, ha de se questionar se os reatores devem ser dispostos 

em serie ou em paralelo e se o modo de dispor influenciara o desempenho desses reatores. 

Dentro deste contexto, trata, esta dissertacao de mestrado, de uma investigacao experimental 

onde se procureu estabelecer a mfluencia da configuracao de reatores UASB (em serie com 

relacao a um reator unitario) sobre o desempenho, destes reatores, em termos de eficiencia de 

remocao de DQO, producao de lodo e estabilidade operacional. 

Considerando aspectos praticos de operacao, a disposicao de reatores UASB em 

paralelo e mais vantajosa que em serie, pois em paralelo, os reatores tern maior capacidade de 

amortecer sobrecargas hidraulicas, ja que a vazao fica fracionada pelo numero de reatores e, 

alem disso, e possivel retirar um reator de operacao para manutencao sem descontinuidade do 

tratamento. Por outro lado, a revisao bibliografica (Capitulo 2) indicou que a operacao em 

serie podera levar a separacao das fases acidogenica e metanogenica, o que seria vantajoso, 

pois sobrecargas organicas seriam amortecidas no primeiro reator da serie, sem prejuizos para 

o sistema. 

Para a investigacao experimental foram operados tres sistemas constituidos de: 

Sistema 1 - um reator UASB, " M l " , com 4 m de altura; Sistema 2 - dois reatores UASB, 
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"M2 e M3" cm serie, ambos com 4 m de altura e Sistema 3 - dois reatores UASB, "M4 e M5" 

em serie, com 2 m de altura cada. A investigacao experimental foi dividida em tr--es 

experimentos, cada um correspondendo a um tempo de detencao hidraulica (TDH) total de 6; 

35 e 2 horas. Observa-se que a velocidade ascendente no reator M l (Sistema 1) era igual a 

velocidade nos reatores M4 e M5 (Sistema 3), enquanto que nos reatores M2 e M3 (Sistema 

2) a velocidade ascendente era o dobro da velocidade do reator M l . durante a investigacao 

experimental os sistemas de reatores foram alimentados com esgoto bruto da Cida de 

Campina Grande, nao tendo sido descartado lodo de excesso de nenhum dos cinco reatores. 

No capitulo 3, que trata de Materials e Metodos, esta descrito o material experimental de 

campo (sistemas de reatores, sistema de alimentacao, etc.) e de laboratorio, utilizados nesta 

pesquisa, bem como a metodologia de operacao e acompanhamento de desempenho dos tres 

sistemas. 

Os resultados do acompanhamento da estabilidade operacional e do desempenho dos 

tres sistemas de reatores, para cada uma das tres fases experimentais, definidas pelo TDH 

total de 6; 3,5 e 2 horas, estao apresentados, analisados e discutidos nos Capitulos 4 e 5. Os 

valores dos parametros pH, alcalinidade de bicarbonato e concentracao de acidos graxos 

volateis, determinados no afluente e efluente de cada reator, foram tornados como indicatives 

da estabilidade operacional, ou seja, da existencia de suficiente capacidade de tamponamento, 

de forma que os valores do pH estivesses sempre dentro da faixa recomendada para a digestao 

anaerobia. Quanto ao desempenho dos tres sistemas, apresentam-se os resultados da eficiencia 

de remocao de DQO afluente como parametro de desempenho de remocao da materia 

organica. A eficiencia de remocao de DQO foi calculada tendo-se como referenda a DQO do 

efluente bruto e a DQO do efluente decantado ap6s sedimenlacaozyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA cm cone 1 mho IT por 1 hora. 

A diferenca entre os dois valores, assim calculados, da eficiencia de remocao de DQO, 

permitiu estimar a producao especifica de lodo nos tres sistemas e para cada fase da 

investigacao. 

A analise e discussao dos resultados levam a conclusao que nao existe diferenca 

significativa em termos de desempenho e estabilidade operacional. Levando-se em 

consideracao as vantagens inerentes da operacao em paralelo ja mencionadas, conclui-se que 

a operacao em paralelo de reatores UASB tratando esgoto domestico e preferivel a operacao 

em serie. 
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CAPITULO II 

REVISAO BIBLIOGRAFICA zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA

2.1 - Introducao 

O problema do saneamento basico ainda e preocupante em nosso pais, de acordo com 

os dados do 1BGE (1997), citados por Bezerra (1998), os moradores que tern rede coletora de 

esgoto no Brasil somam apcnas 37,8 % c no Nordcstc brasileiro, 14,5 %. Na Parafba, ainda 

segundo o IBGE (1997), 21,4 % da populacao e servida com rede coletora de esgotos. Ja na 

cidade de Campina Grande, dados do IBGE de 1994 apontam uma porcentagem de 39,2 % da 

populacao servida com esgotamento sanitario. 

A falta de uma politica adequada para o saneamento basico no Brasil, associada a falta 

de rccursos financciros e de pessoal qualiilcado conduzem a necessidadc de sercm adotados 

sistemas simplificados de coleta e tratamento de esgotos que contenham baixos custos de 

implantacao e operacao, simplicidade operacional, indices minimos de mecanizacao e 

sustentabilidade do sistema como um todo (Chernicharo, 1997). 

Nesse contexto, foi iniciado cm 1996 o Programa de Pcsquisa cm Saneamento Basico 

- PROSAB - que intenta desenvolver e otimizar pesquisas nas areas de saneamento basico, 

com a finalidade de adequar tecnicas ja existentes as condicoes prevalecentes nas diversas 

regioes brasileiras. Este programa conta com financiamento da FINEP/MCT em acao 

conjunta com o CNPq, a Caixa Economica Federal e a Secretaria de Politica Urbana do 

Ministerio do Planejamento e Orcamento (SEPURB). 

Dentro da area tematica de tratamento de aguas residuarias do PROSAB, o Centro de 

Ciencias e Tecnologia da Universidade Federal da Paraiba vem desenvolvendo pesquisas que 

tratam da otimizacao de parametros de dimensionamento e operacao de reatores anaerobios de 

alta taxa com fluxo ascendente e manta de lodo, denominado como UASB do ingles: Upflow 

Anaerobic Sludge Blanket. 

A presente dissertacao trata de aspcctos de dimensionamento e operacao de reatores 

tipo UASB, aplicados ao tratamento de esgoto domestico. Neste Capitulo sao abordados 

aspectos relativos a digestao anaerobia e do emprego desses reatores no tratamento de aguas 

residuarias de origem domestica. 
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2.2zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA - Esgoto Domistico zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA

2.2.1 - Composigao do Esgoto Domestico 

Os esgotos domesticos ou domiciliares tern suas origens nas residencias 

(principalmente), nos edificios comerciais, instituicoes ou quaisquer edificacoes que 

contenham instalacoes de banheiros, lavanderias, cozinhas, ou qualquer dispositive que utilize 

a agua para fins domesticos. Compoem-se principalmente de aguas de banho e de lavagem, 

como tambem de urina, fezes, papel, restos de comida, sabao e detergentes (Jordao e Pessda, 

1995). 

O esgoto domestico, em termos de porcentagem, e composto de 99,9 % de agua e 

apenas 0,1 % de material solido. Do material solido, 30zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA %  e inorganico, constituido de sais, 

metais, argil as e areia e os 70 % restantes, caracterizados pel as proteinas, carboidratos e 

gorduras, formam os sdlidos organicos (Mara, 1976, cilado por Oliveira, 1990). 

Tabela 2.1 - Classificacao do esgoto quanto a sua concentracao 

de solidos e materia organica zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA

Componentes Classificacao do Esgoto Componentes 

Forte Medio Fraco 

Solidos Totais (mg/l) 1200 720 350 

Sdlidos Dtssolvidos Totais 

(mg/l) 

Fixos (mg/l) 

Volateis (mg/l) 

850 
525 
325 

500 
300 
200 

250 
145 
105 

Solidos Suspensos Totais 

(mg/l) 

Fixos (mg/l) 

Volateis (mg/l) 

350 
75 

275 

220 
55 
165 

100 
20 
80 

Solidos Sedimentaveis (ml/1) 20 10 5 

DBOs (mg/l) 400 220 110 

DQO (mg/l) 1000 500 250 

Fonte: Metcalfe Eddy (1991) 

A Tabela 2.1 apresenta uma classificacao do esgoto quanto a sua concentracao de 

solidos e de materia organica dada por Metcalf e Eddy (1991). De acordo com Nascimento 

(1996), citado por Bczerra (1998) os esgotos da cidade de Campina Grande, que chegam a 

Estacao de Tratamento da Catingueira, apresentam valores medios de 200 mg/l para DB0 5 , 

500 mg/l para DQO e 300 mg/l para os solidos suspensos totais. Comparando esses valores 

com os da Tabela 2.1 pode ser deduzido que, segundo a classificacao dada por Metcalf e Eddy 
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(1991),zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA o esgoto de Campina Grande pode ser classificado, quanto as concentracoes de 

materia organica, como medio e quanto as concentracoes de solidos, como forte. zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA

2.3zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA - Processos Biologicos de Estabilizagao da Materia Organica 

Jordao e Pessoa (1995), descrevem os processos biologicos em estacoes de tratamento 

de aguas residuarias como aqueles que buscam simular os fenomenos biologicos, observados 

na natureza, em dispositivos projetados racionalmente, dispondo a area e o tempo de maneira 

economica. 

O tratamento biolbgico de aguas residuarias objetiva transformar a materia organica 

em compostos mais simples c cstaveis atraves do metabolismo bacteriano. Os processos 

bioldgicos de tratamento podem ser divididos em dois grupos: os aerobios e os anaerobios. Os 

processos aerobios sao aqueles processos em que os microrganismos na presenca do oxigenio 

dissolvido, oxidam a materia organica. Tern como exemplo os sistemas de lodos ativados, 

filtros biologicos, etc. Os processos anaerobios podem ser oxidativos (scndo o oxidante outra 

substancia que nao o oxigenio) e fermentativos. Os sistemas anaerobios tern uma boa 

aplicabilidade no nosso pais devido as suas vantagens economicas e operacionais (ver item 

2.4.2) e as condicoes climaticas aqui encontradas (Chernicharo, 1997). 

2.4- Digestao Anaerobia 

Segundo Chernicharo (1.997) a digestao anaerobia pode ser vista como um process© 

onde um trabalho interativo de varios grupos de bacterias, convertem a materia organica 

complexa em metano, gas carbonico, agua, gas sulfidrico, amonia e novas celulas bacterianas. 

2.4.1 - Tipos de Sistemas Anaerobios 

Ha basicamente dois tipos de digestores, os de baixa taxa ou convencionais e os de 

alta taxa. As caracteristicas dos sistemas anaerobios de baixa taxa sao: ausencia de 

mecanismos que retenham os solidos no sistema, tempo de detencao hidraulica longo e carga 

orginica volumetrica baixa. Estas caracteristicas tornaram, no passado, a digestao anaerobia 

bastante problematica e pouco economica. Tcm-se como excmplos de sistemas anaerobios de 

baixa taxa os digestores de lodo, os tanques septicos c as lagoas anaerobias. Ja os sistemas 

anaerobios de alta taxa tern caracteristicas inversas as dos sistemas de baixa taxa, o que Ihes 

permite operar mais eficiente e economicamente. Devido a grande importancia na reteneao 

dos s61idos, os sistemas de alta taxa sao classificados de acordo com o mecanismo que 

permite a retencSo. Sendo assim, os exemplos de sistemas anaerobios de alta taxa encontrados 
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correspondem a dois tipos: os que possuem crescimento de lodo pela aderencia a um material 

inerte de suporte, que sao os reatores de leito fixo; o outro tipo sao os sistemas que possuem 

crescimento disperso da biomassa que sao os reatores de dois estigios; reatores de chicanas; 

reatores de manta de lodo; reatores de leito granular expandido e reatores com recirculacao 

interna (Chernicharo, 1997). Os principais aspectos desses dois sistemas estao apresentados 

na Tabela 2.2. 

Tabela 2.2 - Principais aspectos que difercnciam os digestores de baixa taxa e os de alta taxa 

Principals Aspectos Mecanismos de zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA

Retencao de 

Solidos 

Tempo de 

Detencao 

Hidraulica 

Carga 

Organica 

Volumetrica 

Sistemas Ausente Longo Baixa 

Anaerobios de 

Baixa Taxa 

Sistemas 

Anaerobios de Alta 

Prcscntc Curto Elevada zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA

2.4,2 - Vantagens ezyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA Desvantagens da Digestao Anaerobia 

Chernicharo (1997) citando Chernicharo e Campos (1995); von Sperling (1995); 

Lettinga et al. (1996), apresenla as vantagens e desvantagens da digestao anaerobia do ponto 

de vista da engenharia, s&o elas: 

Vantagens 

• baixa producao de solidos: aproximadamente 5 a 10 vezes menos do que nos 

processos aerobios; 

• baixo consumo de energia, o que imprime um menor custo de operacao; 

• baixa demanda de area; 

• baixos custos de implantacao, da ordem de 20 a 30 dolares per capita; 

a producao de metano, um gas de alto tcor calorifico; 

• possibilidadc de prcservacao da biomassa, sem que o reator seja alimentado, 

por varios meses; 

• tolerancia a elevadas cargas organicas; 

• aplicabilidade em pequena e grande escala; 

• baixo consumo de nutrientes. 
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Desvantagens 

• as bacterias metanogenicas sao facilmente. inibidas por diversos compostos e 

condicoes ambientais; 

• a partida do processo pode ser lenta, na ausencia de lodo de semeadura 

adaptado; 

• necessidade de pos-tratamento; 

• possibilidade de geracSo de maus odores, embora controlaveis; 

• possibilidade de gerae&o de efluente com aspecto desagradavel; 

o nao ha praticamente remocao de nutrientes e patogenicos. 

A Figura 2.1 mostra os produtos resultantes dos processos de conversao biologica da 

materia organica por oxidacSo em reatores aerados e fermentacao em reatores anaerobios. A 

eficiencia de conversao de materia organica, na figura representada por DQO, pode ser 

medida pelo consumo de O2 (reator aerobio) e producao de CH4 (reator anaerobio), 

concentracao da DQO efluente e producao de lodo. Ficam evidenciadas, nesta figura, duas das 

vantagens mais importantes da digestao anaerobia sobre a digestao aerobia que sao a 

producao do gas metano e a pequena producao de solidos. 

0 2 CO2 zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA

• J . t (40-50%) 

Biogas (CH 4 ,zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA C 0 2 )  

^ (70-90%) 

DQO 1 

DQO ^
 R e a t

°
r

 ^ 

J l - (5-10%) 

Lodo 

(40-50%) 

1 0 0 % k 1
 R e a t o r 

1 Anaerobio 

1 • . 

Lodo 

(5-15%) 

Efluente 

(10-30%) 

Figura 2.1 - Conversao biologica da materia organica nos sistemas aerobios 

c anaerobios (adaptado de Chernicharo, 1997) zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA

2.4.3 - Processos Microbiologicos da Digestao Anaerobia zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA

A estabilizacao da materia organica na digestao anaerobia e feita por grupos diferentes 

de bacterias e em etapas distintas. Os varios microrganismos que participam do processo 
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podem ser dispostos em quatro grupos, segundo as quatro etapas distintas do processo, 

conforme mostra a Figura 2.2. As etapas do processo de digestao anaerobia sao as seguintes: 

Hidrolise 

Como as bacterias nao assimilam a materia organica particulada, a primeira etapa do 

processo de conversao e a hidrolise dos material's particulados complexos (polimeros). Esses 

polimeros sao convertidos em compostos dissolvidos de menor peso molecular, atraves da 

acao de exoenzimas excretadas pelas bacterias fermentativas hidroliticas (van Haandel e 

Lettinga, 1994 e Chernicharo, 1997). No processo da digestao anaerobia de esgoto domestico 

a taxa de hidrolise pode se tornar limitante, principalmente para temperaturas menores que 20 

0 C (van Haandel e Lettinga, 1994, citando Gujer e Zehnder, 1983). A hidrolise ocorre 

lentamente na digestao anaerobia, existindo muitos iatores que podem afetar o grau e a taxa 

de hidrolise do substrato (Chernicharo, 1997, citandozyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA Lettinga et a!., 1996): 

temperatura operacional do reator; 

tempo de residencia do substrato no reator; 

composicSo do substrato (ex.: teores de lignina, carboidrato, proteina, e gordura); 

tamanho das particulas; 

p l l do meio; 

concentracao de N H / - N; 

concentracao de produtos da digestao (ex.: acidos graxos volateis). 

Acidogenese 

As bacterias acidogenicas absorvem os compostos gerados na hidrolise, excretando-os 

como substantias organicas simples, tais como os acidos graxos volateis, alcoois, acido latico 

e compostos minerals. Nem todas as bacterias acidogenicas sao estritamente anaerobias: um 

pequeno grupo e de facultativas, podendo oxidar a materia organica atraves da via oxidativa. 

Este pequeno grupo e de fundamental importancia para sistemas de tratamento anaerobio de 

esgotos, pois o oxigenio dissolvido, toxico para bacterias estritamente anaerobias, pode assim 

ser removido, caso entre no sistema com o afluente (van Haandel e Lettinga, 1994). 

Acetogenese 

Nesta etapa as bacterias acetogenicas convertem os acidos graxos volateis em acido 

acetico, hidrogenio e gas carbonico. Os produtos desta etapa sao substrato para as bacterias 

metanogenicas. De acordo com van Haandel e Lettinga (1994) cerca de 70% da DQO 

metabolizada c convertida cm acido acetico, enquanto os 30% rcstantes sao convertidos cm 

hidrogenio. 
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Metanogenese 

0 metano e produzido por dois tipos de bacterias metanogenicas, as hidrogenotroficas 

que utilizam o hidrogenio e dioxido de carbono e as acetotroficas que utilizam o acido acetico 

(van Haandel e Lettinga, 1994; Chernicharo, 1997). 

As bacterias hidrogenotroficas crescem mais rapido que as acetotroficas. Assim 

sendo, em termos de populacao versus substrato, as bacterias acetotroficas geralmente limitam 

o processo de formacao de metano (van Haandel e Lettinga, 1994). 

Para manutencao do processo da digestao anaerobia as bacterias metanogenicas 

hidrogenotroficas sao bastante importantes, pois elas consomem o hidrogenio produzido 

anteriormente na acetogenese, proporcionando o abaixamento da pressao parcial de 

hidrogenio no meio (Chernicharo, 1997). zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA

2.4.4-Fatores Ambientais que Influem na Digestao Anaerdbia zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA

PH 

A importancia de se manter um pH estavel e em torno do neutro, na digestao 

anaerobia, esta relacionada a metanogfinese, pois as bacterias metanogenicas apresentarn 

melhor desempenho quando o pH esta entre 6,3 e 7,8 (van Haandel e Lettinga, 1994). 

Chernicharo (1997), afirma ser possivel obter uma formacao estavel de metano em um 

intervalo maior de pH, entre 6,0 e 8,0. No entanto, van Haandel c Lettinga (1994) afirmam 

que, nesse intervalo, a taxa de metanogenese pode decair consideravelmente, quando o valor 

do pH se aproxima de 6,0. Segundo Clark e Speece (1970), citados por Araujo (1990), as 

variacoes nos valores do pH nao chegam necessariamente a matar as bacterias metanogenicas, 

mas impedem seu crescimento. 

As bacterias formadoras de acido sao mais resistentes as variances do pH do que as 

metanogenicas, podendo desenvolver suas atividades ate mesmo a um pH de 4,5. Portanto, 

um baixo valor do pH ira fatalmente determinar ozyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA azedamento ou acidificagSo do conteudo do 

reator, ja que inibindo a fermentacao metanogenica, ira haver uma acumulacao de acidos 

organicos no reator (van Haandel e Lettinga, 1994; Chernicharo, 1997). 

Um importante parametro de controle do pH e a capacidade de tamponamento da agua 

residuaria, que determina se o sistema pode ou nao sustentar o pH frente ao aumento da 

concentracao de acidos. No caso de esgoto domestico, geralmente a alcatinidade de 

bicarbonato e suficiente para garantir uma boa capacidade de tamponamento, permitindo 

assim estabilidade ao sistema (Araujo, 1990; Bitton, 1994). 
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Caso o processo de digestao seja pertubado devido a valores de pH muito baixos, e 

necessario estabelecer o p l l otimo atraves da adicao de alcalinidade externa (van Haandel e 

Lettinga, 1994; Chernicharo, 1997; Bitton, 1994), Essa alcalinidade externa poderia ser 

fornecida por produtos quimicos como a cal hidratada [Ca (OH) 2j, cal virgem (CaO), 

carbonate de sodio (Na 2C0 3), hidroxido de sodio (NaOH), e bicarbonato de amonio zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA

(NH 4H CO3), sendo que os dois primeiros produtos precisam reagir antes com 0 gas carbonico 

para que a alcalinidade de bicarbonato seja forrnada, enquanto que os tres ultimos fornecem a 

alcalinidade de bicarbonato diretamente (Chernicharo, 1997). zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA

Temperatura 

A temperatura e um fator ambiental de grande importancia para a digestao anaerobia. 

Segundo LettingazyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA et al. (1996), citado por Chernicharo (1997), 0  crescimento microbiano, na 

maioria dos processos biologicos, pode ser relacionado com tres faixas de temperatura, sendo 

elas: faixa psicrofila variando de 0 a 20 "C, faixa mesofila que vai de 20 a 45 °C e a faixa 

termofila que fica entre 45 e 70 °C. 

A faixa mesofila e a que realmente interessa a pratica do tratamento de esgoto ou de 

aguas residuarias, por se aproximar da temperatura ambiente de regioes de clima quente e 

temperado. A temperatura otima para a digestao mesofila se situa entre 30 e 35 °C (van 

Haandel e Lettinga, 1994). 

Na digestao anaerobi,a a formacgo de metano pode ocorrer numa faixa de 0 ate 97 °C 

(Chernicharo, 1997). De acordo com Henze e Harremoes (1985), citados por van Haandel e 

Lettinga (1994), temperaturas abaixo de 30 °C alteram a taxa maxima de digestao, que 

comeca a decrescer a uma razao de 11 % por 0 C . Ainda van Haandel c Lettinga (1994), 

citando O'Rourke (1968), dizem que a fraciio dos solidos organicos que pode ser 

metabolizada e bastante intluenciada pela temperatura. 

Alcalinidade 

A alcalinidade esta relacionada a prcscnca de substancias com capacidade de aceitar 

pr6tons. Em reatores anaerobios a alcalinidade e responsavel pelo tamponamento do pH, 

quando ha acumulacao de acidos volateis. Ha necessidade de altos niveis de alcalinidade no 

sistema para que as elevadas concentracoes de acidos volateis possam ser tamponadas sem 

que 0 pH diminua significativamente (Chernicharo, 1997). 

De acordo com van Haandel e Lettinga (1994), ha dois processos que provocam as 

variacoes da alcalinidade dentro do reator: a amonificacao c a remocao de AGV. No processo 

de amonificacao quando a concentracao de amonia no efluente e maior que no afluente, entao, 
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ha uma producao de alcalinidade devido ao umento da concentracao de arnonia. Esta 

producao de alcalinidade pode ser determinada atraves da seguinte reacao: zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA

R - N H 2 + 2 H 2 0 n R O M + N H
+

4 + Off 2.1 

Sendo R - N H 2 uma formula adotada para o nitrogenio organico. Atraves da equacao e 

possivel perceber que a amonificacao e uma reaclo de hidrolise. Convertendo 1 mo! de TKN 

(nitrogen kjedahl total) (14 g N), o resultado e a criacao de uma alcalinidade de 1 equivalente. 

Logo, a producao de alcalinidade devido a amonificacao e de 1/14 = 0,071 meq/mg N. Como 

no valor do TKN do esgoto bruto existem aproximadamente 25 % de nitrogenio organico, que 

e praticamente todo mineralizado no tratamento biologico, a primeira estimativa da producao 

de alcalinidade a partir da amonificacao ( A L C A ) pode ser feita assim: 

A L C A = T K N x 0,071/4 2.2 

Atraves da remocao de AGV tambem se produz alcalinidade (AICAGV e a alcalinidade 

devido ao consumo de AGV), pois os AGV tern comportamento semelhante aos acidos fortes. 

Entao, o aumento da alcalinidade devido ao consumo de AGV poderia ser expresso pela 

equacao: 

A L C A G V
 =

 A G V A F
 —

 A G V E K 2.3 

Os indices AF e EF representam o afluente e o efluente, respectivamente. 

Desta forma, a alcalinidade do efluente, quando nao ocorrerem outras reaches que a 

al'etem, sera (van Haandel e Lettinga, 1994): 

A L C E F = A L C A F + A L C A G V + (NHfW - N H
+

4 A F ) X 0,071 2.4 

Substancias Toxicas 

Dentro das substancias toxicas que podem alterar a digestao anaerobia, os metais 

pesados e as substancias organo-cloradas, mesmo em concentracoes muito baixas, podem ser 

toxicas para o sistema. Porem, geralmente, o esgoto nao apresenta tais substancias em 

quantidades suficientemente prejudiciais. Para a digestao anaerobia, o oxigenio dissolvido e o 

sulfeto sao bastante toxicos se estiverem presentes no esgoto. O oxigenio dissolvido pode 

entrar no sistema juntamente com o afluente e seu perigo esta era inibir a atividade 

mctanogenica. No caso do sulfeto, sua formacao pode vir atraves da reducao do sulfato (van 

Haandel e Lettinga, 1994). Uma concentracao de sulfeto sigmficativamente toxica esta na 

faixa de 50 a 200 mg/l. No esgoto domestico geralmente a concentracao de sulfeto esta na 

faixa de 2 a 20 mg/l (van Haandel e Lettinga, 1994). Logo os sistemas anaerobios tratando 

esgoto domestico nSo enfrentam problemas com relacSo a presenca de substancias toxicas 

(van Haandel e Lettinga, 1994). 
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2J - Reator Anaerdbio de Fluxo Ascendente e Mania de Lodo (UASB) 

O reator UASB (Upflow Anaerobic Sludge Blanket) teve sua origem na Universidade 

de Wageningen, Holanda, atraves de estudos realizados pelo professor Gatze Lettinga e sua 

equipe de alunos, na deeada de 70. Inicialmentc, foi desenvolvido para tratar aguas residuarias 

da agro-industria mas, alualmente, vein sendo bastante utilizado para tratar esgotos 

domesticos, tendo maior aplicabilidade nos paises de climas tropical e subtropical como esta 

apresentado na Tabela 2.2 (van Haandel e Lettinga, 1994; Chernicharo, 1997). 

Apesar do reator anaerobio de fluxo ascendente e manta de lodo ter sido originalmcnte 

denominado como UASB, outras terminologies (DATA e RAF A) estao sendo disseminadas 

no Brasil, provocando uma certa confusao nos usuarios. Neste trabalho sera utilizada a sigla 

UASB. 

Tabela 2.3 - Aplicabilidade dos reatores UASB tratando 

esgoto em diversos Paises zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA

Reatores UASB Em Operacao Em Construclo 

Localidade Brasil Indonesia 

Mexico Venezuela 

Colombia Equador 

India india 
Ponte: Dados de GTZ-TBW (1997) citados por Chernicharo (1997); 
Van Haandel e Lettinga (1994) 

Os reatores UASB se caracterizam por um intenso contato do esgoto com as bacterias 

anaerobias, devido ao fluxo ascendente do esgoto atravessar a manta de lodo. Dentro do 

reator, a presenca de um separador de fases (gas/liquido/solido) proporciona uma retencao de 

solidos na zona de digestao e o consequente aumento da idade de lodo do sistema, havendo 

formacao de um lodo biologico, que tern sua concentracao decrescente com relacao ao 

distanciamento do fundo do reator. 

No reator UASB existem duas zonas que merecem destaque, sendo el as (van Haandel 

e Lettinga, 1994): zona de digestao e zona de separacao de fases e sedimentacao (ver Figura 

2.3). 

Na zona de digestao, que tambem e a zona de maior concentracao de lodo, o esgoto, 

que e introduzido na parte inferior do reator, mistura-se com o lodo anaerobio, sendo 

degradado e resultando na producao do gas e no crescimento de lodo no reator. Esta zona esta 

situada na parte inferior do reator. 

Na zona de separacao de fases e de sedimentacao existe um separador de fases, que e 

composto de duas partes: a primeira e o defletor que separa o gas do liquido; a segunda e o 
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clcmento do separador que, alem de separar o solido do liquido, tambem permite que o solido 

seja depositado em sua superficie inclinada. Todas as particulas que sao depositadas nessa 

superficie inclinada, com peso superior a forca de atrito, irao deslizar, voltando para a zona 

de digestao. zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA

Separador de Fases 

O separador de fases e considerado como o dispositivo mais caracteristico e mais 

importante do reator UASB (van Haandel e Lettinga, 1994). Tern como finalidade primordial 

a manutencao do lodo anaerobio dentro do reator, proporcionando ao sistema operar com 

tempos de detencao de solidos (idade de lodo) bastante elevados (Chernicharo 1997). 

Van Haandel e Lettinga (1994) citam quatro funcoes distintas do separador de fases 

(ver Figura 2.2): col eta o gas produzido na zona de digestao, abaixo do separador; 

proporciona aos solidos em suspensao sedimentarem acima do separador, na parte superior do 

reator; permite o desprendimento de gas aderido aos flocos na interface abaixo do separador, 

permitindo o retorno dos flocos, auxiliando assim na diminuicao da concentracao de solidos 

sedimentaveis na zona de sedimentacao; acima do separador tern um espaco que pode 

armazenar o lodo nos periodos de sobrecarga hidraulica. 

Para que o separador tenha um desempenho adequado nenhuma bolha formada na 

zona de digestao pode atingir a zona de sedimentacao. Sendo assim o separador de fases deve 

conter duas partes no minimo: uma parte inferior com defletores de gas e uma parte superior 

com os elementos de coleta de gas (van Haandel e Lettinga, 1994). 

'es 

Figura 2.3zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA ~~ Desenho esqucmatico de um reator tipo UASB 
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2.5.1 - O lodo Anaerobio 

De acordo com Chernicharo (1997) a capacidade que um reator UASB tern de 

desenvolver uma biomassa de elevada atividade metanogenica e um dos principios 

fundamentais do processo de digestao anaerobia. Esta biomassa pode ser constituida de um 

lodo fioculento ou granular. O lodo anaerobio, alem de alta atividade, devc apresentar outras 

caracteristicas que, segundo Chernicharo (1997) sao: 

elevado grau de estabilidade; 

elevada concentracao; 

facil desidratacao; 

possibilidade do lodo seco ser usado como fertilizante tendo passado antes por 

analises bacteriologicas. 

O lodo granular, que e uma particularidade do reator UASB, e constituido por flocos 

macrosc6picos com alta densidade e uma grande velocidade de sedimentacao, porem nao se 

tern relatos da granulacao do lodo, em reatores UASB tratando esgoto domestico em escala 

real (van Haandel e Lettinga, 1994). Segundo Chernicharo (1997) a velocidade ascencional do 

liquido e que fornece uma pressao seleliva constanle sobre os microrganismos que aderem uns 

aos outros formando os granulos com boa capacidade de sedimentacao. 

2.5.2 - Parametros de Dimensionamento e Operacao dezyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA Reatores UASB 

No processo anaerobio, em um reator UASB, e muito importante o desenvolvimento 

de um lodo com uma elevada atividade e otimas caracteristicas de sedimentacao. Assim, e 

necessario que se estabelecam criterios e limites aos parametros de dimensionamento e 

operacao no tratamento de esgotos domesticos. Os principais parametros, seus criterios e 

limites para o tratamento de esgoto domestico serao mostrados a seguir. 

Velocidade Ascensional 

De acordo com Chernicharo (1997) a velocidade ascencional ou velocidade superficial 

do fluxo e calculada pela razao entre a vazao afluente e a secao transversal do reator, como 

segue: zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA

V, , c = Q a / S t 2.5 

Onde: 

V a s c e a velocidade ascensional (m/'h); 

St e a secao transversal (m 2). 

Ou 

V « = Q , x H r / V r 2.6 
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Onde: 

H r e a altura do reator (m). 

Segundo van Haandel e Lettinga a altura detennina a velocidade ascensional da fase 

liquida no reator. Se esta velocidade for excessiva pode ocorrer perda de lodo atraves do 

arraste das particulas. Porem uma velocidade alta pode promover uma maior turbulencia na 

zona de entrada do afluente seguido de um contato mais intenso entre o material organico do 

afluente e o lodo, o que e necessario para que um reator UASB seja eficiente. No tratamento 

de esgoto em um reator UASB, a velocidade media do liquido normalmente nao excede o 

valor de 1 m/h. 

Chernicharo (1997) apresenta as (Tabela 2.4) variacoes de velocidades ascensionais 

recomendadas para o tratamento de esgotos domesticos cm reatores UASB com relacao as 

vazoes media, maxima e picos temporarios. 

Tabela 2.4 - Velocidades ascensionais recomendadas para o 

projeto de reatores UASB tratando esgotos domesticos zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA

Vazao afluente Velocidade Ascencional 

V a z i o media 0 , 5 - 0,7 

Vazao maxima 0 , 9 - 1,1 
Picos temporarios < 1 ,5 

(*) picos de vazao com duracao entre 2 e 4 horas 

Fonte: Adaptado de Lettinga e Hulshoff Pol (1995); Chernicharo (1997) 

Carga Organica Volumetrica 

A carga organica volumetrica e a razao quantitative (em termos de massa) da materia 

organica que entra diariamente no reator pelo seu proprio volume. E um parametro variavel ja 

que depende tanto da vazao quanto da concentracao da materia organica (Chernicharo, 1997 e 

van Haandel e Lettinga, 1994). A Equacao 2.7 expressa a carga organica volumetrica: 

COV = Q a x D Q O a / V r 2.7 

onde: 

COV e a carga organica volumetrica (kg DQO/m3.dia); 

Q a e a vazao do afluente (m3/dia); 

DQO a e a DQO afluente (kgDQO/m3); 

V r e a volume do reator (m 3). 
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Essa expressao pode ser simplificada quando a razao Qa/Vr for substituida por 1/TDH, 

tornando-se: zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA

COV = D Q O a / T D H 2.8 

onde: 

TDH e o tempo de detencao hidraulica (dia) 

Segundo Chernicharo (1997), cargas em torno de 45 kgDQO/mldia ja foram aplicadas 

em reatores UASB em escala-piloto, porem os valores adotados para o projeto de reatores em 

escala real geralmente sao inferiores a 15 kg DQO/m3.dia. No caso do tratamento de esgoto 

domestico a GOV, c limitada pelo TDH, sendo essa carga inferior a 3 kg DQO/m'.dia. 

Carga Hidraulica Volumetrica 

A carga hidraulica volumetrica trata da razao entre a quantidade de esgoto que entra 

no reator diariamente e o volume deste. Na Equacao 2.9 esta a expressao para a carga 

hidraulica; 

CHV = Q » / V r 2.9 

Onde: 

CHV e a carga hidraulica volumetrica (mVnr.dia) 

Essa expressao tambem pode ser simplificada quando Qa/Vr e substituido por 1/TDH, 

tornando-se: 

CHVzyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA -If TOT 2.10 

Quando a vazao do sistema varia com o tempo, tambem a carga hidraulica volumetrica 

ira variar. A CHV pode se tornar um fator limitante se houver perda excessiva, por arraste de 

microrganismos ativos (lodo) do sistema pelo efluente, pois levara o reator a um desempenho 

inadequado (van Haandel e Lettinga, 1994). Resultados experimentais demonslram que 

valores de carga hidraulica volumetrica maiores que 5,0 m'\m"\d"1 podem ser prejudiciais 

para o funcionamcnto do sistema quanto aos seguintes aspectos (Chernicharo, 1997): 

grande perda de biomassa do sistema; 

idade de lodo reduzida causando uma diminuicao do grau de cstabilizacao dos solidos; 

o tempo de permanencia da biomassa no sistema pode ser inferior ao seu tempo de 

crescimento, possibilitando falha do sistema. 

Carga Biologica 

Trata-se da razao que quantifica a materia organica que entra no reator a cada dia por 

unidadc de biomassa nclc prcscnte. Essa razao esta cxpressa na Equacao 2.11. 

CB = Q„ x DQO a / MSVL 2.11 

onde: 
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CBzyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA 6 a carga biologica ou carga de lodo (kgDQO.kgSVT'.d'1); 

MSVL e a massa de solidos volateis presentes no lodo do reator (kgSVT.m"3). 

Recomendagocs de referencias especiaiizadas consideram que as cargas biologicas 

iniciais na partida sem inoculo sejam entre 0,05 e 0,15 kgDQO.kgSVT'.d"1, dependcndo da 

agua residuaria a ser tratada. Essa carga podera ser gradativamente aumentada de acordo com 

a eficiencia do sistema. Durante o estado estacionario (tambem chamado de equilibrio 

dinamico), a carga biologica pode chegar a 2,0 kgDQO.kgSVT'.d"1, dependendo do tipo de 

afluente a ser tratado. Em Itabira - MG foram aplicadas cargas biologicas da ordem de 0,3 

kgDQO.kgSVT'.d"1 sem que houvesse nenhum tipo de alteracao na estabilidade do processo 

quanto ao pH e AGV (Chernicharo, 1997). 

Tempo de Detencao Hidraulica 

O tempo de detencao hidraulica (TDH) e a variavel operacional mais importante para 

o desempenho de um reator UASB (van Haandel e Lettinga, 1994, Chernicharo, 1997).0 

calculo para o TDH se baseia na reiacao do volume do reator e a vazao do esgoto afluente. A 

Equacao 2.12 mostra esse calculo: zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA

TDH = V r / Q azyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA 2 . 1 2  

Dos reultados experimentais apresentados na Tabela 2.5, pode-se concluir que (van 

Haandel e Lettinga, 1994): 

ha uma diminuicao na eficiencia de remocao de material organico quando o TDH 

diminui, mas notadamente ao atingir valores abaixo de 6 horas; 

apesar da diminuicao da eficiencia de remocao de material organico, quando o TDH 

foi reduzido ainda foi possivel obter atividade metanogenica do lodo; 

longos TDHs nao implicam necessariamente em uma melhora significaliva no 

desempenho dos reatores. 

Bezerra (1998) operou reatores UASB com TDHs inferiores ao minimo testado por 

Chernicharo (1997) de 4,8 horas. Ela obteve eficiencias medias na faixa de 60 a 70zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA % com 

TDH de 4 horas c operando um reator com 2 horas a eficiencia de remocao de materia 

organica ficou em torno de 68 %, apesar de nao apresentar valores constantes durante o 

periodo pesquisado. 

A Tabela 2.5 apresenta os resultados de experimentos relacionando o TDH com a 

eficiencia de remocao de materia organica em localidades diferentes. 



Quadro 2.5 - Resultados experimentais da eficiencia de remocao de DQO (%) 

quanto ao TDH empregado 

Localidade zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBATDH (horas) Eficiencia de Remocao de DQO (%) 
Campina Grande (Brasil)

1 

2,1 43 
2,6 39 
3,0 62 
5,7 61 

7,2 67 

17,0 75 

Sao Paulo (Brasil)
2 

4,4 53 

5,0 32 
5,1 52 

6,1 56 

6,2 60 

7,0 59 

7,2 55 

7,5 55 

8,8 65 

11,0 63 

14,5 64 

Cali (Colombia)
 3 2,4 65 

4,0 62 
6,0 65 
7,0 65 

8,0 67 

Bucaramanga (Colombia)
4 5,0 72 

19,0 66 

Kampur (India) 3 6,0 60 

6,0 62 
Fonte; I - van Haandel e Lettinga (1994) 

2 - Vieira e Garcia (1991), citados por van Haandel e Lettinga (1994) 
3 - Haskoning (1989), citados por van Haandel e Lettinga (1994) 
4 - Schllinkhout e Collazos (1991), citados por van Haandei e Lettinga (1994) 
5 - Haskoning e Euroconsult (1990), citados por van Haandel e Lettinga (1994) zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA

2.5.4 - Partida do Reator UASB 

Um reator UASB tratando aguas residuarias pode tcr o seu desempenho dificultado 

pela necessidade do desenvolvimento de uma grande massa bacteriana, adaptada as 

caracteristicas particulares da Agua em questlo (van Haandel e Lettinga, 1994). Existent dois 

tipos de partida, com inoculo e sem inoculo. 

Partida com Inoculacto Previa 

Inoculando o reator, previamente, com lodo anaerobio e possivel reduzir o tempo de 

partida (van Haandel e Lettinga, 1994). De acordo com Chernicharo e Borges (1996) citados 

por Chernicharo (1997) houve experimentos em que foram utilizadas pequenas quantidades 
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de inoculo, menos de 4% do volume do reator, o periodo de partida foi reduzido a 2 ou 3 

semanas. 

Partida sem Inoculacto 

Geralmente, para o esgoto, dar a partida no reator sem inoculacao nao chega a 

desfavorecer o processo de digestao, pois o esgoto contem as populacdes bacterianas 

necessarias ao processo. Dados de reatores em escala real nas localidades de Kampur, 

Bucaramanga e Pedregal mostram que partida sem inoculo pode ser conseguida sem grandes 

problemas num periodo (12 a 20 semanas) razoavelmente curto (van Haandel e Lettinga, 

1994). zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA

2,5,5- Reatores em Serie 

Os primeiros sistemas de reatores em serie surgiram com os digestores de lodo de dois 

estagios e alta carga. Segundo Chernicharo (1997), nesse tipo de sistema o primeiro digestor 

scrvia para digestao propriamcntc dita do lodo (aqui havia dispositivos de aquccimcnto e 

mistura) e no segundo digestor o lodo digerido era entao estocado, levando a um sobrcnadante 

mais clarificado. 

E possivel que nos reatores em serie aconteca separacao das fases acidogenica e 

metanogenica, isto e, um reator ficar predominantemente acidogencio e o outro 

metanogenico. A separacao de fases, foi apresentada como uma opcao viavel com a operacao 

dos primeiros digestores anaerobios de alta carga para o tratamento de lodo. Babbit e 

Baumann (1958), citados por Ramos (1996), diziam que os sistemas com separacao fisica de 

fases acidogenica e metanogenica em digestores separados e em serie, mereciam uma melhor 

atencao. Eles chegaram a sugerir que este tipo de sistema poderia minimizar os efeitos 

inibitorios dos produtos intermediaries que eram produzidos durante o processo de digestao. 

Dados publicados por Pohland e Ghosh (1971) mostram que digestores separados e em serie 

podem otimizar o processo de digestao, transformando os subprodutos a taxas mais elevadas 

(Ramos,!996 citando Pohland e Ghosh, 1971; Babbit e Baumann, 1958 e Corbel 1 ini, 1995). 

De acordo com van Haandel e Lettinga (1994), aplicar a digestao anaerobia de dois 

estagios no tratamento de esgoto pode ser vantajoso. Segundo eles, no primeiro reator, o 

reator hidrolitico, o material organico particulado sera convertido em compostos dissolvidos, 

sendo digeridos no reator seguinte. No primeiro reator havera pouca ou nenhuma 

metanogenese, visto que o desenvolvimento da fermentacfo acida reduzira o pH. 

Ghosh et al. (1975) citados por Shin et al. (1992) afirmam que em reatores em serie, a 

vantagem da separacao das fases e que o reator acidogenico serve para protcger o reator 
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metanogenico de condicSes adversas tais como: cargas de impacto e materials toxicos ou 

inibitdrios. 

Existe uma semelhanca entre os sistemas de reatores em serie com os sistemas de 

reatores compartimentados (tambem chamados de reatores de chicanas) quanto a sua 

operacao. No sistema de reatores em serie o efluente do primeiro reator tambem sera o 

afluente do segundo reator, da mesma maneira se opera um sistema de reatores 

compartimentados, sendo que estes tern chicanas verticais que impom ao liquido um 

movimento sequential descendente e ascendente. Segundo Povinelli e Campos (1998), 

citados por Cardoso (1999), ha uma vantagem na aplicacao dos reatores compartimentados 

em serie que e a retencao da biomassa sem custos com meio suporte ou com dispositivos para 

reter os solidos no sistema. Porem, Chernicharo (1997) alerta para o problema de excessiva 

perda de solidos caso o sistema seja submetido a grandes variacoes e picos exccssivos da 

vazao afluente, visto que nao dispoe de mecanismos que auxiliem na retencao de solidos. 
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CAPITULO I I I zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA

MATERIAIS E METODOS zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA

3.1 - Introdugao 

Para verificar se a operacao de reatores em serie leva a um melhor desempenho de 

reatores quanto a eficiencia de remocao da materia organica, estabilidade operacional e 

producao de lodo, foram fabricados cinco reatores tipo UASB, em escala piloto, para serem 

usados como unidades experimentals. 

Os reatores, denominados de M l -> Sistema 1 (reator unitario), M2-M3 -> Sistema 2 

(reatores em serie) e M4-M5 -> Sistema 3 (reatores em serie), foram instalados num terreno 

ccdido pela Companhia de Agua e Esgoto da Paraiba CAGEPA a UFPB, localizado na 

avenida Conselheiro Jose Noujaim Habib (Canal do Prado), bairro do Catole na cidade de 

Campina Grande. Nesse terreno passa um interceptor do sistema de esgotamento da cidade. 

Nas secSes que se seguem, estao detalhados os tres sistemas experimentais, os 

procedimentos operacionais, bem como os metodos utilizados para controle e verificacao da 

eficiencia dos sistemas, no tratamento de esgoto. 

3.2 - OS SISTEMAS EXPERIMETAIS DEzyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA TEA TAMENTO DE ESGOTO 

3.2.1 - Descricao do Sistema 

A Figura 3.1 mostra um esquema do sistema de alimentacao, comum aos ties sistemas 

experimentais. O esgoto bruto era bombeado do interceptor de esgoto, por uma bomba 

submersa (bomba sapo) do fabricante HIDRAMAN, modelo 265, e recalcado, atraves de uma 

tubulacao de PVC, enterrada, ate uma caixa de passagem apoiada no topo de uma estrutura de 

andaimes. 

A caixa de passagem fabricada em cimento amianto e 100 litros de volume, recebia o 

esgoto recalcado para, dai, alimentar as unidades experimentais. Dentro dessa caixa uma boia 

automatica controlava o nivel de esgoto que nela cntrava, ligando e desligando a " bomba 

sapo ". 

Da parte inferior da caixa de passagem o esgoto saia por gravidade, atraves de 

mangueiras de plastlco (diametro interno de 10 mm), direlamente para a bomba dosadora do 

tipo peristaltica. A bomba era acionada por um motor trifasico, marca EBERLE, modelo S 71 

a4 - N° 1096, 1/2 cv, regime continuo e 220 V. Utilizada durante toda a investigacao 
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experimental, a bomba possuia 8 canais com capacidade total para bombear ate 8 litros/min. 

Para os canais, foram usadas mangueiras de silicone de diametro interno igual a 8 mm. 

De cada canal, o esgoto bombeado era conduzido por mangueiras de plastico 

(diametro de 10 mm) ate os dispositivos de entrada do afluente dos reatores. So foram 

utilizados tres dispositivos de entrada, um para o primeiro reator de cada sistema pois, o 

segundo reator dos dois sistemas em serie recebia o efluente diretamente dos primeiros 

reatores. Esses dispositivos eram tubos de PVC (diametro de 100 mm e altura de 50 cm). 

Atraves de outras mangueiras de plastico (diametro de 20 mm) conectadas na parte inferior 

dos dispositivos, o esgoto, por gravidade, chegava ate a base do reator. zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA

LEGENDA: 

1. Interceptor 

2. Bomba de succao 

3. Tubulacao de PVC 

4. Caixa de passagem 

5. Boia automatica 

6. Bomba dosadora 

7. Dispositivo de alimentacao 

8. Ponto de entrada do afluente 

9. Reator 

10. Separador de fases 

11. Ponto de descarea do efluente 

Figura 3.1 - Desenho esquematico do sistema de alimentacao 
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3.2,1 - Descricao dos Reatores 

Os cinco reatores fabricados para esta investigacao experimental foram denominados 

de M l , M2, M3, M4 e M5, formando os tres sistemas biologicos, nomeados de Sistemas 1, 2 

e 3. O Sistema 1 era constituido de um reator unitario (Mi) com altura de 4 m e volume de 

195 /; o Sistema 2, de dots reatores em serie ( M 2 e M 3 ) , cada um com altura de 4 m e volume 

de 126 / e o Sistema 3, de dois reatores em serie ( M 4 e M 5 ) , cada um com 2 m de altura e 59 /. 

Os reatores foram fabricados com tubos de PVC, com diametros extemos (DO de 250 mm 

para o Sistema 1 e de 200 mm para os Sistemas 2 e 3. Ao longo da coluna dc cada reator se 

encontravam registros que permitiam a retirada de amostras. Os pontos de amostragem foram 

denominados, da base do reator ate o seu topo, de Pi ate P6. A Tabela 3.1 apresenta as 

dimensoes dos reatores e as distancias entre os pontos de amostragem. As Figuras 3.2 a, b e c 

mostram o sistema 1,2 e 3, respectivamente. 

Os reatores se distinguiram dos demais por terem um separador de fases nao 

convencional. A uma distancia % da base do reator, na forma de um braco com 45 0 de 

inclinacao, havia um outro tubo de PVC com os diametros externos (D 2) de 200 mm para o 

Sistema 1 e de 150 mm para os Sistemas 2 e 3, que funcionava como decantador, separando a 

fase solida da liquida. 

Tabela 3 . 1 - Dimensoes dos reatores 

DIMENSOES 
(m) 

SISTEMA 
DIMENSOES 

(m) 
I 2 3 DIMENSOES 

(m) M l M2 M3 M4 M5 zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA

»« 0,25 0,20 0,20 1 6,20 0,20 

D 2 
0,20 0,15 0,15 0,15 0,15 

L 4,00 4,00 4,00 2,00 2,00 

L, 0,25 0,25 0,25 0,10 0,10 

0,25 0,25 0,25 0,30 0,30 

u 0,50 0,50 0,50 0,50 0,50 

U 0,50 0,50 0,50 0,60 0,60 

u 0,75 0,75 0,75 0,50 0,50 

u 0,75 0,75 0,75 zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA-
1,00 1,00 1,00 zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA- -

Obs.: Di = diametro do corpo do reator, D 2 = diametro do braco, L = compnmento do reator,zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA Lu 

L 2. L3, L.|, L 5 , L,„ L 7 ~ distancia entre um ponto amostral e outro ao longo do reator 

O processo de separacao de fases ocorria da seguinte maneira: as bolhas do biogas 

formadas seguiam verticalmente pelo corpo do reator, desprendendo-se do liquido e dos 

solidos e escapando pelo topo do reator, enquanto que particulas solidas carreadas pelo 

liquido sedimcntavam no braco do reator e rctornavam para a zona de digestao. O liquido, 

entao, era coletado na extremidade do braco, por um tubo na posicao horizontal, acoplado em 

uma conexao tipo re, com diametro Vt", (todos de PVC). 
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X zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA
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Figura 3.2a - Sistema 1 

Reator M l 
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L5 
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Figura 3.2b - Sistema 2 

Reatores M2 e M3 zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA

M 4 

P 4 

P3 

p 2 n 

Pi 

M 5 

Figura 3.2c - Sistema 3 

Reatores M4 e M5 

Figura 3.2 - Desenho esquematico dos reatores 
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5.5 -zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA Operagdo dos sistemas 

A investigacao experimental foi realizada no periodo de 08 de setembro de 1997 a 30 

de marco de 1998. Os cinco reatores foram previamente inoculados com lodo proveniente de 

tanqucs septicos. Apenas os reatores M l , M2 c M4 eram alimcntados com esgoto municipal, 

enquanto os reatores M3 e M5 eram alimentados com os efluentes dos primeiros reatores (M2 

e M4) dos sistemas em serie. 

Os reatores dos tres sistemas foram inoculados previamente com lodo de tanques 

septicos, sendo, em seguida, alimentados com esgoto municipal de Campina Grande. O 

experimento foi dividido em 3 fases, caracterizadas pelo tempo de detencao hidraulica (TDH). 

O experimento teve a duracao total de aproximadamente 6 meses, durante os quais, o 

desempenho, a estabilidade operacional, a producao e acumulacao de lodo dos sistemas foram 

acompanhados atraves de analises do afluente, efluente e do lodo contido nos reatores. 

O experimento foi dividido em tres fases, cada uma correspondendo a um tempo de 

detencao hidraulica (TDH) diferente, de 6; 3,5 e 2 horas. Em cada fase, os tres sistemas foram 

operados com o mesmo TDH, sendo que, nos sistemas cm serie, cada reator operava com 

metade do TDH total (ver Tabela 3.2). 

3.3.1 - Fases de Operacao 

Os reatores previamente inoculados com lodo anaerobio, foram alimcntados com 

esgoto bruto durante um periodo de quatro mescs. Ncsse periodo, os reatores opcraram com 

tempo de detencao hidraulica de 10 horas. A falta de controle operacional e observacoes 

analiticas sistematicas, nao caracterizaram esse periodo como um experimento, nao sendo, 

pois, considerado como fase, nesta investigacao experimental. 

Sem ter sido dada descarga intentional de lodo dos reatores, deu-se initio a primeira 

fase da investigacao, caracterizada por um TDH total de 6 horas. A primeira fase teve uma 

duracao de de 50 dias (08.09.97 a 25.10.97). As vazoes de alimentacao foram controladas por 

um temporizador que regulava o tempo de funcionamento da bomba peristaltica, garantindo, 

assim, a vazao estabelecida. Na segunda fase (27.10.97 a 29.11.97) tambem nao houve 

descarga intentional de lodo. O TDH total era de 3,5 horas. Na terceira e ultima fase 

(30.01.98 a 20.03.98), os sistemas foram operados com um TDH total de 2 horas. A Tabela 

3.2 resume as principais caracteristicas operacionais de cada fase da investigacao 

experimental. 

Tabela 3.2 - Velocidade ascendente (v a s c ) e vazao (Q) estabelecidas para os sistemas 
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nas tres fases avaliadas zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA

Sistemas 1 2 3 

(Ml) (M2 e M3) (M4 e M5) 

Fase 1 - TDH (6 h) Q a (I /h) 32,5 42,0 19,7 

v«,c (m/h) 0,67 1,33 0,67 

Fase 2 - TDH (3,5 h) Q«zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA (Vh) 55,7 72,0 33,7 

v„, c (m/h) 1,14 2,28 1,14 

FasezyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA 3 - TDH (2 h) Qa(I/h) 97,5 126,0 59,0 

v^c (m/h) 2,00 4,00 2,00 

3.3.2zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA - Problemas operacionais 

Durante toda a investigacao experimental alguns problemas de ordem operacional 

foram observados, ressaltando-se: 

particulas grosseiras presentes no esgoto causavam entupimentos cm todas as 

mangueiras dos tres sistemas. Esses entupimentos eram mais frequentes nas mangueiras de 

silicone ou canais da bomba peristaltica, provocando o rompimento destas e, 

consequentemente, o funcionamento descontinuo dos sistemas. Contudo, medidas praticas, 

tomadas ainda na primeira fase, como limpeza da tela que protegia a bomba "sapo", da bomba 

dosadora, da caixa de passagem e de todas as mangueiras dos sistemas, garantiram melhores 

condifoes de trabalho. As demais fases nao apresentaram esse problema de forma 

significante; 

ma qualidade das mangueiras de silicone, ou seja, baixa resistencia a fadiga, causando 

rompimentos continuos; 

interrupcocs no fornccimcnto de cncrgia tambem foram responsaveis pelo mal 

funcionamento dos sistemas que, unido ao problema de qualidade das mangueiras, provocou 

um longo periodo entre o termino da segunda fase e o inicio da terceira fase. 

3.4- Acompanhamento do desempenho dos reatores 

O acompanhamento do desempenho dos reatores UASB teve como objelivos: 

verificar a estabilidade operacional, atraves dos parametros pH, alcalinidade de 

bicarbonato (AB) e concentracao de acidos graxos volateis (AGV); 

verificar a eficiencia de remocao da materia organica, em termos de DQO; 

verificar o crescimento da manta de lodo e descarga deste junto ao efluente; com as 

analises de solidos e producao de lodo. 
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3.4,1zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA -Analises Realizadas 

Durante o experimento foram coletadas, sernanalmente, amostras do afluente, efluente 

e do lodo. Coletava-se o afluente na caixa de passagem, o efluente no ponto de descarga de 

cada reator e o lodo nos pontos de amostragem (de PI a P6 para os reatores M l , M2 e M3 e 

de P1 a P4 para os reatores M4 e M5). As amostras eram coletadas entre 8 e 9 horas da manha 

e imediatamente analisadas. 

A Tabela 3.3 mostra os parametros analisados, os pontos de coleta e a frequencia das 

analises. 

Paiametro zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBAAmostra Frequencia 

T f C ) Afluente, efluente e lodo do reator 2/semana 

PH Afluente, efluente e lodo do reator 2/semana 

DQO (mg/l) Afluente e efluente 2/semana 

AB (ppm CaC0 3 ) Afluente e efluente 2/semana 

AGV (ppm HAc) Afluente e efluente 2/semana 

ST,STFeSTV(mg/l ) Lodo do reator 1/semana 

SD (ml/1) Efluente 2/semana 

Tabela 3.3 - Parametros analisados e frequencia das analises laboratoriais 

nas tres fases do experimento 

No decorrer da investigacao experimental foram realizados quatro perils de 24 horas 

para avaliar as variacoes das caracteristicas do afluente. Esses perils aconteceram em junho, 

outubro e novembro de 1997 e fevereiro de 1998. As amostras eram coletadas a cada 2 horas, 

sendo entao analisadas quanto ao pl-l, temperatura, alcalinidade total e alcalinidade de 

bicarbonato, acidos graxos volateis, DQO, solidos sedimentavcus e solidos totais, fixos e 

volateis. 

Com os valores oblidos da DQO de amostras pontuais durante os perils, delerminou-sc 

para cada perfil um fator de correcao (Fc), segundo procedimento descrito por van Haandel e 

Lettinga (1994). Como rotineiramente as amostras do afluente eram coletadas entre 8 e 9 

horas, o Fc era determinado como: 

DQO„ 

onde: 
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DQO%t p e o valor da DQO da amostra coletada as 8 horas durante o perfil de 24 horas 

e, zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA

DQOp e a media dos valores da DQO das amostras coletadas de 2 em 2 horas, durante 

o perfil. 

A fim de que a DQO determinada de uma amostra pontual do afluente refletisse a 

DQO media diaria, o valor da DQO do afluente era multiplicado pelo fator de correcao 

correspondente a cada fase. A Tabela 3.4 mostra os valores dos fatores de correcao e os meses 

considerados por eles influenciados. 

Tabela 3.4 - Fatores de correcao da DQO e os meses considerados por clcs 

influenciados zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA

Meses em que foram Meses considerados como Fatores de 

realizados os perils influenciados pelos fatores de correcao Correcao (Fc) 

Junho(1997) Maio, Junho, Julho e Agosto 1,22 

Outubro (1997) Setembro e Outubro 0,99 

Novembro (1997) Novembro c Dczcmbro 0,90 

Fevereiro (1998) Janeiro, Fevereiro e Marco 1,10 

3.4,2 - Verificacao da Estabilidade Operacional 

For influenciarem diretamente o processo de digestao anaerobia , os parametros 

utilizados para verificacao da estabilidade operacional dos sistemas de reatores foram o pH, a 

alcalinidade de bicarbonato (AB) e os acidos graxos volateis (AGV). 

O p l l foi determinado no afluente, efluente e no lodo dos reatores, utilizando-se um 

medidor de pH/temperatura portitil da ORION, modelo 230 A. 

As determinacoes da alcalinidade de bicarbonato (AB), bem como dos acidos graxos 

volateis (AGV) foram feitas segundo o procedimento descrito por Dil.allo e Albertson (1961). 

O procedimento consiste em: 

titular uma amostra de volume conhecido (50 ml) ate pl l 4,0 com uma solucao de 

acido forte de concentracao Normal conhecida, anotando o volume gasto (V s ) ; 

diminuir o pH ate uma faixa de p l l de 3,3 a 3,5 e eliminar o C0 2 por aquccimento, 

deixando ferver a fogo baixo por tres minutos; 

resfriar a amostra sem agitar; elevar o valor do pH ate 4,0 ; 

titular ate p l l 7,0, com uma solucao de NaOH de concentracao Normal conhecida. 

Anotar o volume obtido entre o pH 4,0 e pH 7,0 (V 2 ) ; 
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Com o volume gasto (Vi), calcula-se AT em mg// como CaC0 3 e, com o volume 

gasto (V 2 ) , calcula-se a alcalinidade devida aos acidos graxos ou alcalinidade negativa, AAV 

em mg// como CaCOv 

Os valores de AB e AGV sao determinados com as seguintes equacoes: zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA

AGV= 1,5 x 1,2 x A4 V, quando AAV for maior ou igual a 180 mg CaC03// 3.4 

Sendo AB, AT e AAV em mg CaC03// e AGV em mg HAc//. zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA

3,4.3 - Desempenho na Eficiencia de Remocao de Matiria Organica 

O parametro usado para a investigacao da eficiencia de remocao de materia organica 

foi a Demanda Quimica de Oxigenio (DQO), utilizando-se o metodo do re fluxo fechado 

segundo o Standard Methods (API1A et al., 1995). Foram feitas duas detcrminacocs, da DQO 

do efluente: uma com o efluente decantado cm um cone Imhoff por uma hora e a outra com o 

efluente nio decantado (efluente bruto). O valor obtido da DQO do efluente decantado e 

indicativo do valor que se obteria se fosse dada descarga de lodo de excesso. Os valores da 

DQO afluente foram corrigidos para refletir a media diaria, conforme procedimento descrito 

no item 3.4.1. Com os valores da DQO afluente corrigidos c os valores da DQO do efluente 

decantado e nio decantado, foram calculadas as eficiencias de remocao de DQO. 

3.4.4-Sdlidos 

Para a deterrninacao da concentracao de solidos no lodo anaerobio dentro dos reatores 

de cada sistema, foram tomadas amostras de diversos pontos de amostragem; determinando-se 

a concentracao de solidos totais e volateis. Para a deterrninacao da massa desses solidos no 

lodo, foi considerado que cada ponto de amostragem (P,) tinha um volume de influencia (V,), 

o qual so diz respeito ao corpo do reator, pois na parte inclinada nao houve uma concentracao 

significativa. Sendo a massa de solidos no lodo (MX,) detcrminada como: 

AB=AT-AAV zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA3.2 

AGV- l,2AAVy quando AAV for menor ou igual a 180 mg CaCOj// 3.3 

3.5 

Sendo Q a concentracao de solidos totais no ponto P,. 
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Tabela 3.4 - Pontos de amostragens e volumes de influencia para cada reator. zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA

Sistema 1 Sistema 2 Sistema 3 

Ml M2 M3 M4 MS 

Pi V, (1) Pi Vi (1) Pi V, (1) Pi V, (1) Pi Vi(I) 
1 19,90 1 10,91 1 10,91 1 7,08 1 7,08 

2 19,44 2 10,77 2 10,77 2 11,34 2 11,34 

3 22,61 3 14,31 1 _ 14,31 3 15,59 3 15,59 

4 28,26 4 17,85 4 17,85 4 22,67 4 22,67 

5 33,69 5 22,81 5 22,81 zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA- _ _ 

6 61,95 6 40,38 6 40,38 _ - _ -
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CAPITULO IV 

APRESENTA£A0 E ANALISE DOS RESULTADOS 

4.1 - Introducao 

No capitulo anterior foram descritos os procedimentos operacionais e de 

acompanhamento do desempenho dos cinco reatores, denominados de M l , M2, M3, M4 e 

M5, tratando esgoto bruto da cidade de Campina Grande. Ficou destacada a operacao em serie 

dos reatores M2-M3 e M4-M5 e a velocidade ascendente nos reatores M2-M3 que era o dobro 

da velocidade nos reatores M l , M4-M5. 

Neste capitulo estao apresentados os resultados das determinacoes de parametros que 

caracterizam o desempenho de reatores UASB. Para analisar o desempenho dos reatores 

UASB quanto a influencia que pode existir na configuracao de reatores em serie em 

comparacao a configuracao de um unico reator, foi investigado a estabilidade operacional, a 

eficiencia em remover a materia organica e as concentracoes de solidos determinadas no 

sistema, tanto para o efluentes como no lodo anaerobio. A estabilidade operacional dos 

sistemas foi avaliada atraves de medicSes do pH, e determinacoes das concentracoes de 

acidos graxos volateis de alcalinidade c de bicarbonato. Para uma anaiisc da eficiencia de 

remocao de materia organica, foram determinadas as concentracoes da DQO do afluente e dos 

efluentes. Como existia lodo de excesso no efluente foram determinadas a DQO do efluente 

decantado e nao decantado. Quanto aos solidos estes foram avaliados no efluente 

determinando as concentracoes de solidos sedimcntaveis. No lodo anaerobio foram feitas 

analises de solidos totais c volateis para determinar a sua concentracao c quantidadc 

acumulada. 

4.2 - Estabilidade operacional dos reatores 

4.2.1 - Concentragdes de acidos graxos volateis e de alcalinidade de bicarbonato 

Nas TabelaszyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA 4.1, 4.2 e 4.3 estao apresentados os valores medios semanais das 

concentracSes de acidos graxos volateis (AGV) e alcalinidade de bicarbonato (AB) nos 

tempos de detencao hidraulica totais (TDH) de 6, 3,5 e 2 horas, para o afluente e para os 

efluentes dos reatores dos tres sistemas experimentais. A media, o desvio padrao (DP) e o 

coeficiente de variacao (CV) desses valores tambem estao apresentados. 
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A TabelazyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA 4.1 e referente a primeira fase do experimento (TDH total de 6 horas). Nessa 

tabela foi observado que a concentracao media semanal de AGV no afluente durante sete 

semanas de operacao foi de 71 a 91 ppm de HAc. Quanto aos efluentes dos sistemas, estes 

apresentaram valores de 18 a 32 ppm de HAc para o Sistema 1, de 16 a 27 ppm de HAc para 

o Sistema 2 (valores encontrados no reator M3, que e o resultado do Sistema 2) e de 16 a 34 

ppm de HAc para o Sistema 3 (valores encontrados no reator M5, que e o resultado do 

Sistema 3). 

Como foi observado, os valores encontrados no afluente foram maiores que os valores 

encontrados nos efluentes durante todo periodo de operacao, indicando que nos reatores nao 

existia acumulacao de AGV. A concentracUo media semanal de AB no afluente ficou entre 

249 e 273 ppm de CaC03, enquanto que nos efluentes dos sistemas foram observadas as 

seguintes faixas de valores: 179 a 282 ppm de CaCOj no efluente do Sistema 1, 196 a 266 

ppm de CaC03 no efluente do Sistema 2 (valores encontrados no reator M3, que e o resultado 

do Sistema 2) e 207 a 259 ppm de CaCCzyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA«3 no efluente do Sistema 3 (valores encontrados no 

reator M5, que e o resultado do Sistema 3). 

Apesar de alguns valores da concentracao media semanal de AB nos efluentes terem 

sido menores que os valores observados na concentracao media no afluente nao ocorreu 

nenhuma necessidade de adicionar alcalinidade aos reatores. Ainda nessa tabela estao as 

medias, desvios padroe (DP) e coeficientes de variacao (CV), este valor ira determinar o nivel 

que ficaram os valores medios semanais em termos de dispersSo. 

Segundo Fonseca & Martins (1996) alguns analistas consideram os seguintes niveis 

para a dispersao: CV< 15 % indica baixa dispersao; 15 % < CV < 30% indica media 

dispersao, CV > 30 % indica alia dispersao. Para os valores encontrados nesta primeira fase, 

ve-se que no afluente ocorrc uma baixa dispersao tanto para as concentracoes de AGV como 

de AB, enquanto os valores encontrados para os efluentes aprcscntam uma dispersao media 

para a concentracao de AGV e baixa para a concentracao de AB. 

A Tabela 4.2 e referente a segunda fase do experimento (TDH total de 3,5 horas). 

Nessa tabela, a concentracao media semanal de AGV no afluente durante cinco semanas de 

operacao ficou entre 82 e 121 ppm de HAc, e os valores encontrados nos efluentes dos 

sistemas variaram de 14 a 33 ppm de HAc no Sistema 1, de 16 a 23 ppm de HAc no Sistema 2 

(resultado observado no reator M3) e de 21 a 28 ppm de HAc no Sistema 3 (resultado 

observado no reator M5) nos cinco reatores. 

Tambem, nessa fase os sistemas nao apresentaram acumulacao de AGV visto que os 

valores observados permaneceram maiores no afluente do que no efluente. A concentracao 
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media semanal de AB no afluente variou de 231 a 264 ppm de CaC0 3, os valores encontrados 

para os efluentes dos sistemas ficaram entre 175 e 335 ppm de CaCOb no Sistema 1, 228 e 

345 ppm de CaC0 3 no Sistema 2 (resultado observado no reator M3) e entre 231 e 335 ppm 

de CaC0 3 no Sistema 3 (resultado observado no reator M5). 

Pode ser observado que, devido o periodo de operacao desta fase ter sido menor do 

que o periodo anterior, os valores das concentracoes medias semanais apresentaram uma 

maior dispersao destes valores em relacao a media. Atraves do coeficiente de vanacao e 

possivel visualizar esta dispersao: no afluente ocorrcu uma dispersao media para os valores 

das concentracoes de AGV e baixa dispersao para os valores de AB, enquanto os valores 

encontrados para os efluentes apresentaram uma dispersao media para a concentracao de 

AGV e de AB, exceto para concentracao de AGV no reator M l , que apresentou uma 

dispersao alta. 

A Tabela 4.3 apresenta os valores das concentrates medias semanais de AGV c AB 

na terceira fase do experimento (TDH total de 2 horas) que teve um periodo de operacao de 

oito semanas. A concentracao media semanal de AGV ficou numa faixa de 67 a 89 ppm de 

HAc no afluente e de 25 a 46 ppm de HAc no efluente do Sistema 1, de 24 a 43 ppm de HAc 

no efluente do Sistema 2 (resultado obtido no reator M3) e de 23 a 62 ppm de HAc no 

efluente do Sistema 3 (resultado obtido no reator M5). Como nas fases anteriores, os sistemas 

nao acumularam AGV no interior dos seus reatores. 

Na concentracao media semanal de AB houve uma variacao de 258 a 320 ppm de 

CaCOs no afluente, de 296 a 376 ppm de CaC0 3 no Sistema 1, 284 a 383 ppm de CaC0 3 no 

Sistema 2 (resultado observado no reator M3) e de 282 a 368 ppm de CaC0 3 no Sistema 3 

(resultado observado no reator M5). Como o periodo de operacao foi mais longo, apesar dos 

sistemas estarem operando com um TDH muito curto, apresentaram, em geral, um melhor 

grau de dispersao. O CV apresentou valores de baixa dispersao para as concentracdes de AGV 

no afluente e de media dispersao nos efluentes, exceto para a concentracao de AGV no reator 

M5. O grau de dispersao para a concentracao de AB tanto no afluente como nos efluente dos 

cinco reatores foi baixa. 
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Tabela 4,1 - Valores medios semanais da concentracao dos acidos graxos volateis mgHAc/1) 

e da alcalinidade de bicarbonato (mgCaC03/l), media, desvio padrao e coeficiente de 

variacao na primeira fase, TDH de 6 horas 

SO zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBAAfluente Sistema 1 Sistema 2 Sistema 3 
M l M2 M3 M4 M5 

AGV AB AGV AB AGV AB AGV AB AGV AB AGV AB 
1" 84 259 29 259 27 231 16 266 16 231 20 259 
2" 71 273 19 282 15 286 22 256 15 239 20 248 

3 a 75 261 18 179 14 205 27 196 16 189 16 207 zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA

4" 81 249 21 246 17 237 27 236 23 215 26 238 

5" 91 253 32 233 25 225 25 248 32 218 34 236 zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA

e zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA- -zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA- - - - - - - - - -
T 84 261 32 218 23 220 16 243 18 212 21 246 

Md 81 259 25 236 20 234 22 241 20 217 23 239 

BP 7 8 6 32 5 25 5 22 6 16 6 16 

CV 9 3 24 14 25 11 23 9 30 7 26 7 

Obs.: SO = semanas de operacao, Md = media, DP = desvio padrio, CV = coeficiente de variacao, - indica que 
nao foi medido 

Tabela 4,2 - Valores medios semanais da concentracao dos acidos graxos volateis (mgHAc//) e 
da alcalinidade de bicarbonato (mgCaCGy/), media, desvio padrao e coeficiente de variacao na 

segunda fase, TDH de 3,5 horas 

SO Afluente Sistema 1 Sistema 2 Sistema 3 
M l M2 M3 M4 MS 

AGV AB AGV AB AGV AB AGV AB AGV AB AGV AB 

I s 

- - - - - - - - - - - -
2 a 82 231 14 175 18 231 16 228 34 335 23 310 

3" 121 249 21 216 18 226 21 278 18 255 21 231 

4 s - - - -zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA- - - - - - - -

5* 103 264 33 335 31 316 23 345 33 324 28 335 

Md 102 248 23 242 22 258 20 284 28 305 24 292 

BP 16 13 9 68 6 41 3 48 7 35 3 44 

CV 16 5 39 28 27 16 15 17 28 11 13 15 

Obs,: SO = semanas de operacao, Md = media, DP = desvio padrao, CV = coeficiente de variacao, - indica que 
nao foi medido 
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Tabela 4.3 - Valores medios semanais da concentracao dos acidos graxos volateis (mgHAc//) e 

da alcalinidade de bicarbonato (mgCaC03//), media, desvio padrao e coeficiente de variacao na 

terceira fase, TDH de 2 horas zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA

SO Afluente Sistema 1 Sistema 2 Sistema 3 

Ml M2 M3 M4 MS 
AGV AB AGV AB AGV AB AGV AB AGV AB AGV AB 

1* zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA- - - - - - - - - - -zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA-

2" 67 280 29 304 29 328 24 303 32 334 23 302 

3* 76 284 31 296 40 343 27 305 33 348 24 327 

4" 82 281 . 25 304 28 345 43 301 40 332 37 310 

5" 68 258 26 303 33 316 40 284 51 294 40 282 

6" 74 285 31 342 48 301 32 340 55 294 62 301 zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA

T 80 279 46 376 43 376 34 383 39 374 52 368 

8
a 89 320 23 369 . 23 287 25 327 39 303 41 295 

Md 77 284 30 328 35 328 32 320 41 326 40 312 

DP 7 17 7 32 8 28 7 31 8 28 13 26 

CV 9 6 23 10 23 9 22 10 20 9 33 8 

Obs.: SO = semanas de operacao, Md = media, DP = desvio padrlo, CV = coeficiente de variacao, - indica que 
nao foi medido 

4.2.2zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA - pH e temperatura nos efluentes 

Nas Tabelas 4.4, 4.5 e 4.6 estao apresentados os valores medios semanais de pH e 

temperatura (° C) do afluente e do efluente de cada reator dos tres sistemas operados, relativos 

as tres fases do experimento. Tambem estao apresentados nessas tabelas os valores maximos e 

minimos. 

Os valores medios semanais do pH e da temperatura (° C) durante a primeira fase do 

experimento, TDH de 6 horas, sao observados na Tabela 4.4. Os valores minimos e maximos 

de pH para o afluente foram 7,26 e 7,42. Para os efluentes esses valores foram de 6,69 e 7,12 

para o reator M l , de 6,71 e 6,97 para o reator M2, de 6,76 e 6,88 para o reator M3, de 6,67 e 

7,17 para o reator M4 e de 6,64 e 6,87 para o reator M5. Os valores minimos e maximos da 

temperatura foram de 25,2 e 27,7 ° C para o afluente e para os efluentes dos cinco reatores os 

valores minimos ficaram entre 21,9 e 22,7° C e os valores maximos entre 24,8 e 25,9 0 C. 

Durante a segunda fase, com TDH de 3,5 horas, como mostra a Tabela 4.5, no afluente 

os valores minimos e maximos do pH foram de 7,15 e 7,29. Enquanto que os valores para os 

efluente foram de 6,66 e 6,90 para o reator M l , de 6,77 e 7,04 para o reator M2, de 6,80 e 

6,97 para o reator M3, de 6,77 e 6,88 para o reator M4 e de 6,75 e 6,91 para o reator M5. 

Quanto a temperatura os valores minimos e maximos foram de 27,4 a 28,7 °C para o afluente 

e de 25,4 a 28,7 °C para os efluentes dos cinco reatores. 

Na terceira fase, Tabela 4.6, com um TDH de 2 horas os valores minimos e maximos 

apresentados para o pH foram de 7,06 e 7,46 para o afluente, de 6,61 e 7,03 para o reator M l , 
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de 6,71 e 7,16 para o reator M2, de 6,57 e 6,98 para o reator M3, de 6,61 e 7,05 para o reator 

M4 e de 6,63 e 7,03 para o reator M5, Os valores minimos e maximos observados para a 

temperatura foram de 28,4 e 29,7 0 C no afluente e de 27,0 e 29,0 ° C nos efluentes dos cinco 

reatores. 

De acordo com van Haandel e Lettinga (1994), no item 2.4.3 no Capitulo 2, em todas 

as fases experimentais o pH esteve dentro da faixa considerada boa para o desenvolvimento 

da metanogenese. Esta faixa de pH, entre 6,3 e 7,8, dificulta a possibilidade de um 

azedamento ou acidificacao do conteudo do reator, dessa forma foi possivel alcancar uma boa 

estabilidade operacional. 

Tabela 4.4 - Valores medios semanais, maximos c minimos do pH e da temperatura (° C) 

na primeira fase, TDH de 6 horas zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA

SO Afluente Sistema 1 Sistema 2 Sistema 3 SO Afluente 

Ml M2 M3 M4 M5 

SO 

PH Temp PH Temp 
P H Temp pH Temp PH Temp pl l Temp zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA

r 7,34 26,0 6,78 23,9 6,97 25,0 6,84 23,8 7,13 24,0 6,83 23,2 
2" . 7,42 25,2 6,69 22,2 6,85 22,7 6,80 21,9 7,05 22,5 6,79 22,0 

3" 7,29 25,4 6,74 24,3 6,94 25,4 6,76 24,1 7,08 24,4 6,77 23,5 
4" 7,31 27,7 7,12 23,6 6,91 24,0 6,88 23,8 7,17 24,2 6,87 23,3 
5» 7,33 26,7 6,73 24,2 6,95 25,1 6,82 24,1 7,09 24,8 6,79 23,8 

e zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA
T 7,26 27,5 6,70 25,2 6,71 25,9 6,80 25,1 6,67 25,7 6,64 24,8 

Max 7,42 27,7 7,12 25,2 6,97 25,9 6,88 25,1 7,17 25,7 6,87 24,8 

Min 7,26 25,2 6,69 22,2 6,71 22,7 6,76 21,9 6,67 22,5 6,64 22,0 

Obs.: SO = semanas de operacao, Max = valor maximo, Min = valor mini mo, - indica que nao foi medido 

Tabela 4.5- Valores medios semanais, maximos e minimos do pH e da temperatura (°C) 

na segunda fase, TDH de 3,5 horas 

SO Afluente Sistema 1 Sistema 2 Sistema 3 SO Afluente 

M l M2 M3 M4 M5 
SO 

PH Temp PH Temp PH Temp pH Temp PH Temp PH Temp 

1* 7,28 27,4 6,90 25,7 6,87 26,0 6,97 25,7 6,87 26,2 6,85 25,4 

2 2 

7,24 27,6 6,72 26,9 6,96 27,3 6,96 26,9 6,88 27,2 6,75 27,0 

3 a 

7,21 28,0 6,66 26,6 6,77 27,0 6,80 26,4 6,79 27,1 6,76 26,4 

4" 7,29 28,5 6,69 26,5 6,88 26,7 6,88 26,7 6,77 26,9 6,81 26,7 

5" 7,15 28,7 6,67 28,7 7,04 27,5 6,96 27,0 6,85 27,4 6,91 27,0 

M i x 7,29 28,7 6,90 28,7 7,04 27,5 6,97 27,0 6,88 27,4 6,91 27,0 

Min 7,15 27,4 6,66 25,7 6,77 26,0 6,80 25,7 6,77 26,2 6,75 25,4 

Obs.: SO = semanas de operacao, Max = valor maximo, Min = valor minimo 
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Tabela 4.6 - Valores medios semanais, maximos e minimos do pH e da temperatura (°C) 

na terceira fase, TDH de 2 horas 

SO Afluente zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBASistema 1 Sistema 2 Sistema 3 
Ml M2 M3 M4 M5 

pH Temp pH Temp pH Temp pH Temp pH Temp pH Temp 
l

a zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA
- - - - - - - - - -

2" 7,46 28,4 6,92 27,2 7,16 27,8 6,96 27,4 7,05 27,8 6,96 27,1 
3

a 

7,34 29,2 7,03 28,1 7,09 28,0 6,98 27,9 7,04 28,4 7,03 27,5 
4

A 

7,24 29,3 6,85 28,8 7,01 29,0 6,93 28,8 L6,88 28,9 6,92 28,6 
5

A 

7,06 29,0 6,66 28,3 6,73 28,8 6,72 28,0 6,68 28,1 6,69 27,9 
6" zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA- - - - - - - - -zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA- - -zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA

T 7,10 29,7 6,72 27,1 6,79 27,5 6,80 27,0 6,84 27,5 6,80 27,0 
8a 

7,13 28,9 6,61 27,3 6,71 27,9 6,57 27,1 6,61 27,7 6,63 27,1 
Max 7,46 29,7 7,03 28,8 7,16 29,0 6,98 28,8 7,05 28,9 7,03 28,6 
Min 7,06 28,4 6,61 27,1 6,71 27,5 6,57 27,0 6,61 27,5 6,63 27.0 

Obs.: SO = semanas de operacao, Max = valor maximo, Min = valor minimo, - indica que nao foi medido 

4.2.3 — pH e temperaturazyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA no lodo 

Nas Tabelas 4.7, 4.8 e 4.9 estao apresentados os valores semanais do pH e da 

temperatura (°C) para o conteudo dos reatores nos tres sistemas. nas respectivas fases 

experimentais. Os valores do pH e da temperatura eram determinados nas amostras dos 

pontos desde PI , na base do reator, ate" o ultimo ponto, P6 para os reatores M l , M2 e M3 e P4 

para os reatores M4 e M5, proximo a saida do efluente (ver secSo 3.4.4 do capitulo Materials 

e Metodos). Tambem estao apresentados os valores maximos e minimos. 

Na primeira fase, Tabela 4.7 (TDH de 6 horas), os valores minimos e maximos do pH 

foram de 6,58 e 6,88 para o reator M l , de 6,54 e 6,85 para o reator M2, de 6,52 e 6,91 para o 

reator M3, de 6,44 e 7,02 para o reator M4 e de 6,46 e 6,95 para o reator M5. Os valores 

minimos e maximos observados para a temperatura foram de 23,9 e 28,9 ° C nos efluentes dos 

cinco reatores. E possivel observar que os valores minimos do pH, invariavelmente, foram 

encontrados nos pontos 1 e 2, prdximos a base dos reatores e os maximos no ultimo ponto, 

proximo a saida do efluente. 

Na Tabela 4.8, esta apresentada a scgunda fase do experimento. Os valores minimos e 

maximos do pH foram de 6,66 e 6,86 para o reator M l , de 6,70 e 6,87 para o reator M2, de 

6,60 e 6,80 para o reator M3, de 6,63 c 6,96 para o reator M4 e de 6,57 e 6,86 para o reator 

M5. No que diz respeito a temperatura esses valores foram de 25,5 e 27,5 °C para os cinco 

reatores. Pode ser observado nessa fase (TDH reduzido para 3,5 horas), que houve um 

aumento no valor minimo e uma diminuicao do valor maximo tanto do pH como da 
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temperatura em todos os reatores, exceto pelo valor do pH no reator M2. Tambem e possivel 

ver que a faixa de valores da temperatura diminui u bastante nesta fase nos cinco reatores. 

A terceira fase, apresentada na TabelazyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA 4.9, os valores minimos e maximos do pH 

foram de 6,52 e 6,90 para o reator M l , de 6,43 e 7,00 para o reator M2, de 6,50 e 7,10 para o 

reator M3, de 6,48 e 7,12 para o reator M4 c de 6,43 c 7,03 para o reator M5. Com relacao 

atemperatura esses valores foram de 26,3 e 29,3 °C para os cinco reatores. Com a reducao do 

TDH para 2 horas, a faixa de valores do pH aumentou, isto e, o valor minimo ficou menor e o 

valor maximo maior nos cinco reatores. Para a temperatura a faixa de valores aumentou com 

relacao a segunda fase, tanto o seu valor minimo como o valor maximo aumentaram. 

Os valores de pH obtidos nos efluentes se mantiveram dentro da faixa recomendada 

por van Haandel e Lettinga (1994), isto e, entre 6,3 e 7,8. Nas Tabelas 4.7, 4.8 e 4.9 estao 

apresentados os valores do pH no lodo anaerobio. E possivel ver que tambem no lodo 

anaerobio foram obtidos valores de p l l dentro da faixa necessaria para uma boa digestao 

anaerobia. 
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Tabela 4.7 - Valores semanais, maximos e minimos do pH e da temperatura (° C) do lodo 

nos pontos de amostragem ao longo do reator, na primeira fase, TDH de 6 horas zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA

SO Pontos Sistema 1 Sistema 2 Sistema 3 SO Pontos 

M l M2 M3 M4 M5 

SO Pontos 

pH Temp pH Temp pH Temp pH Temp pH Temp 

I " 1 zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA-zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA- - - - - - -I " 

2 - - - - - - - - - -

I " 

3 - - - - - - - - - -

I " 

4 - - - - - - - - - -

I " 

5 - - - - - -zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA= zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA= = = 

I " 

6 - - - - - = = = = 
2" 1 6,58 27,9 6,74 27,0 6,52 26,8 6,47 26,8 6,50 26,7 2" 

2 6,58 27,2 6,62 27,8 6,60 26,7 6,54 27,4 6,62 26,7 

2" 

3 6,64 27,6 6,62 27,5 6,66 26,9 6,70 27,3 6,79 26,6 

2" 

4 6,68 28,2 6,68 27,5 6,71 27,1 6,88 27,1 6,78 26,1 

2" 

5 6,68 26,4 6,70 27,4 6,66 26,9 zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA- = = = 

2" 

6 6,72 25,8 6,76 26,6 6,72 26,6 = = = = 

3 a 1 6,67 25,1 6,65 25,2 6,70 25,2 6,44 25,0 6,46 24,9 3 a 

2 6,78 25,1 6,54 25,3 6,75 24,9 6,57 25,6 6,73 25,7 
3 a 

3 6,87 25,0 6,76 25,1 6,83 25,1 6,62 25,0 6,95 25,1 

3 a 

4 6,70 24,9 6,85 25,2 6,70 25,3 6,98 25,0 6,71 24,6 

3 a 

5 6,71 24,8 6,62 25,1 6,56 25,0 = = = = 

3 a zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA

6 6,84 24,8 6,58 25,3 6,69 24,9 = = = = 

4 a 

1 6,58 26,2 6,73 25,8 6,64 26,0 6,44 28,9 6,50 27,2 4 a 

2 6,67 26,2 6,56 25,9 6,80 26,0 6,54 28,6 6,55 28,4 
4 a 

3 6,88 26,2 6,76 26,3 6,91 26,3 6,61 28,4 6,71 27,2 

4 a 

4 6,83 26,4 6,81 26,3 6,87 26,4 7,02 28,2 6,82 27,9 

4 a 

5 6,73 25,9 6,71 26,0 6,78 28,2 = = = = 

4 a 

6 6,76 25,4 6,67 26,1 6,89 28,3 = = = = 

5" 1 6,73 26,5 6,77 27,0 6,55 26,2 6,55 25,9 6,57 25,5 5" 

2 6,63 26,3 6,72 26,9 6,62 26,3 6,65 26,4 6,69 25,7 
5" 

3 6,73 26,5 6,73 26,8 6,66 26,2 6,72 26,5 6,90 25,7 

5" 

4 6,75 26,3 6,67 26,3 6,70 26,4 6,87 26,2 6,89 26,0 

5" 

5 6,65 26,2 6,66 26,4 6,78 26,2 = = = = 

5" 

6 6,76 26,1 6,68 26,3 6,78 26.2 = = zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA= = 

6a 1 - - - - - - - - - -6a 

2 - - - - - - - - - -

6a 

3 - - - - - - - - -zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA-

6a 

4 - - - - - - - - - -

6a 

5 zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA- - - - - - = = = 

6a 

6 - - - - - - = = = = zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA

T 1 6,58 24,8 6,75 25,0 6,69 24,3 6,56 24,3 6,55 23,9 T 

2 6,63 24,6 6,75 24,9 6,75 24,3 6,57 24,5 6,59 24,2 
T 

3 6,69 24,6 6,79 24,5 6,76 24,5 6,69 24,4 6,80 24,3 

T 

4 6,64 24,6 6,77 24,8 6,76 24,5 6,70 24,3 6,81 24,2 

T 

5 6,68 24,8 6,78 24,8 6,69 24,4 = = = = 

T 

6 6,74 24,5 6,80 24,8 6,76 24,4 = = = = 

M i x 6,88 28,2 6,85 27,8 6,91 28,3 7,02 28,9 6,95 28,4 

Min 6,58 24,5 6,54 24,5 6,52 24,3 6,44 24,3 6,46 23,9 

Obs.: SO = Semanas de Operacao, Max = valor maximo, Min = valor minimo, - indica que nao foi 
medido, = indica que os reatores M4 e M5 so tern 4 pontos amostrais para coleta de lodo 
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Tabela 4.8 - Valores semanais, maximos e minimos do pH e da temperatura (° C) do lodo nos 

pontos de amostragem ao longo do reator, na segunda fase, TDH de 3,5 horas 

SO Pontes Sistema 1 Sistema 2 Sistema 3 SO Pontes 

M l M2 M3 M4 M5 

SO Pontes 

pH Temp zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBApll Temp pH Temp PH Temp pH Temp 
1" 1 zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA-zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA- - - - - - -1" 

2 - - - - - - - - - -

1" 

3 - - - - - - - - - -

1" 

4 zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA- - - - - - - - - -

1" 

5 - - - - -zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA= = = 

1" 

6 - - - - - - = = = zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA

T 1 - - - - - - - - - -T 

2 - - - - - - - • -

T 

3 - - - - - - - - - -

T 

4 - - - - - - - - - -

T 

5 - - - - = = 

T 

6 - - - - - = = = = 

3" 1 6,84 26,5 6,75 26,3 6,64 25,7 6,68 26,2 6,57 26,0 3" 
2 6,78 25,7 6,80 26,3 6,70 25,5 6,65 26,7 6,64 26,0 

3" 

3 6,73 25,9 6,74 25,9 6,60 25,6 6,74 26,5 6,73 25,8 

3" 

4 . 6,74 25,9 6,74 25,9 6,74 25,7 6,90 26,2 6,81 26,2 

3" 

5 6,66 26,9 6,78 27,3 6,68 27,0 = = = = 

3" 

6 6,71 26,7 6,75 27,3 6,66 27,1 = = = = 
4* 1 6,83 26,5 6,78 26,5 6,67 25,8 6,73 26,2 6,60 26,1 4* 

2 6,79 26,0 6,87 26,5 6,73 25,9 6,73 26,6 6,64 26,1 

4* 

3 6,82 26,0 6,79 26,1 6,75 25,9 6,79 26,8 6,77 26,2 

4* 

4 6,83 26,2 6,82 26,2 6,74 26,0 6,87 26,6 6,81 26,5 

4* 

5 6,74 27,2 6,81 27,1 6,74 26,7 = = = = 

4* 

6 6,76 26,7 6,83 27,1 6,80 26,8 = = = = 

5" 1 6,84 26,7 6,71 26,9 6,61 26,7 6,64 27,5 6,57 26,9 5" 

2 6,76 26,5 6,82 26,8 6,67 26,6 6,64 27,5 6,67 27,0 
5" 

3 6,81 26,8 6,70 26,6 6,68 26,5 6,63 27,2 6,78 27,2 

5" 

4 6,84 26,8 6,81 26,8 6,72 26,7 6,96 27,2 6,86 27,1 

5" 

5 6,86 27,1 6,79 27,2 6,72 27,1 = zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA_ = = 

5" 

6 6,85 26,7 6,82 27,1 6,78 27,1 = = = = 

Mix 6,86 27,2 6,87 27,3 6,80 27,1 6,96 27,5 6,86 27,2 

Min 6,66 25,7 6,70 25,9 6,60 25,5 6,63 26,2 6,57 25,8 

Obs.: SO = semanas de operacao, Max = valor maximo, Min = valor minimo, - indica que nao foi 
medido, = indica que os reatores M4 e M5 so tern 4 pontos amostrais para coleta de lodo 
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Tabela 4.9 - Valores semanais, maximos e minimos do pH e da temperatura (° C) do lodo nos 

pontos de amostragem ao longo do reator, na terceira fase, TDH de 2 horas 

SO Pontos Sistema 1 SistemazyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA 2 Sistema 3 SO Pontos 

Ml M2 M3 M4 M5 

SO Pontos 

pH Temp pH Temp pH Temp pH Temp pH Temp 
1* 1 zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA- - - - - - -1* 

2 - - - - - -zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA- - - -

1* 

3 - - - - - - - - - -

1* 

4 - - - - - - - - -

1* 

5 - - - - - -zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA= 

1* 

6 - - - - - - = = = = 

2" 1 6,70 27,1 6,67 27,2 6,52 26,3 6,58 26,9 6,57 26,6 2" 

2 6,69 27,0 6,63 27,2 6,50 26,3 6,65 27,2 6,54 27,0 
2" 

3 6,58 26,7 6,58 27,1 6,60 26,3 6,70 27,1 6,63 26,9 

2" 

4 6,64 26,7 6,61 27,2 6,65 26,9 6,89 26,9 6,77 26,8 

2" 

5 6,62 27,1 6,57 27,4 6,65 26,8 = = = = 

2" 

6 6,65 27,1 6,63 27,2 6,66 26,7 zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA- = = = 

3* 1 - - - - - - - - - -3* 
2 - - - - - - - - - -

3* 

3 - - - - - - - - - -

3* 

4 - - - - - - - - -

3* 

5 - - - - - - = = = 

3* 

6 - - - - - - = = = = 

4" 1 6,78 28,2 6,59 28,2 6,52 27,8 6,65 27,9 6,57 27,9 4" 
2 6,69 28,8 6,76 28,6 6,62 27,8 6,71 27,6 6,60 27,9 

4" 

3 6,61 27,6 6,74 28,5 6,72 28,0 6,72 27,7 6,73 27,8 

4" 

4 6,59 27,8 6,69 28,3 6,69 28,0 6,88 27,7 6,94 28,0 

4" 

5 6,57 27,9 6,79 28,6 6,83 28,3 = = = = 

4" 

6 6,65 27,4 6,88 28,5 6,84 28,3 = = = = zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA

I 6,83 27,9 6,71 28,6 6,69 28,4 6,65 29,1 6,72 28,8 

2 6,90 28,6 6,84 28,6 6,72 29,0 6,73 28,5 6,74 28,5 

3 6,84 28,2 6,81 29,0 6,82 29,0 6,77 29,0 6,84 29,1 

4 6,88 28,7 6,83 29,1 6,83 28,7 7,12 _ 28,6 7,03 28,6 

5 6,87 28,6 6,84 28,7 6,83 29,0 = = = 

6 6,80 28,3 6,89 29,0 7,10 28,6 = = = = 

6
a 1 6,56 28,2 6,43 28,2 6,61 27,7 6,49 28,9 6,58 28,8 6
a 

2 6,57 - 6,58 28,6 6,55 28,0 6,48 29,3 6,43 28,2 
6

a 

3 6,64 - 6,51 28,2 6,59 29,3 6,52 28,9 6,53 28,9 

6
a 

4 6,65 - 7,00 28,1 6,68 27,2 6,78 28,0 6,72 27,8 

6
a 

5 6,52 28,2 6,70 27,4 6,70 27,5 = = = = 

6
a 

6 6,71 28,2 6,76 27,5 6,82 27,3 = = _ = 

Max 6,90 28,8 7,00 29,1 7,10 29,3 7,12 29,3 7,03 29,1 

Min 6,52 26,7 6,43 27,1 6,50 26,3 6,48 26,9 6,43 26,6 
Obs.: SO = semanas de operacao, Max = valor maximo, Min = valor minimo, - indica que nao foi medido, 
= indica que os reatores M4 e M5 so tern 4 pontos amostrais para colela de lodo 
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43zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA - Desempenho dos reatores quanto a remocao da materia orgamca 

Nas Tabelas 4.10, 4.11 e 4.12 estao apresentados os valores medios semanais das 

concentracoes da DQO afluente e efluente decantado (dec) e nao decantado (ndec) dos tres 

sistemas, bem como suas respectivas eficiencias de remocao (E), operados com TDH total de 

6 horas (Tabela 4,10), 3,5 horas (Tabela 4.11) e 2 horas (Tabela 4.12). Essas tabelas tambem 

mostram a media (Md) desses valores, seus desvios padroes (DP) e os coeficientes de 

variacao (CV). 

E possivel observar nas tabelas que a media da concentracao de materia organica no 

afluente foi de 720 mg/l na primeira fase, 643 mg/l na segunda fase e 702 mg/l na ultima fase. 

Apesar de cada fase experimental ter sido em epocas diferentcs, com quantidades dc semanas 

operacionais tambem diferentes os valores medios da DQO afluente nao se mostraram muito 

distantes uns dos outros. Estes valores tambem nao apresentaram alta dispersao, pelo 

contrario os valores de CV foram sempre menores de 15 %. 

Na Tabela 4zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA.10 e visto que a concentracao media semanal da DQO no efluente 

decantado variou de 63 a 158 mg//para o reator M l , de 99 a 153 mg// para o reator M2, de 63 

a 115 mg// para o reator M3, de 101 a 135 mg// para o reator M4 e de 75 a 119 mg// para o 

reator M5. Quanto ao efluente nao decantado as concentracSes medias semanais de DQO 

foram de 138 a 215 mg// para o reator M l , de 104 a 202 mg// para o reator M2, de 113 a 168 

mg// para o reator M3, de 110 a 257 mg// para o reator M4 e de 97 a 143 mg// para o reator 

M5. 

As medias (Md) dos valores medios semanais das eficiencias para os efluentes 

decantados foram de 85 % para o reator M l , 84% para o reator M2, 88 % para o reator M3, 

85 % para o reator M4 e de 87 % para o reator M l . As medias dos efluentes nao decantados 

foram de 76 % para o reator M l , de 78 % para os reator M2, de 81 % para o reator M3, de 

78% para o reator M4 e de 84 % para o reator M5. 

Apesar dessas eficiencias medias serem bem proximas umas das outras e visto que os 

reatores em serie apresentam valores mais altos. Atraves do coeficiente de variacao (CV) e 

possivel ver o quanto os valores medios da DQO e da eficiencia ficaram dispersos em torno 

da media total. Esses valores para a DQO dos efluentes decantados dos cinco reatores 

mostraram baixa dispersao, exceto pelo reator M3 que apresentou uma dispersao media. 

Para a DQO dos efluentes nSo decantados o CV mostrou uma media dispersao, exceto 

pelo reator M2 que apresentou uma baixa dispersao. O CV para os valores das eficiencias de 

remocao de materia organica tanto nos efluentes decantados como nos efluentes nao 



50 

decantados mostrou uma baixa dispersao, exceto pelo reator M4 que apresentou uma media 

dispersao. 

A segunda fase, apresentada na Tabela 4zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA.11, mostra que para um TDH de 3,5 horas a 

concentracao media semanal da DQO no efluente decantado ficou entre 113 e 174 mg// para o 

reator M l , 136 e 213 mg// para o reator M2, 91 e 165 mg// para o reator M3, 151 e 191 mg// 

para o reator M4 e 83 e 211 mg// para o reator M5. 

Quanto ao efluente nao decantado a concentracao media semanal de DQO ficou entre 

180 e 346 mg// para o reator M l , 151 e 316 mg// para o reator M2, 226 e 409zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA mg/l para o 

reator M3,217 e 341 mg/l para o reator M4 e 152 e 382 mg// para o reator M5. A media (Md) 

dos valores medios semanais das eficiencias para os efluentes decantados ncsta fase ficou 

entre 73 e 80 % para os cinco reatores. 

A media das eficiencias com base nos efluentes nSo decantados ficou entre 46 e 67 % 

para os cinco reatores. Com a passagem do TDH de 6 para 3,5 horas houve uma reducao da 

eficiencia de remocao de materia organica de aproximadamente 10 % nos efluentes 

decantados e 20 % nos efluentes nao decantados, com excecao do reator M3 que apresentou 

uma reducao de 43 % na eficiencia do efluente nao decantado. 

Como se pode ver o reator M3 apresentou um baixo desempenho na remocao da 

materia organica no efluente nio decantado. Uma possivel cxplicacao para esta ocorrencia e 

que o reator M2 tenha acumulado muito lodo e pelo fato dos dois reatores serem ligados o 

excesso do primeiro reator (M2) sai para o segundo reator (M3). 

O nivel de dispersao nesta fase para os valores medios semanais dos efluentes 

decantados foi baixa no reator M4, alta no reator M5 e media nos demais reatores. Para os 

valores medios semanais dos efluentes nao decantados o nivel de dispersao foi medio nos 

reatores M3 e M4 e alto nos demais reatores. Quanto as eficiencias, o nivel de dispersao foi 

baixo para os efluentes decantados nos cinco reatores e alto para o reator M3, baixo para o 

reator M2 e medio nos demais reatores quanto aos efluentes nao decantados. 

A Tabela 4.12, apresenta a terceira fase experimental com um TDH de 2 horas. Apesar 

de um TDH tao curto, principalmente nos reatores em serie (TDH de 1 hora), os valores 

medios semanais das concentracSes de DQO no efluente decantado variaram de 124 a 206 

mg// no reator M l , de 180 a 231 mg// no reator M2, de 113 a 208 mg// no reator M3, de 183 a 

243 mg// no reator M4 e de 139 a 172 mg// no reator M5. 

No efluente nao decantado a concentracao media semanal de DQO variou de 221 a 

457 mg// no reator M l , de 279 a 406 mg// no reator M2, de 184 a 396 mg// no reator M3, de 

291 a 490 mg// no reator M4 e de 188 a 324 mg/l no reator M5. A eficiencia media (no total) 
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de remocao de materia organica nessa fase ficou entre 69 e 78 % para os efluentes decantados 

e 46 e 64 % para os efluentes nio decantados. O grau de dispersao dos valores medios para 

esta fase tambem se apresentou, de uma mane ira geral, melhor do que na fase anterior. Para os 

valores da concentracao de DQO o grau de dispersao foi medio no reator M3 e baixo nos 

demais reatores para os efluentes decantados. 

Quanto aos efluentes nao decantados, o grau de dispersao foi baixo no reator M l e 

midios nos demais reatores. As eficiencias de remocao apresentaram um grau de dispersao 

baixo, com excecao do reator M4 no seu efluente nao decantado. Os valores das eficiencias de 

remocao tanto para o efluente decantado como para o efluente nao decantado dos cinco 

reatores estao representados nas Figuras 4,1,4.2 e 4.3, para as fases 1,2 e 3 rcspcctivamentc. 

Tabela 4.10- Valores da DQO media semanal (mg//) do afluente e dos efluentes decantados e nao decantados e da 
eficiencia de remocao (%), media, desvio padrao e coeficiente de variacao na primeira fase, TDH de 6 horas 

SO Afl Sistema 1 Sistema 2 zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBASistema 3 

M l M2 M3 M4 MS 

dec E ndec I Dec E ndec E dec E ndec E dec E ndec E dec E ndec E 

l
a 665 63 91 138 79 153 77 160 76 63 91 168 75 101 85 257 61 zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBAA A A A 

2" 615 118 81 170 72 99 84 151 75 92 85 155 75 103 83 110 82 107 83 126 80 

3" 706 119 83 172 76 119 83 104 85 112 84 119 83 112 84 157 78 119 83 97 86 

4* 634 123 87 186 80 119 87 202 78 100 89 168 82 111 88 126 86 93 90 138 85 

5
a A A A A A A A A A A A A A A A A A A A A A 

6" 899 158 82 211 77 135 85 A A 68 92 113 87 135 85 135 85 75 92 143 84 zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA

T 800 115 86 215 73 100 88 192 76 115 86 123 85 108 87 200 75 115 86 123 85 

Md 720 116 85 182 76 121 84 162 78 92 88 141 81 112 85 164 78 102 87 125 84 

DP 100 28 3 26 3 19 4 35 4 20 3 23 5 11 2 50 8 16 4 16 2 

CV 14 . 24 3 14 4 16 5 22 5 22 3 16 6 10 2 30 10 16 5 13 2 

Obs.: SO = semanas de operacao, Md = media,.DP = desvio padrio, CV = coeficiente de variacao, A indica valores distantes 

do valor esperado 
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Tabela 4.11- Valores da DQO media semanal (mg//) do afluente e dos efluentes decantadcs e nao decantados e da 

eficiencia de remocao (%), media, desvio padrao e coeficiente de variacao na segunda fase, TDH de 3,5 horas 

SO Afl Sistema 1 Sistema 2 Sistema 3 

M l M2 M3 M4 M5 

dec E ndec E dec E ndec E dec E ndec E dec E ndec E dec E ndec E zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA

1" 

2* 641 169 74 346 46 213 67 265 59 154 76 316 51 191 70 279 56 169 74 382 40 

3* 595 113 81 180 70 136 77 151 75 121 80 403 32 151 75 217 64 113 81 188 68 
4* 593 174 71 205 65 136 77 152 74 91 85 409 31 167 72 341 42 83 86 152 74 

5" 744 173 77 zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBAA A 195 74 316 58 165 78 226 70 180 76 271 64 211 72 218 71 

Md 643 157 76 244 60 170 74 221 67 133 80 339 46 172 73 277 57 144 78 235 63 

DP 61 26 zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA4 73 10 35 4 72 8 29 3 75 16 15 2 44 9 50 6 88 14 

CV 9 17 5 30 17 21 5 33 12 22 4 22 35 9 3 16 16 35 8 37 22 

Obs.: SO = semanas de operacio, Md = m£dia, DP = desvio padrSo, CV = coeficiente de variacao, - indica que nao foi 
medido, A indica valores distantes dos valores esperados 

Tabela 4.12 - Valores da DQO media semanal (mg//) do afluente c dos efluentes decantados c nao decantados c da 

eficiencia de remocao (%), media, desvio padrao e coeficiente de variacao na terceira fase, TDH de 2 horas 

SO Afl Sistema 1 Sistema 2 Sistema 3 SO Afl 

Ml M2 M3 M4 M5 

SO Afl 

dec E Ndec E dec E ndec I dec E ndec E dec E ndec E dec E ndec E 

1* 

2* 650 165 75 290 55 231 64 406 38 150 77 253 60 235 64 490 24 154 76 324 50 

3" .786 206 74 457 42 206 74 349 57 140 82 321 59 214 73 383 52 155 80 247 69 

4" 801 153 81 292 63 217 73 340 57 164 79 351 57 243 69 456 44 150 81 224 71 

5* 622 171 72 300 52 204 67 307 50 137 78 222 64 219 64 382 39 160 74 226 64 zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA

6" 661 151 77 221 67 191 71 280 58 113 83 184 72 199 70 291 56 139 79 188 72 

T 617 124 80 282 55 180 71 315 49 135 78 263 58 195 68 327 47 146 76 252 60 

8a 778 183 76 282 64 197 75 279 65 208 73 396 49 183 77 308 61 172 78 286 64 

Md 702 165 76 303 57 204 71 325 53 150 79 284 60 213 69 378 46 154 78 250 64 

DP 76 24 3 67 8 16 4 41 8 28 3 69 7 20 4 69 11 10 2 41 7 

CV 11 14 4 22 14 8 6 13 15 19 4 24 12 9 6 18 24 6 3 16 11 

Obs.: SO = semanas de operacao, Md = media, DP = desvio padrao, CV = coeficiente de variaclo, - indica que nao foi 

medido 
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Figura 4.1 - Eficiencia de remocao de materia organica (%) nos efluentes decantados 

(Edec) e nao decantados (Endec) nos cinco reatores durante a primeira fase 

experimental, TDH total dc 6 horas 
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(Edec) e nao decantados (Endec) nos cinco reatores durante a segunda fase 

experimental, TDH total de 3,5 horas 
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Figura 4.3 - Eficiencia de remocao de materia organica (%) nos efluentes decantados 

(Edec) e nao decantados (Endec) nos cinco reatores durante a terceira fase 

experimental, TDH total de 2 horas 



4.4- CaracteristicaszyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA dos solidos nos sistemas de reatores 

4.4.1 -Solidos decantaveis zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA

As Tabelas 4.13, 4.14 e 4.15 apresentam os valores medios semanais das 

concentracoes de solidos decantaveis (SD) do efluente para os sistemas nas tres fases 

pesquisadas, 

Na Tabela 4.13, para um TDH total de 6 horas, os valores medios semanais da 

concentracao de SD variaram de 0,2 a 1,0 ml// no reator M l , de 0,2 a 0,7 ml// no reator M2, 

de 0,2 a 1,0 ml// no reator M3, de 0,5 a 2,5 ml// no reator M4 e de 0,1 a 0,2 ml// no reator M5. 

E possivel observar que o reator M4 apresentou a maior concentracao media de SD, enquanto 

o reator M5 apresentou a menor concentracao media de SD. Como o valor apresentado nos 

segundos reatores dos sistemas em serie e na verdade o valor que representa o sistema em 

serie, e visto que apesar do reator M4 ter tido um valor tao alto, o Sistema 3 (composto dos 

reatores M4 e M5) no entanto apresentou a menor concentracao media semanal durante o 

periodo investigado. 

Na Tabela 4.14 pode ser visto de um modo geral um aumento nas concentracoes 

medias semanais de SD nos reatores dos tres sistemas. Nessa fase, com. um TDH total de 3,5 

horas, essas concentracoes ficaram entre 0,7 e 1,6 ml// no reator M l , 0,5 e 1,0 ml// no reator 

M2, 0,8 e 1,9 ml// no reator M3, 0,2 e 1,7 ml// no reator M4 e 0,1 e 0,6 ml/7 no reator M5. 

Mesmo com a reducao do TDH o Sistema 3 permaneceu apresentando a menor concentracao 

media semanal de SD. 

Na TabelazyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA 4.15, terceira fase experimental com um TDH total de 2 horas, os valores 

das concentracoes madias semanais de SD continuaram aumentando. O reator M l apresentou 

valores que ficaram entre 0,7 e 2,8 ml//, no reator M2 ficaram entre 0,9 c 3,5 ml//, 0,3 e 1,3 

ml// no reator M3, 0,8 e 3,5 ml// no reator M4 e no reator M5 ficaram entre 0,4 e 0,9 ml//. E 

possivel observar que um TDH total de 2 horas ainda contribui para a obtencao de bons 

resultados, principalmente nos sistemas em serie. 



Tabela 4.13 - Valores medios semanais da concentracao de solidos decantaveis (ml//) na 

primeira fase, TDH de 6 horas 

SO SistemazyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA 1 Sistema 2 Sistema 3 
M i zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBAM 2 M3 M4 M5 

1" 0,7 0,4 0,3 0,6 0,2 

2" 0,3 0,7 0,6 1,0 0,2 

3" 0,6 0,4 0,7 2,5 0,1 

4 a 

0,2 0,3 0,3 0,7 0,1 

5* 1,0 0,3 1,0 0,5 0,1 

6" . zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA- - - -zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA

T 
0,6 0,2 0,2 0,5 0,1 

Obs.: SO - semanas de operacao, - indica que nao foi medido 

Tabela 4.14 - Valores medios semanais da concentracao de sdlidos decantaveis (ml//) na 
segunda fase, TDH de3,5 horas 

SO Sistema 1 Sistema 2 Sistema 3 
M l M2 M3 M4 MS 

1" 0,7 0,7 0,8 0,2 0,1 

2" 1,6 0,5 1,4 0,8 0,4 

3" 1,2 1,0 1,9 1,5 0,1 

4" . - -zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA-
5" 1,3 0,5 1,4 1,7 0,6 

Obs.; SO = semanas de operacao, - indica que nao foi medido 

Tabela 4.15 - Valores medios semanais da concentracao de solidos decantaveis (ml//) na 

terceira fase, TDH de 2 horas 

SO Sistema 1 Sistema 2 Sistema 3 

M l M2 M3 M4 MS 

1" zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA- - - - -

2 s 

1,5 1,2 0,7 1,6 0,5 

3* 2,0 0,9 0,7 2,1 0,4 

4" 2,8 1,3 1,3 1,3 0,7 

5" 2,8 1,8 1,0 1,6 0,6 zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA

e 0,7 1,5 0,3 0,8 0,5 

r 1,0 3,5 0,4 3,5 0,9 

8" 1,2 1,0 1,0 0,9 0,7 

Obs.: SO = semanas de operacao, - indica que nao foi medido 



4.4,2zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA - Concentracao dezyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA sdlidos totais e volateis no lodo zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA

0 crescimento do lodo anaerobio dentro de um reator UASB e veriflcado atraves da 

analise de solidos ao longo do reator. 

Nas Tabelas 4.16, 4,17 e 4.18 estao as concentracoes semanais de solidos totais 

(CSTL) e volateis (CSVL) no lodo nos tres sistemas. Essas tabelas apresentaram os valores 

maximos e minimos das concentracoes nos primeiros e ultimos pontos dos reatores, 

respectivamente. 

A TabelazyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA 4.16 mostra a concentracao semanal de solidos totais e volateis no lodo 

anaerobio na primeira fase experimental, com um TDH total de 6 horas. E possivel ver que 

normalmente as maiores concentracoes de solidos totais e volateis estao nos primeiros pontos 

amostrais, isto e nos pontos proximos da base. 

Porem houve exemplos em que a maior concentracao de solidos totais e volateis se 

apresentou no segundo ponto, esta ocorrencia se da aos gases no interior do reator, que 

provocam um deslocamento do lodo de maior concentracao de solidos para areas diferentes 

das que sao habitualmente ocupadas. Tambem se ve nessa tabela que os pontos proximos da 

saida dos efluentes (i.e. P6 nos reatores M l , M2 e M3 e P4 nos reatores M4 e M5) 

apresentaram as menores concentracoes de solidos totais e volateis, devido ao deslocamento 

dos gases algumas vezes estas concentracoes ficaram no penultimo ponto. Nas seis semanas 

em que foram coletadas amostras de lodo as concentracoes de solidos totais ficaram entre 1,18 

e 82,79 g// no reator M l , 12,60 e 76, 91 g// no reator M2, 0,83 e 44,89 g// no reator M3, 0,84 

e 94,46 g/7 no reator M4 e 0,79 e 50,77 g/7 no reator M5. A fracao volatil dos solidos totais 

presentes no lodo, de um modo geral, ficou em torno de 50 %. 

Na fase caracterizada pelo TDH total de 3,5 horas (Tabela 4.17), os valores das 

concentracoes semanais de sdlidos totais no lodo variaram de 1,12 a 70,79 g// no reator M l , 

de 8,97 a 71,67 g/l (valor encontrado no segundo ponto) no reator M2, de 1,03 a 45,39 g/7 no 

reator M3, de 0,90 a 88,51 g/l no reator M4 e de 0,77 a 63,78 g/l no reator M5. Como na fase 

anterior as maiores e menores concentracSes de solidos ficaram no primeiro e no ultimo ponto 

com algumas excecoes. A fracao volatil dos solidos totais presentes no lodo na grande maioria 

continuou em torno de 50 %. A ultima fase, com um TDH total de 2 horas esta apresentada na 

Tabela 4.18. As concentracoes de sdlidos totais durante esta fase ficaram entre 1,37 e 79,95 

gjl (valor encontrado no segundo ponto deste reator) no reator M l , 2,54 e 71,25 g/7 no reator 

M2, 1,10 e 67,15 g/7 no reator M3, 0,91 e 101,25 g/l no reator M4 e 0,93 c 93,64 g/l no reator 

M5. A fracao volatil dos solidos totais presentes no lodo, de um modo geral, ficou em torno 

de 50 %. 



Tabela 4.16 - Valores semanais da concentracao de solidos totais (g/7) e volateiszyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA (g/l) do 

lodo nos pontos de amostragem ao longo do reator, na primeira fase, TDH de 6 horas 

SO Pontes Sistema 1 Sistema 2 zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBASistema 3 SO Pontes 

M l M2 M3 M4 MS 

SO Pontes 

CSVL CSTL CSVL CSTL CSVL CSTL CSVL CSTL CSVL 
I s 

1 zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA-zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA- - - - - - -I s 

2 - - - - - - - - - -

I s 

3 - - - - - - - - -

I s 

4 - - - - - - - - - -

I s 

5 - - - - - -zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA= zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA-

I s 

6 - - - - - - = = = = 
2" 1 73,09 35,67 57,95 32,83 40,16 16,66 81,64 38,06 47,70 41,11 2" 

2 52,18 27,47 64,02 34,72 25,85 16,89 55,08 31,80 12,49 8,11 

2" 

3 27,36 14,15 2-3 ̂ 2 \ 15,01 zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBAA A 27,28 11,85 1,75 A 

2" 

4 23,19 13,05 21,02 11,79 A A 1,33 0,62 1,23 0,55 

2" 

5 21,14 6,93 17,15 10,35 0,85 0,41 = = = = 

2" 

6 1,42 0,85 18,48 7,02 1,09 0,39 = = = = 
3* 1 70,96 36,73 71,92 37,67 35,26 13,96 A A 50,77 28,41 3* 

2 52,23 29,73 63,72 39,73 17,49 11,48 60,55 36,00 16,72 10,66 

3* 

3 23,56 16,23 21,10 9,84 13,43 9,09 41,64 26,22 0,77 0,12 

3* 

4 22,47 13,78 23,11 14,70 9,46 6,37 0,84 0,18 0,79 0,14 

3* 

5 20,67 13,38 22,53 9,34 1,12 A = = = = 

3* 

6 1,60 0,37 21,64 7,71 0,92 0,07 = = = = 
4 a 

1 78,15 44,51 65,20 37,36 33,80 22,61 78,11 39,83 29,68 19,27 4 a 

2 51,49 30,28 53,15 32,62 15,46 10,22 48,79 29,02 45,04 28,67 

4 a 

3 24,44 15,46 24,79 16,04 14.66 9,90 32,11 19,75 1,25 0,41 

4 a 

4 21,62 13,55 19,45 12,71 3,76 9,07 1,20 0,42 0,90 0,20 

4 a 

5 20,82 13,18 22,22 14,53 1,00 0,24 = = = = 

4 a 

6 1,18 0,41 17,40 11,23 1,48 0,62 = = = = 
5a 

1 A A A A A A 94,46 49,78 44,35 28,70 5a 

2 A A A A 36,34 24.31 56,16 33,98 30,40 19,80 
5a 

3 28,44 17,83 23,51 15,35 18,95 12,72 31,81 20,62 0,90 0,20 

5a 

4 23,93 14,41 21,24 14,10 13,38 8,90 1,09 0,34 0,80 0,17 

5a 

5 22,96 14,45 22?81 14,95 0,92 0,23 = = = = 

5a 

6 1,95 1,02 21,23 13,75 1,07 0,38 = = zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA= = 
6 s zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA

i 77,26 42,45 69,87 38,27 44,89 28̂ 03 80,89 46,03 47,15 29.61 6 s 

2 61,14 34,67 57,75 33,27 32,54 20,92 55,45 31,90 41,99 25,95 
6 s 

3 A 25,09 31,57 19,74 17,26 11,37 24,41 15,17 1,05 0,19 

6 s 

4 27,44 17,05 24,04 15,41 14,50 9,38 A A 0,86 0,16 

6 s 

5 24,86 15,47 23,71 15,07 A A = = = = 

6 s 

6 1,66 1,66 21,09 13,42 3,09 1,68 = = = = 
1 82,79 49,16 76,91 43,23 36,78 23,30 79,66 43.20 A A 

2 50,80 31,94 A A 23,15 15,14 55,23 44,41 38,05 24,36 

3 37,90 23,12 25,25 16,03 18,01 11,70 27,22 16,96 1,39 0,24 

4 A A 23,98 15,31 17,16 11,21 A A 0,90 0,30 

5 A 10,46 21,47 13,74 A A = = = = 

6 1,18 0,53 12,60 8,04 0,83 0,29 _ = = = 

Obs.: SO = semanas de operacao, - indica que nao foi medido, A indica que estes valores ficaram 
distantes do valor, = indica que os reatores M4 e M5 so tern 4 pontos amostrais para coleta de lodo. 



Tabela 4.17 - Valores semanais da concentracao de solidos totais (g//) e volateis (g/7) do 

lodo nos pontos de amostragem ao longo do reator, na segunda fase, TDH de 3,5 horas zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA

SO Pontos Sistema 1 Sistema 2 Sistema 3 SO Pontos 

M l M2 M3 M4 M5 

SO Pontos 

CSTL CSVL CSVL CSTL CSVL CSTL CSVL CSTL CSVL 

r 1 zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA- - - - - - - -r 
2 - - - - - - - -

r 

3 - - - -zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA- - - - - -

r 

4 - - - - - - - - - -

r 

5 - - - - - -zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA= = = 

r 

6 - - - - = = = zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA= 
2" 1 68,79 36,82 61,94 35,07 41,27 24,70 86,05 44,31 44,09 26,31 2" 

2 46,23 25,91 62,33 35,34 28,06 17,75 68,90 37,45 38,05 22,73 

2" 

3 25,42 15,42 26,67 16,57 19,48 12,18 25,63 15,76 21,97 13,85 

2" 

4 19,13 11,72 21,44 13,84 19,08 12,09 0,92 0,25 1,08 0,35 

2" 

5 18,85 11,70 20,96 13,88 16,84 10,68 = = = = 

2" 

6 zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBAA A 17,78 11,41 1,03 0,31 = = = = 

3" 1 64,63 36,55 59,80 34,60 39,98 25,15 79,60 40,70 52,20 30,16 3" 

2 52,58 30,31 61,06 36,71 24,82 15,75 60,43 33,73 38,41 22,20 

3" 

3 36,35 21,86 31,97 21,13 17,73 11,37 45,44 26,29 21,65 13,68 

3" 

4 24,28 15,52 22,76 15,05 16,54 11,06 0,90 0,31 0,84 0,25 

3" 

5 17,52 11,43 18,19 11,96 16,39 10,58 = = = = 

3" 

6 1,31 0,56 10,98 6,99 A A = = = = 

4" 1 70,79 40,41 67,06 34,95 44,97 26,20 88,51 41,11 58,76 33,87 4" 

2 51,11 25,55 71,67 38,82 25,59 A 62,26 32,81 45,93 25,04 
4" 

3 32,68 19,09 39,16 22,88 17,63 10,73 34,60 19,59 22,96 13,76 

4" 

4 23,92 13,33 16,81 10,13 17,64 10,78 0,90 0,34 0,77 0,25 

4" 

5 17,11 10,32 20,15 13,95 16,60 10,02 = = = = 

4" 

6 1,22 0,51 8,97 5,29 2,46 1,42 = = = = 

5* 1 63,79 31,86 50,09 26,33 45,39 24,83 82,47 38,30 63,78 33,92 5* 

2 47,48 25,95 57,89 30,86 31,33 18,19 71,54 35,30 50,33 26,18 
5* 

3 37,40 20,40 49,73 27,10 24,18 14,33 49,73 27,70 27,41 15,39 

5* 

4 25,44 14,49 23,34 14,59 22,93 13,48 0,94 0,32 0,81 0,25 

5* 

5 22,52 13,29 22,70 13,38 25,55 12,24 = = = = 

5* 

6 1,12 0,39 9,01 5,78 A A = = = 

Obs.: SO = semanas de operacao, - indica que nao foi medido, A indica que estes valores ficaram 
distantes do valor, = indica que os reatores M4 e M5 so tern 4 pontos amostrais para coleta de lodo. 



Tabela 4.18 - Valores semanais da concentracao de solidos totaiszyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA (g/l) c volateis (g/l) 

do lodo nos pontos de amostragem ao longo do reator, na terceira fase, TDH de 2 horas 

SO Pontes zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBASistema 1 Sistema 2 Sistema 3 SO Pontes 

Ml M2 M3 M4 MS 

SO Pontes 

CSTL CSVL CSTL CSVL CSTL CSVL CSTL CSVL CSTL CSVL 

I S 

1 zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA- -zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA-zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA- - - - - - -I S 

2 - - - - - - - - -

I S 

3 - - - - - - - - - -

I S 

4 - -zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA- - - - - - - -

I S 

5 - - - - - -zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA= = zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA= 

I S 

6 - - - - - - = = = = 

2" 1 74,68 36,28 62,68 32,26 53,95 29,81 101,25 45,86 72,29 36,59 2" 

2 69,61 35,08 60,85 31,45 45,36 25,73 72,68 36,92 57,76 29,50 

2" 

3 49,36 26,34 67,41 38,11 20,12 12,63 38,46 21,93 31,99 17,90 

2" 

4 26,14 15,93 33,44 19,29 17,85 11,13 1,43 0,62 1,14 0,36 

2" 

5 20,58 12,96 25,94 16,61 5,68 3,42 = = = = 

2" 

6 2,76 1,38 3,13 1,82 1,27 0,50 = zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA- = = 
3

a 

1 73,21 42,21 58,81 31,59 45,38 26,56 85,67 47,65 67,85 34,74 3
a 

2 67,55 40,12 57,82 32,10 28,71 17,82 67,42 37,37 61,68 35,89 

3
a 

3 36,71 22,13 65,56 39,06 17,26 10,91 50,68 30,13 22,20 14,23 

3
a 

4 24,20 15,02 24,17 16,36 17,22 10,93 1,62 0,70 1,23 0,45 

3
a 

5 22,50 14,12 21,14 14,12 14,58 9,41 = = = = 

3
a 

6 zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBAA A A A 2,73 1,51 = = = = 

4 A 1 64,01 35,52 60,89 33,37 56,01 33,13 93,97 47,14 71,27 34,36 4 A 

2 65,38 28,26 63,12 32,49 46,29 27,79 69,58 36,68 64,93 34,71 

4 A 

3 63,48 34,19 58,47 31,62 25,99 15,28 62,95 33,69 27,25 16,45 

4 A 

4 39,63 22,29 57,64 33,25 18,77 11,47 0,99 0,27 0,99 0,26 

4 A 

5 26,36 15,63 20,42 12,28 6,20 3,79 = = = = 

4 A 

6 1,37 0,65 2,54 1,36 1,11 0,41 = = = zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA= 

5* 1 53,21 27,49 53,97 28,11 52,03 27,69 82,07 41,65 72,10 34,31 5* 

2 63,44 34,72 44,23 23,56 41,17 22,65 69,19 36,99 63,10 32,22 

5* 

3 55,84 31,22 53,02 28,37 21,59 13,25 57,48 31,36 J 31,11 

5* 

4 19,68 12,52 55,91 32,51 20,68 13,14 0,91 0,32 0,93 0,27 

5* 

5 22,01 13,37 20,97 13,17 19,28 12,01 = = = = 

5* 

6 A A A A 1,10 0,37 = = = = 

6
a 

1 70,58 34,41 63,64 30,21 56,25 28,89 82,85 39,20 88,23 40,17 6
a 

2 79,95 40,09 53,32 26,15 A A 68,64 36,08 65,07 32,44 

6
a 

3 56,48 30,28 55,15 28,51 A A 58,49 30,84 37,21 19,47 

6
a 

4 22̂ 2 Jl 12,45 57,35 31,11 A A 1,10 0,35 1,17 0,36 

6
a 

5 23,99 13,68 28,28 16,90 4,92 2,81 = = = = 

6
a zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA

6 A A 2,78 1,45 A A = = = = 

r 1 72,07 34,49 71,25 33,77 67,15 35,34 100,21 49,20 87,89 45,53 r 
2 77,42 37,19 62,36 31,45 58,76 31,72 85,03 47,40 65,27 32,35 

r 

3 60,66 31,93 68,08 36,90 33,32 17,96 66,20 34,53 36,86 19,44 

r 

4 24,45 14,33 58,18 30,15 11,73 6,93 1,22 0,34 1,45 0,49 

r 

S 22,72 13,68 26,51 15,62 10,98 6,54 = = = = 

r 

6 A A 2,61 1,37 1,85 0,85 = = = = 

8A 1 68,45 32,44 60,34 32,44 60,34 31,05 A A 93,64 50,16 8A 

2 72,62 38,87 57,02 38,87 57,02 28,92 A A 63,52 33,85 
8A 

3 62,73 33,01 59,22 33,01 A A A A A A 

8A 

4 34,64 19,85 75,91 19,85 A A 1,07 0,29 1,21 0,38 

8A 

5 26,79 16,07 29,42 16,07 A A = = = 

8A 

6 3,61 2,00 A A A A = = = 

Obs.: SO = semanas de operacao, - indica que nao foi medido, A indica que estes valores ficaram distantes do 

valor, = indica que os reatores M 4 e M 5 so tern 4 pontos amostrais para coleta de lodo, 
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Nas Tabelas 4zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA.19, 4.20 e 4.21 sao observadas as medias dos valores semanais das 

concentracoes de solidos totais e volateis no lodo era cada ponto amostral, para os TDHs 

totais de 6, 3,5 e 2 horas. Estes pontos amostrais vao de 1 a 6 para os reatores M l , M2 e M3 e 

de 1 a 4 para os reatores M4 e M5 e estao a profundidades cspecificas como pode ser vistos 

nas tabelas. E possivel perceber que da primeira para a segunda fase (TDH de 6 para 3,5 

horas) as concentracoes de solidos aumentaram nos reatores, exceto nos reatores M l e M2. 

No entanto a ultima fase apresentou aumento da concentracao de solidos nos cinco reatores. 

Tabela 4.19 - Valores medios da concentracao de solidos totais c volateis (mg//) no lodo nos 

pontos de amostragem ao longo do reator, na primeira fase, TDH de 6 horas 

Pontos 

Pf 

Sistema 1 

Pf 

Sistema 2 

Pf 

Sistema 3 Pontos 

Pf zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBAm 11 Pf m (2 M 3 Pf M 14 15 

Pontos 

Pf 

CSTL CSVL 

Pf 

CSTL CSVL CSTL CSVL 

Pf 

CSTL zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA~csvC C S T L CSVL 

1 0,26 76,45 41,70 0,25 68,37 37,87 38,18 20,91 0,10 82,96 43,38 43,93 29,42 
2 0,62 53,57 30,82 0,50 59,66 35,09 25,14 16,49 0,40 55,21 32,85 30,78 19,59 
3 1,12 30,77 18,65 1,00 __24.91 15,33 16,49 10,95 1,00 30,74 18,43 1,19 0,23 
4 1,62 23,53 14,37 1,50 22,14 14,00 13,65 8,99 1,60 1,11 0,39 0,91 0,25 
5 2,37 21,23 12,31 2,25 21,65 13,00 0,97 0,30 = zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA= = = = 

6 3,11 1,50 0,81 3,00 18,74 10,20 1,41 0,56 = = = = = 

Obs : Pf = profundidade, CSTL = Concentracao de solidos totais no lodo, CSVL = Concentracao de solidos volateis no 
lodo, = indica que os reatores M4 e M5 so tern 4 pontos amostrais para coleta de lodo 

Tabela 4.20 - Valores medios da concentracao de solidos totais e volateis (g/l) no lodo nos 

pontos de amostragem ao longo do reator, na segunda fase, TDH de 3,5 horas 

Pontos 

Pf 

Sistema 1 
Pf 

Sistema 2 
Pf 

Sistema 3 Pontos 

Pf M l Pf M2 M3 Pf M4 M5 
Pontos 

Pf 

CSTL CSVL 

Pf 

CSTL CSVL CSTL CSVL 

Pf 

CSTL CSVL CS1 \j CSVL 

1 0,26 67,00 36,41 0,25 59,72 32,74 42,90 25,22 0,10 84,15 41,11 54,71 31,07 

2 0,62 49,35 26,93 0,50 63,24 35,43 27,45 17,23 0,40 65,78 34,83 43,18 24,04 

3 1,12 32,96 19,19 1,00 36,88 21,92 19,76 12,15 1,00 38,85 22,35 23,50 14,17 
4 1,62 23,19 13,77 1,50 21,09 13,40 19,05 11,85 1,60 0,92 0,31 0,87 0,27 

5 2,37 19,00 11,68 2,25 20,50 12,79 18,85 10,88 = = zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA= = = 

6 3,11 1,22 0,49 3,00 11,69 7,37 1,75 0,87 = = 
Obs.: Pf = profundidade, CSTL = Concentracao de solidos totais no lodo. CSVL = Concentracao de solidos volateis no 
lodo, = indica que os reatores M4 e M5 so tern 4 pontos amostrais para coleta de lodo 

Tabela 4.21 - Valores medios da concentracao de solidos totais e volateis (g/l) no lodo nos 

pontos de amostragem ao longo do reator, na terceira fase, TDH de 2 horas 

Pontos 

Pf 

Sistema 1 

Pf 

Sistema 2 
Pf 

Sistema 3 Pontos 

Pf M l Pf M2 M3 Pf M4 | MS 
Pontos 

Pf 

CSTL CSVL 

Pf 

CSTL CSVL cs ri_/ CSVL 
Pf 

CSTL CS'VL jCSTL CSVL 

1 0,26 68,03 34,69 0,25 61,65 31,68 55,87 30,35 0,10 91,00 45,12 |79,04 39,41 

2 0,62 70,85 37,76 0,50 56,96 30,87 46,22 25,77 0,40 72,09 38,57 |63,05 32,99 

3 1,12 55,04 29,87 1,00 60,99 33,65 23,66 14,01 1,00 55,71 30,41 |3I,10 17,50 

4 1,62 27,28 16,05 1,50 51,80 26,07 17,25 10,72 1,60 1,19 0,29 1 1,16 0,26 

5 2,37 23,56 14,22 2,25 24,67 14,97 10,27 6,33 = = 1 = = 

6 3,11 2,58 1,34 3,00 2,77 1,50 1,61 0,73 = = [ = = 

Obs.: Pf = profundidade, CSTL = Concentracao de solidos totais no lodo, CSVL = Concentracao de solidos volateis no 
lodo, = indica que os reatores M4 e M5 so tern 4 pontos amostrais para coleta de lodo 
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Nas FiguraszyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA 4.4 e 4.5 estao representados os valores medios das concentracoes de solidos 

totais e volateis no lodo, para as suas respectivas fases experimentais. 

Concentracao de sdlidos 

totais no lodozyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA (g/l) zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA
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Figura 4.4 - Media das concentracoes de solidos totais (g/l) presentes 

no lodo anaerobio dos cinco reatores nas tres fases experimentais 
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Figura 4.5 - Media das concentracoes de sdlidos volateis (g/7) presentes 

no lodo anaerobio dos cinco reatores nas tres fases experimentais 
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Nas Tabelas 4.22, 4.23 e 4.24 sao observados os valores semanais da evolucao da 

massa de solidos totais e volateis no lodo em cada um dos 5 reatores dos tres sistemas. 

Tambem estao apresentados a media (Md), o desvio padrao (DP) e o coeficiente de variacao 

(CV). A Tabela 4.22 apresenta os dados de massa de lodo total e volatil na primeira fase, 

TDH de 6 horas. Observa-se que os valores de massa de lodo total e volatil acumulados 

variam bastante entre um reator e outro e que os segundos reatores dos sistemas em serie 

apresentam a menor quantidade de lodo total e volatil. 

E visto que a media (Md) da fracao volatil de lodo nos cinco reatores ficou em torno 

de 60 %. Tambem e possivel ver que na quinta semana de operacao houve um grande 

aumento na quantidade de lodo nos reatores M l e M2. Pelos valores do coeficiente de 

variacao pode ser visto que apenas o reator M4 apresentou valores com um nivel baixo de 

dispersao, enquanto os demais reatores apresentaram os seus valores cm nivcis medios e altos 

de dispersao. 

Na segunda fase, TabelazyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA 4.23, com o TDH total reduzido para 3,5 h pode se ver um 

aumento na massa de lodo nos reatores, exceto nos reatores M l c M2. Enquanto esses reatores 

apresentaram uma diminuicao em sua massa, os reatores M3, M4 e M5 apresentaram um 

aumento. Os valores do coeficiente de variacao nessa fase mostraram que o grau de dispersao 

foi baixo nos cinco reatores. Na Tabela 4.24, com o TDH total de 2 horas, a ultima fase 

apresentou os maiores valores de massa, principalmente nos reatores M l , M2 e M4. O grau de 

dispersao, verificado pelos valores do coeficiente de variacao, ficou entre baixo e medio. 

Tabela 4.22 - Valores semanais da massa de solidos totais e volateis (kg) 
no lodo durante a primeira fase, TDH = 6 horas 

SO Sistema 1 Sistema 2 Sistema 4 

Ml M2 M3 M4 MS 

MSTL MSVL MSTL MSVL MSTL MSVL MSTL MSVL MSTL MSVL 

1" 

2" 4,50 2,52 3,03 1,61 0,79 0,38 1,65 0,83 0,53 0,39 

3 a 4,34 2,19 3,41 1,70 0,98 0,51 1,51 0,91 0,58 0,33 

4 a 4,45 2,65 3,20 1,91 1,06 0,68 1,63 0,93 0,76 0,47 

5* 6,68 4,41 5,49 4,15 0,96 0,62 1,82 1,07 0,69 0,43 

6" 5,36 3,16 3,50 2,12 1,75 1,11 2,03 1,20 0,84 0,51 

T 5,81 3,65 3,82 2,55 1,58 1,01 2,00 1,21 0,96 0,77 

Md 5,19 3,10 3,74 2,34 1,19 0,72 1,77 1,03 0,73 0,48 

DP 0,85 0,75 0,82 0,87 0,35 0,26 0,19 0,15 0,15 0,14 

CV 16 24 22 37 29 36 11 15 21 29 

Obs.: SO = semanas de operacao, - indica que nao foi medido 
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Tabela 4,23 - Valores semanais da massa de sdlidos totais e volateis (kg) 

no lodo durante a segunda fase, TDH = 3,5 horas zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA

so Sistema 1 Sistema 2 Sistema 4 
M l M2 M3 M4 MS 

MSTL MSVL MSTL MSVL MSTL MSVL MSTL MSVL MSTL MSVL 
1* zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA- - - - - -zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA- - - -

2 a 4,84 2,84 3,17 1,94 1,75 1,08 1,81 0,99 1,11 0,67 

3* 4,45 2,65 2,92 1,83 1,98 1,27 1,97 1,09 1,16 0,68 

4* 4,43 2,78 3,08 1,73 1,75 0,97 1,89 0,98 1,31 0,74 

5" 4,55 2,46 3,07 1,74 2,11 1,16 2,19 1,11 1,47 0,78 

Md 4,57 2,68 3,06 1,81 1,90 1,12 1,97 1,04 1,26 0,72 

DP 0,16 0,15 0,09 0,08 0,15 0,11 0,14 0,06 0,14 0,04 

CV 3 6 3 4 8 10 7 6 11 6 

Obs.: - indica que nao foi medido, SO = semanas de operacao 

Tabela 4.24 - Valores semanais da massa de solidos totais e volateis (kg) 

no lodo durante a terceira fase, TDH = 2 horas 

SO Sistema 1 Sistema 2 Sistema 4 

M l M2 M3 M4 M5 

MSTL MSVL MSTL MSVL MSTL MSVL MSTL MSVL MSTL MSVL 

l a zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA- - - - -zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA- - - - -

2" 5,50 2,94 3,52 1,98 1,82 1,06 2,17 1,10 1,69 0,88 

3" 6,20 3,79 3,59 2,20 1,75 1,07 2,19 1,24 1,55 0,88 zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA

4 » 6,03 3,40 3,69 2,05 1,96 1,16 2,46 1,28 1,69 0,90 

5
a 5,81 3,34 3,88 2,22 2,11 1,22 2,28 1,21 1,73 0,61 

6
a 6,91 3,73 3,74 1,97 1,19 0,65 2,30 1,17 1,97 0,96 

6,86 3,69 4,07 2,13 2,32 1,26 2,73 1,43 1,97 1,00 

8 a 6,23 3,34 4,59 2,61 2,40 1,33 3,19 1,90 2,40 1,26 

Md 6,36 3,46 3,87 2,17 1,94 1,11 2,47 1,33 1,86 0,93 

DP 0,73 0,28 0,34 0,20 0,38 0,21 0,34 0,25 0,26 0,18 

CV 11 8 9 9 20 19 14 19 14 19 

Obs.: - indica que nao foi medido, SO = semanas de operacao zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA

4.5 - Cargas Aplicadas de Dimensionamento e Operacao dos Reatores 

As Tabelas 4.25, 4.26 e 4.27 apresentam os valores medios das cargas hidraulica e 

organica volumetricas e biologica aplicadas nos tres sistemas durante as tres fases 

experimentais. Tambem foram colocados os valores do tempo de detencao hidraulica, da 

velocidade ascencional, da vazao afluente e da DQO afluente para cada reator. Pode ser 

observado que os valores medios da carga hidraulica volumetrica (CHV) nos reatores dos 

sistemas cm serie sao iguais e tambem sao o dobro do valor medio no reator do sistema 

unitario. Esses valores medios aumentaram de acordo com a diminuicao do tempo de 

detencao hidraulica. 
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Quanto aos valores medios da carga organica volumetrica (GOV), nos Sistemas 2 e 3, estes 

variaram conforms a DQO afluente, nos segundos reatores dos sistemas era serie. A DQO 

afluente e a DQO efluente dos primeiros reatores dos sistemas em serie. Desta forma os 

valores medios da GOV para as tres fases foram menores nos segundos reatores dos sistemas 

em serie e maiores nos primeiros. A carga biologica (CB) apresentou valores medios bastante 

variados devido a massa de solidos no lodo de cada reator ser bem distinta de um reator para 

outro. Estes valores medios se apresentaram menores no reator do sistema unitario e maiores 

nos primeiros reatores dos sistemas em serie. 

Tabela 4.25 - Valores do tempo de detencao hidraulica e os valores medios das 

cargas hidrauica volumetrica, organica volumetrica e biologica na primeira fase 

Sistema Reator zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBATDH DQO CHV cov CB 

(l/h) (mg//) (m3/m3

.d) (Kg DQO/mld) (Kg DQO/Kg STV .d) 

1 M l 6 32,5 720 4,00 2,88 0,18 

2 M2 3 42,0 720 8,00 5,76 0,31 
M3 3 42,0 162 8,00 1,30 0,23 

3 M4 3 19,7 720 8,00 5,77 0,33 

M5 3 19,7 164 8,00 1,31 0,16 

Tabela 4.26 - Valores do tempo de detencao hidraulica e os valores medios das 

cargas hidrauica volumetrica, organica volumetrica e biologica na segunda fase 

Sistema Reator TDH Q» DQO CHV COV CB 
(l/h) (mg//) (m

3

/m
3

.d) (Kg DQO/m
3

.d) (Kg DQO/Kg STV .d) 

1 M l 3,5 55,7 643 6,86 4,40 0,32 

2 M2 1,75 72,0 643 13,71 8,82 0,61 

M3 1,75 72,0 221 13,71 3,03 0,34 

3 M4 1,75 33,7 643 13,71 8,81 0,50 

M5 1,75 33,7 277 13,71 3,80 0,31 

Tabela 4.27 - Valores do tempo de detencao hidraulica e os valores medios das 

cargas hidrauica volumetrica, organica volumetrica e biologica na terceira fase 

Sistema Reator TD Q. DQO CHV COV CB 

d/h) (mg//) (m
3

/m
3

.d) (Kg DQO/m
3

.d) (Kg DQO/Kg STV .d) 

1 Ml 2 97,5 702 12,00 8,42 0,47 

2 M2 1 126,0 702 24,00 16,85 0,98 

M3 1 126,0 325 24,00 7,80 0,89 

3 M4 1 59,0 702 24,00 16,85 0,75 

M5 1 59,0 378 24,00 9,07 0,58 
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CAPITULO V zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA

DISCUSSAO DOS RESUL TADOS 

5.1 - Definigao das Condigdes de Operagao dos Reatores 

No dimensionamento de reatores UASB para o tratamento de esgoto, por razoes 

economicas e facilidade de construcao, pode ser necessario a adocao de dois ou mais reatores. 

Na bipdtese de se adotar dois reatores de iguais volumes, existe a possibilidade destes serem 

operados em serie, com cada unidade recebendo toda vazao de projeto ou em paralelo, com 

cada unidade recebendo metade dessa vazao. Considerando-se a operacao desses dois reatores 

em serie, apresentam-se duas configuracOes: os dois reatores em serie tern: (1) a mesma altura 

que for utilizada em um unico reator e, consequentemente, o dobro da velocidade ascendente 

ou (2) metade da altura do reator unitario e, portanto, a mesma velocidade ascendente. 

A escolha da melhor configuracao recai nas vantagens e desvantagens da operacao em 

serie ou em paralelo quanto a aspectos construtivos, estabilidade operacional e melhor 

desempenho. Para esta dissertacao de mestrado foram considerados os aspectos operacionais e 

de desempenho, tendo sido definida a operacao de tres sistemas, cujas principais 

caracteristicas eram: Sistema 1, formado por um reator unitario (reator M l ) com 4 metros de 

altura e 250 mm de diametro; Sistema 2, com dois reatores em serie (M2 e M3) cada um com 

4 metros de altura e 200 mm de diametro e Sistema 3, com dois reatores em serie (M4 c M5), 

cada um medindo 2 metros de altura com 200 mm de diametro. 

Quando foi definido o projeto de pesquisa, presumia-se que a operacao de reatores em 

serie poderia oferecer vantagens quanto ao desempenho na remocao do material organico, ja 

que estes poderiam ter aumentada a sua capacidade de digestao, porque o segundo reator 

poderia remover o excedente de materia organica do primeiro reator e desenvolver mais 

eficientemente a fermentacao metanogenica. Essa pressuposicao se bascava no fato que tern 

sido aplicados reatores em serie para o tratamento de aguas residuarias concentradas, com a 

finalidade de separar a fermentacao acida da metanogenica. 

A investigacao experimental foi dividida em tres experimentos, definidos pelos tempos 

totais de detencao hidraulica (TDH) de 6, 3,5 e 2 horas. Observa-se que nos reatores em serie 

o TDH em cada reator da serie era metade do TDH total estabelecido, levando 

intencionalmente os reatores a cargas hidraulicas e organicas e velocidades ascendentes 

elevadas (superiores a lm/h), conforme foi mostrado nas TabelaszyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA 4.25, 4.26 e 4.27. Ao se 



operar os reatores sobrecarregados (isto c, com baixo TDH), procurou-se observar e comparar 

a capacidade, desses sistemas (unitario e em serie) de suportar sobrecargas sem prejuizos do 

desempenho. Desta forma, os resultados obtidos, relativos a estabilidade e desempenho de 

cada reator nos tres sistemas sao discutidos, neste capitulo, em funcao do TDH. zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA

5.2 - Estabilidade do Processo de Digestao. 

Os valores do pH, da alcalinidade de bicarbonato (AB) e da concentracao de acidos 

graxos volateis (AGV) sao parametros indicativos da estabilidade do processo de digestao 

anaerobia, ou seja, do desenvolvimento de todos os processos anaerobios de degradacao da 

materia organica. A diminuicao do TDH, que leva a uma sobrecarga organica e hidraulica no 

reator, nao afetou a sua estabilidade operacional: os valores do pH dos efluentes dos reatores 

ficaram entre 6,5 e 7,2, enquanto que os valores de AGV e AB, apresentados na Tabela 5.1, 

foram sempre inferiores a 1 meq/1 e superiores a 4 meq/1, respectivamente. 

Tabela 5.1 - Valores maximos e minimos do pH e valores medios da concentracao de 

AGV (mg HAc//) e de AB (em mg CaCOj//) zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA

TDH total 

Sistemal Sistema 2 Sistema 3 

TDH total Ml M2 M3 M4 MS TDH total 

AGV AB AGV AB AGV AB AGV AB AGV AB 

6 horas 

(7,17 ;> pH > 6,64) 25 236 20 234 22 241 20 217 23 239 

3,5 horas 

(7,04 > pH S: 6,66) 23 242 22 258 20 284 28 305 24 292 

2 horas 

(7,16 >pH> 6,57) 30 328 35 328 32 320 41 326 40 312 

O aumento da concentracao de AGV com a diminuicao de TDH, foi acompanhado 

com o aumento da alcalinidade de bicarbonato, garantindo a estabilidade operacional . No 

entanto, esse aumento de AGV refletiu na eficiencia de remocao de DQO, o que sera 

discutido mais adiante. 

E importante observar que o aumento da alcalinidade foi devido ao aumento desse 

parametro no esgoto bruto, provavelmente causado pela prolongada estiagem durante a 

realizacao da pesquisa. Os baixos valores da concentracao de AGV nos primeiros reatores dos 

sistemas em serie, associados a eficiente remocao de DQO, mostram que nao houve uma 

separacao das fases acidogenica e metanogenica, coexistindo ambas tanto no primeiro como 

no segundo reator. 
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5.3 — Eficiencia de Remocao da Matiria Organica 

A eficiencia media de remocao da DQO afluente como tambem a diferenca entre essas 

eficiencias, relativas a cada fase da investigacao, caracterizada pelos TDH totais de 6, 3,5 e 2 

horas estao apresentadas na TabelazyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA 5.2, considerando-se o efluente decantado (Edec) e nao 

decantado (Endec). Na Figura 5.1 estao representados graficamente esses valores em funcao 

do TDH. 

Tabela 5.2 - Eficiencia media de remocao da DQO do afluente em %, considerando-se 

o efluente decantado (Edec) e nao decantando (Endec) e a diferenca dessas eficiencias, 

nas tres fases da investigacao 

TDH Eficiencia Sistema 1 Sistema 2 Sistema 3 

(horas) Ml M2 M3 M4 M5 

Edec 85 84 88 85 87 

6 Endec 76 78 81 78 84 

Diferenca 9 7 

Edec 76 74 80 73 78 

3,5 Endec 60 67 46 57 63 

Diferenca 15 34 15 

Edec 76 71 79 69 78 

2 Endec 57 53 60 46 64 

Diferenca 19 19 14 
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Essas tabelas e figuras mostram que: 

A analise do desempenho de reatores tipo UASB, quanto a remocao de materia 

organica, tendo-se como parametros a DQO afluente e a DQO efluente decantado, tern como 

base as seguintes consideracoes: se fossem dadas descargas periodicas de lodo, a 

concentracao de solidos sedimentaveis no efluente seria muito pequena, quando se tern um 

separador de fases (decantador) eficiente no reator. Desta forma, como nesta investigacao 

experimental nao foram dadas descargas de lodo de excesso, foi levado em consideracao 

tambem o efluente decantado, com menor concentracao de solidos suspensos e, 

consequentemente menor concentracao de DQO. 

Os dados de eficiencia de remocao de DQO, tendo-se o efluente decantado, mostram 

que os tres sistemas, mesmo quando operados com tempos de detencao hidraulica totais de 

apenas 2 horas, apresentaram um excelente desempenho de remocao de DQO. A menor 

eficiencia de remocao com relacao aos sistemas foi de 71 % no Sistema 1 (para um TDH de 2 

horas) e a maior eficiencia foi de 87 % no Sistema 3 (para um TDH de 6 horas). 

Considerando-se, ainda, o efluente decantado, observa-se que os sistemas em serie 

apresentaram um desempenho um pouco melhor que o unitario, com variacoes nos valores da 

eficiencia de remocao de DQO, em torno de 5% a mais que o sistema unitario. Independente 

das diferentes configuracdes dos sistemas, a eficiencia de remocao de DQO diminuiu com a 

diminuicSo de TDH, conforme se obscrva na FigurazyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA 5.1. 

Ao se comparar a eficiencia de remocao de DQO dos primeiros reatores das series 

(reatores M2 e M4) com as eficiencias dos sistemas como um todo, observa-se que, de longe, 

a maior fracao de remocao da DQO ocorreu no primeiro reator, mesmo quando o TDH no 

reator era de apenas 1 hora, demonstrando que nao ha separacao das fases acidogenica da 

metanogenica e que o segundo reator pouco acrescentou em termos de remocao. 

E interessante observar que no segundo reator da serie a massa de lodo contida, 

geralmente e bem menor que no primeiro, embora haja bastante solidos em suspensao no 

efluente dos primeiros reatores das series. Conclui-se que o segundo reator tambem nio e 

eficiente como decantador de solidos do primeiro reator. 

Em outros palavras material organico ou solidos em suspensao nao retidos no primeiro 

reator de uma serie de dois, tende a passar tambem no segundo reator. Como os objetivos do 

reator sao exatamente a remocao destes dois constituintes de aguas residuarias, chega-se a 

conclusSo que no caso de tratamento de esgoto a operacao de dois reatores UASB nao oferece 

vantagens, e que portanto a operacao em paralelo devera ser mais vantajosas. 



Tomando o reator M2 do Sistema 2 para analisar separadamente e se considcrando 

uma DQO media do esgoto bruto de 702 mg/l, quando o TDH total era de 2 horas, chega-se a 

uma carga organica (Q = 126zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA l/h) de 16,85 kg DQO.m 3.dia"', o que representa 5 vezes mais 

que os valores recomendados (Chernicharo, 1997) para esgoto domestico, tendo-se em vista a 

alta carga hidraulica decorrente (na ordem de 24 m 3.m 

Embora operado sob altissima carga hidraulica volumetrica, o reator M2 do Sistema 2, 

a carga organica removida, para uma reducao da DQO afluente de 71% (efluente decantado), 

foi da ordem de 11,5 kg DQO.m"3.dia"1 e nao houve indicacao de instabilidade operacional. 

Novamente pode-se atribuir, ao menos parcialmente, este desempenho exceptional ao 

separador de fases modificado que retinha o lodo com maior eficiencia no reator. 

5.4-zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA Massa e Producao de lodo 

Analisando-sc os valores medios da eficiencia quando se tern o efluente nao 

decantado, sao observados, na TabelazyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA 5.2 e na Figura 5.1, que cstcs valores sao diferentcs c 

sempre inferiores aqueles quando considerado o efluente decantado e que essa diferenca 

aumenta com a diminuicao do TDH. 

Esse aumento e decorrente da maior quantidade de solidos suspensos no efluente, 

podendo ser resultado da (1) maior perda de lodo nos reatores devido a uma maior carga 

hidraulica e consequentemente arraste de lodo e da (2) diminuicao da eficiencia da digestao e 

particularmente da hidrolise, devido ao aumento da carga organica. No primeiro caso, poderia 

se esperar que a massa de lodo nos reatores diminuisse com a diminuicao do tempo de 

detencao hidraulica, enquanto no segundo caso, poderia se ter ate um aumento da massa de 

lodo nos reatores quando o tempo de detencao hidraulica, devido a um acumulo de material 

nao hidrolisado no digestor. 

A Tabela 5.3 apresenta os valores medios da massa de solidos totais e volateis 

presentes no lodo. A Figura 5.2 representa esses valores graficamente. 

Tabela 5.3 - Valores medios da massa de solidos totais (MSTL) c volateis (MSVL) 

presentes no lodo (kg), para os tres sistemas, nas tres fases experimentais 

Fase 
Experimental 

Sistema 1 Sistema 2 Sistema 3 Fase 
Experimental Ml M2 M3 M4 M5 

Fase 
Experimental 

MSTL MSVL MSTL MSVL i MSTL MSVL MSTL MSVL MSTL MSVL zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA

1 5,19 3,10 3,74 2,34 1,19 0,72 1,77 1,03 0,73 0,48 

2 4,57 2,68 3,06 1,81 1,90 1.12 1,97 1,04 1,26 0,72 

3 6,36 3,46 3,87 2,17 1,94 1,11 2,47 1,33 1,86 0,93 
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Figura 5.2d - Sistema 3, reator M5 

Figura 5.2 - Valores medios da massa de solidos totais (MSTL) e volateis 

(MSVL) presentes no lodo (kg), para os tres sistemas 

nas tres fases experimentais 



Ao observar a Tabela 5.3 e a Figura 5.2 e possivel ver que na realidade a massa de 

lodo nos sistemas M l , M2 e M3 permaneceu constante em boa aproximacao na faixa dos 

TDHs investigados, embora houvesse uma tendencia de maior massa de lodo para o menor 

TDH aplicado. Conclui-se que, de fato, o aumento da concentracao de material organico 

sedimentavel se deve fundamentalmente a uma diminuicao da eficiencia da hidrolise do 

material particulado do afluente. 

Tal ineficiencia leva a um aumento da producao de lodo como pode ser relacionado 

com a quantidade e qualidade do lodo da seguinte maneira: como nos reatores nao se 

descarregava lodo de excesso, pode-se supor que, no estado estacionario, a massa diaria de 

lodo no efluente se igualasse a massa de lodo produzido no digestor. 

Por outro lado, pode-se supor que o material sedimentavel no efluente seja composto 

predominantemente de flocos de lodo que escaparam do reator. Esta concentracao, pode ser 

estimada a partir da diferenca entre a DQO do efluente bruto e a do efluente decantado: 

sabendo-se que no lodo biologico, em boa aproximacao, um grama de solidos volateis possui 

uma DQO de 1,5 g calcula-se: zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA

X v = (DQOc (b-DQOc ld)/l,5 = DQOeb(Edec-Endec)/l,5 

Por outro lado, a producao especifica de lodo pode ser calculada a partir da 

concentracao de sdlidos sedimentaveis no efluente e da DQO: 

Yv = Xv/DQO 

onde 

Y v e a producao especifica de lodo volatil (kg SVS/kgDQO); 

X v e a concentracao de material organico sedimentavel no efluente (mg SVS//); 

EdeczyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA 6 a eficiencia no eflunte decantado (%); 

Endec e a eficiencia no eflunte nao decantado (%). 

Na equacao acima o valor da DQO e ambiguo, podendo significar DQO aplicada, 

convertida ou digerida. Considera-se a DQO convertida como a diferenca entre a DQO 

aplicada e a DQO do efluente, excluindo-se desta a DQO atribuivel ao lodo. A DQO digerida 

e a diferenca entre a DQO do afluente e do efluente bruto. Assim, tem-se: 

Yv a = Xv/ DQOeb 

Y v o = Xv/ (DQOebEfdec) 

Y v d - Xv/(DQOcbEfndec) 



Yv azyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA e a producao especifica por unidade de massa de DQO aplicada (gSVS/gDQO); 

Y v c e a producao especifica por unidade de massa de DQO convertida (gSVS/gDQO); 

YVd e a producao especifica por unidade de massa de DQO digerida (gSVS/gDQO). 

Na Tabela 5.4, sao observados os valores numericos da producao especifica de lodo 

para os tres sistemas e para os tres tempos de detencao hidraulica. 

TabelazyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA 5.4 - Estimativa da producao especifica de lodo em g de SSV por g de DQO aplicada, 

convertida e digerida para os tres sistemas e para TDH de 6, 3,5 e 2 horas 

Producao de lodo por DQO aplicada 

TDH = 6h TDH = 3,5 h TDH=2h 

Sistema 1 0,073 0,10 0,143 

Sistema 2 0,083 0,097 0,12 

Sistema 3 0,053 0,107 0,087 

Media 0,067 0,10 0,12 

Prodwcio de lodo por DQO convertida 

TDH = 6h TDH = 3,5 h TDH = 2 h 

Sistema 1 0,089 0,133 0,193 

Sistema 2 0,097 0,121 0,182 

Sistema 3 0,065 0,133 0,112 

Media 0,084 0,129 0,162 

Produc3o de lodo por DQO digerida 

TDH = 6h TDH = 3,5 h TDH = 2 h 

Sistema 1 0,103 0,167 0,256 

Sistema 2 0,107 0,147 0,203 

Sistema 3 0,073 0,170 0,134 

Media 0,094 0,161 0,198 

Ao se analisar os dados da Tabela 5.4, observa-se que: (1) independente da maneira de 

como expressar a producao especifica de lodo ha uma clara tendencia desta aumentar quando 

o TDH diminui e (2) os valores da producao especifica de lodo dos tres sistemas e para o 

mesmo TDH sao aproximadamente iguais. 

Portanto, tem-se um aumento da fracao de material fecal e uma diminuicSo da 

estabilidade do lodo quando o valor do TDH diminui. Infelizmente, na epoca da realizacao 

desta pesquisa, ainda nao se tinha equipamento para detenuinar a estabilidade do lodo, de 

modo que nao foi possivel determinar experimentalmente se o aumento da producao 

especifica de lodo era acompanhada de um aumento da fracao de material instavel 

(biodegradavel) no lodo. 



Uma estimativa preliminar da fracao de material fecal no lodo para um TDH curto, 

pode ser obtida da seguinte maneira: supoe-se que para um TDH longo (no caso 6 h) a 

concentracao de material fecal seja baixa. Neste caso a producSo de lodo por kg de material 

organico digerido e YV {j = 0,094 mgSVS/mgDQO (media dos tres sistemas). 

Todavia para TDH = 2 h calcula-se = 0,198, significando que em vez de produzir 

94 g de lodo bioldgico por kg de DQO digerida agora produz 198 g de uma mistura de lodo 

biol6gico e material fecal nao hidrolisado. Se ainda sao produzidos os 94 g de lodo entao 

havera acumulacao de 198-94 = 104 kg de material fecal por kg de DQO digerido. Em outras 

palavras: num TDH de duas horas, mais da metade do lodo (104/198 •= 53 %) na verdade e 

material fecal nao hidrolisado. Conclui-se que para valores curtos do TDH a fracao de 

material fecal e muito elevada. 

Na pratica este aumento da producao e a diminuicao da estabilidade de lodo sao 

indesejaveis, porque o primeiro requer um aumento das instalac&es de destino final do lodo, 

aumentando os custos de investimento e o segundo tendera a dificultar os processos de 

transformacao do lodo de excesso, aumentando os custos operacionais. Chega-se a conclusao 

que a reducto do TDH leva a dois fenomenos indesejaveis: (1) aumento da concentracao de 

material organico no efluente e (2) aumento da producao de lodo, tendo-se como agravante 

que, neste lodo, a fracao de material fecal aumenta na medida em que o TDH diminui. Na 

pratica o TDH pode ser limitado pelo aumento da DQO do efluente ou pelo aumento da 

producao de lodo 

Para se ter uma ideia mais exata sobre esta questao e necessario que se inicie uma 

investigacao experimental que englobe tambem uma caracterizacao da qualidade do lodo 

produzido (particularmente a estabilidade do lodo) e a sua influencia sobre a desidratacSo 

deste. 

Um aspecto importante e ainda nao discutido e a qualidade do separador de fases. O 

projeto nao convencional dos reatores UASB utilizados nesta investigacao, pode ter 

contribuido muito para possibilitar a obtencao de uma alta eficiencia de remocao de material 

organico com TDH curto. Um separador menos eficiente causaria pcrdas maiores de lodo c 

presumivelmente inviabilizaria a operacao do reator com um TDH tao curto quanto o 

apresentado neste trabalho 
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CONCLUSOES 

Uma investigacao experimental em escala-piloto mostrou que, no caso de tratamento 

anaerobio de esgoto com auxilio de reatores UASB, a configuracao do sistema de tratamento 

nao influi marcadamente sobre o seu desempenho, na faixa pcsquisada de tempos de detencao 

hidraulica totais de 2 a 6 horas. 

Para um mesmo valor do TDH o sistema unitario Ievou a resultados similares aqueles 

com reatores em serie. Caso seja necessario utilizar mais de um reator, tendo em vista que a 

operacao em serie nao leva a um aumento significativo da eficiencia de remocao do material 

organico e preferivel operar reatores UASB em paralelo, porque esta configuracao tende a 

aumentar a capacidade de absoreao de cargas hidraulicas repentinas e tambem melhora a 

flexibilidade operacional. 

Na operacao de reatores em serie nao foi observado um desenvolvimento sequencial 

dos processos de fermentacao acida e metanogenica, como tern sido observado no caso de 

tratamento de restduos industrials. Em todos os casos a concentracao dos produtos 

intermediarios da digestao anaerobia (notadamento os acidos graxos volateis) mantiveram 

uma concentracao baixa no primeiro digestor, indicando que neste se desenvolviam tanto a 

fermentacao acida como a metanogenica. 

O fato de nao haver separacao dos processos de fermentacao acida e metanogenica 

combinado com o valor elevado da alcalinidade, naturalmente presente no esgoto, permitiu o 

estabelecimento e manutencSo de um pH na faixa neutra e, portanto, otima para o 

desenvolvimento da digestao anaerobia. Em nenhum momento durante a pesquisa houve 

peri go de instabilidade operacional devido a azedamento (predominancia da fermentacao 

acida sobre a metanogenica) 

Os sistemas de tratamento exibiram uma alta eficiencia de remocao de material 

organico, mesmo quando operados sob um tempo de detencao hidraulica muito curto: Para 

um TDH total de 2 h (i.e. somente 1 h em cada um dos dois reatores em serie) obteve-se uma 

remocao de 69 a 79 % da DQO (reatores M4 e M3), apos decantacao do efluente.Como se 

operou os reatores UASB sem descarga intencional de lodo, o lodo de excesso aparecia no 

efluente e sua concentracao foi estimada pela diferenca da concentracao de material organico 

antes e depois da decantacao. A fracao do material organico afluente convertido em lodo 



sedimentavel no efluente aumentou na mcdida em que o valor do TDH total diminuiu. O 

aumento desta fracao indica que com valores curtos de TDH a hidrolise e conversao de 

material organico particulado do efluente no reator UASB e incomplete e que o lodo contem 

material fecal. 
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