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RESUMO

Os sistemas de tratamento de efluentes por lodos ativados ao mesmo tempo em que atingem altos indices de
eficiéncia de remogdo de nutrientes, importante na adequacdo as exigéncias da legislagdo ambiental,
empregam uma grande quantidade de energia. Com o objetivo de otimizagdo deste processo de tratamento,
procurando implementar a nitrificagcdo-desnitrificagdo simultdnea (NDS), foram realizados estudos sobre a
operagdo de um reator em bateladas seqiienciais (RBS) em escala real. Para isto foram executadas duas etapas,
em condicdes diferentes de concentragdo de OD. Na Etapa I, onde foi mantida a concentracdo de OD abaixo
de 0,6 mg/L, a relagdo A/M, em média, manteve-se em 0,04 kg/kg.d ¢ a carga aplicada média foi de 0,10
kgDQO/m3.d. Nesta ctapa, obteve-se as melhores condi¢des operacionais com pH acima de 7,0 e boa
sedimentabilidade do lodo. A eficiéncia de desnitrificagdo foi satisfatéria variando entre 37% e 79%. A
remogao de carga orgdnica manteve-se entre 86% e 94% e de amonia-N entre 80% e 92% (exceto para um
ponto discrepante de 22%). Na Etapa II, onde foi mantida a concentragdo de OD acima de 0,6 mg/L, a relagdo
A/M em média manteve-se em 0,07 kg/kg.d e a carga aplicada média foi de 0,20 kgDQO/m?.d. Nesta etapa,
obteve-se oxidagdo de amdnia-N com eficiéncias entre 95% e 100%, porém com quantidades de nitrato-N no
efluente do RBS variando entre 17 e 41 mg/L. A eficiéncia de desnitrificacdo caiu em relacdo a Etapa I,
ficando abaixo de 27%. Houveram problemas como consumo elevado de alcalinidade, levando a baixos
valores de pH, prejudicando a decantabilidade do lodo. Da Etapa I para a Etapa II, a velocidade de consumo
de oxigénio reduziu-se em torno de 50%, o consumo de alcalinizante dobrou e o consumo de energia
aumentou, em média, 6.000 kWh por més de operacdo. O controle operacional, com objetivo de atingir a
simultaneidade das reagdes de nitrificagdo e desnitrificagdo, se mostrou uma alternativa eficiente na redugdo
dos custos operacionais do reator.

PALAVRAS-CHAVE: Reator em bateladas seqiienciais, nitrificacdo e desnitrificacdo simultaneas (NDS),
aeragdo, controle operacional.

INTRODUCAO

Na utilizagdo dos reatores operados em bateladas seqiienciais (RBS) para remogdo eficiente de nutrientes
como nitrogénio e fosforo, os processos de nitrificagdo e desnitrificagdo sdo fundamentais. Atualmente, esses
processos sdo concebidos em fases diferentes (anoxicas e aerdbias) em cada ciclo dos RBS. Por outro lado,
estudos tém revelado que os processos de nitrificagdo-desnitrificagdo podem ocorrer simultaneamente
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(Nitrificacdo-Desnitrificagdo Simultdneas, NDS) em um unico reator (JU et al., 2007), seja devido a
ocorréncia de micro zonas anoxicas/aerdbias dentro do floco de lodo bioldgico, presenca de macro zonas
anoxicas/aerobias dentro do reator bioldgico, ou ainda, devido a presenga de novos tipos de microrganismos.
Alguns grupos de bactérias, como por exemplo Pseudomonas aeruginosa, e nitrificantes como Nitrosomonas
europea e N. eutropha, conseguem também realizar desnitrificagdo aerdbia, sob condi¢des de baixas
concentragdes de oxigénio dissolvido (DAVIES et al., 1989; CHEN et al., 2003; ZART et al., 1996 citados
por JU et al., 2007).

O processo NDS apresenta vantagens pelo fato de ndo necessitar de fases alternadas de reacdes
anoxicas/aerdbias, simplificando a operacdo do reator. Por ocorrer em concentragdes mais baixas de oxigénio
dissolvido, ha menor necessidade de aeracdo relativamente a carga aplicada. Para Miinch et al. (1996), a
concentragdo de OD em que é possivel que a taxa de nitrificacdo seja proxima da taxa de desnitrificagdo,
caracterizando eficiente NDS, deve ficar em torno de 0,5 mg/L. Ju et al. (2007), estudando NDS em um
sistema continuo de lodos ativados em bancada, acompanharam a eficiéncia de remo¢do de nitrogénio
aplicando-se aeragdo de forma ciclica em dois niveis de concentragdes de oxigénio dissolvido (OD), sendo
concentragoes ao redor de 0,8 mg/L e concentragdes abaixo de 0,2 mg/L. Nas concentragdes menores que 0,2
mg/L, houve desnitrificagdo diretamente de nitrito a nitrogénio gasoso.

O processo auxilia na manutengdo de um pH relativamente neutro no reator, sem a adi¢do de uma fonte
externa alcalinizante. A alcalinidade consumida durante a nitrificagdo é parcialmente recuperada pela
desnitrificagdo. Embora tenha muitas vantagens, a aplicagdo do processo NDS ainda encontra muitos desafios
quanto ao dimensionamento, controle e operacao do reator.

Dentro desse contexto, objetivou-se efetuar o controle operacional de um Reator em Bateladas Seqiienciais
(RBS) em escala real, em fung@o da concentragdo de oxigénio na massa liquida, visando uma maior eficiéncia
no processo de remocdo de nutrientes, promovendo a nitrificacdo-desnitrificacdo simultaneas (NDS), com
menores custos de operagdo, incluindo-se consumo reduzido de energia.

MATERIAIS E METODOS

A Estacdo de Tratamento de Efluentes do Loteamento Parque Madri (ETE Madri), alvo deste estudo, ¢
composta por dois Reatores em Bateladas Seqiienciais (RBS), quatro canteiros de mineralizagdo do lodo e um
tanque de contato para desinfeccdo. Segundo o projeto, a capacidade de fim de plano da ETE ¢ para o
tratamento do esgoto de 6.800 habitantes. Atualmente, conforme dados de vazdo, o atendimento ¢ para
aproximadamente 4.630 habitantes, cada um contribuindo diariamente com 150L, o que resulta em 28,9 m*/h,
ou seja, 694 m3/d de esgotos.

As residéncias atendidas pelo sistema de coleta possuem seus proprios tanques anaerobios, que servem como
pré-tratamento. Por este fato, acredita-se que praticamente a carga de nitrogénio que chega até a estagdo esta
na forma de amoénia-N. Em seqiiéncia, o efluente dos tanques anaerdbios é coletado em uma rede tipo
condominial, onde existem ainda quatro elevatorias que funcionam automaticamente ¢ enviam o esgoto bruto
a estacao.

Os reatores em bateladas seqiienciais da ETE Madri foram dimensionados como sendo de lodos ativados do
tipo aeracdo prolongada com idade de lodo de 20 dias. Eles possuem volume maximo de enchimento de 840
m? e minimo de 590 m3, o que significa que por ciclo podem ser tratados, no maximo, 250 m* de esgoto por
reator. Operam em ciclos de 12 horas, em esquema de enchimento escalonado, sendo: 5 horas de enchimento e
aeragdo simultidneos, 5 horas apenas com aeracdo, 1 hora para a sedimentagdo e finalmente 1 hora para a
retirada do efluente tratado, conforme esquema apresentado na Figura 1.
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Figura 1 - Esquema das fases do ciclo
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A alimentacdo foi feita intermitente, de forma que na primeira fase do ciclo a entrada de efluente era
encaminhada para o reator 1 (objeto do estudo). Ap6s uma hora, a alimentacdo era passada para o reator 2,
ficando o reator 1 apenas com aeragdo. Isso acontecia sucessivamente até o final das 12 horas de ciclo.

Os dados da concentragdo de oxigénio foram obtidos com sonda de marca NIVUS, com precisao 0,01
mgO,/L, instalada no interior do reator. A sonda foi fixada no trapiche do reator 1 a uma altura de 1,50 m do
fundo e os dados registrados através do display instalado no interior da casa de operacao.

Através da Central Logica Programavel — CLP, instalada no painel de comandos da estagéo, eram controlados
os tempos de cada etapa dos ciclos, niveis maximos e minimos, retiradas de lodo em excesso e a intermiténcia
do funcionamento dos aeradores.

O estudo foi dividido em duas etapas cujos periodos e condigdes estdo detalhados na Tabela 1.

Tabela 1 - Organizacdo do Estudo

p x TEMPO DE CONCENTRACAO
ETAPA INICIO FIM DURACAO CICLO DE OXIGENIO
Etapa I 04/05/07 27/06/07 54 dias 12h 0,00 — 0,60 mg/L
Etapa II 28/06/07 30/09/07 94 dias 12h Acima de 0,6 mg/L

A concentra¢do de oxigénio limite entre as duas ectapas foi escolhida em fungdo de resultados positivos
encontrados por Hoffmann et al. (2007) em estudo realizado no mesmo sistema RBS. Nele, os melhores
resultados foram alcangados quando a concentragdo de OD estava entre 0,6 ¢ 1,0 mg/L, com boa
decantabilidade do lodo e presenca de protozoarios indicadores de boas condi¢des operacionais.

Foram realizadas trés coletas ao longo de cada ciclo estudado, de forma que a primeira era feita apds uma hora
de ciclo, a segunda coleta apos cinco horas e a tltima no final da decantacdao. Além disso, eram feitas coletas
do esgoto bruto na entrada da estacdo apos o gradeamento.

Foram registrados também valores de concentragdo de OD, temperatura, pH, volume de lodo ¢ pluviosidade,
diariamente. Os pardmetros de controle foram determinados segundo procedimentos do Standard Methods
(APHA, AWWA, WEF, 2005).

RESULTADOS

O esgoto afluente a ETE Madri ¢ proveniente do loteamento residencial de mesmo nome e por isso
predominantemente doméstico. A Tabela 2 resume as caracteristicas médias do efluente bruto nas duas etapas
do estudo.
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Tabela 2 — Caracteristicas médias do esgoto bruto durante o estudo

ETAPA| ETAPA II
Média Desvio Padrao Média Desvio Padrao

NH4-N (mg/L) 37 10 37 21
DQOr (mg/L) 547 150 373 98
DQOs (mg/L) 285 47 199 70
PO,-P (mg/L) 15 5 25 13

SST (mg/L) 107 71 210 150

T (°C) 22 1,3 20 1,3

pH 7,44 0,36 7,16 0,23
Alcalinidade (mgCaCO,/L) 240 20 195 19

Para melhor interpretagdo, os resultados sdo apresentados através de um paralelo entre as duas etapas,
demonstrando eficiéncias de nitrifica¢do e desnitrificacdo; e alteragdes no volume de lodo, na alcalinidade no
interior do reator ¢ na velocidade de consumo de oxigénio (QO,X).

A analise comparativa das eficiéncias durante as duas etapas esta ilustrada na Figura 2. As eficiéncias no
processo de desnitrificagdo durante as duas etapas ndo passaram de 50%, com excecdo apenas do dia 22/06;
foi necessaria a adi¢do de alcalinizante durante o processo para que o pH nfo caisse a niveis extremos.
Segundo Hoffmann et al. (2004), o esgoto com alcalinidade média de 243 mgCaCO;/L e concentragdo média
de 38 mgNH4-N/L precisaria, no minimo, de 80% de eficiéncia na desnitrificag@o para recuperar alcalinidade
suficiente para manter o pH acima de 7,0.

Figura 2 — Eficiéncia de desnitrificacdo, remocao de NH4-N e concentracdo de NO3-N no efluente.
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Na Figura 2 observa-se que a remog¢ao de amonia-N ndo variou consideravelmente entre as etapas, ficando em
torno de 90% na Etapa 1 (exceto para o dia 22/06), e proximo de 100% de remogdo na Etapa II.
Diferentemente, observa-se a concentra¢do de saida de nitrato-N, a qual na Etapa I variou entre proéximo de
zero e 27 mgNO;-N/L, e na Etapa II foi superior, variando entre 15 e 45 mgNO;-N/L.

A forma em que se apresenta a porcentagem de desnitrificacdo e a grande producdo de nitrato-N na Etapa II
demonstram que houve inibicdo do processo de desnitrificagdo pelas altas concentragcdes de oxigénio
dissolvido nessa etapa. A Figura 3 confirma as observagdes anteriores, onde se observa que a concentragao de
amonia-N no efluente ndo teve grandes variagdes entre as etapas ficando em média 4,40 mgNH,-N/L na
primeira e 0,42 mgNH,4-N/L na segunda etapa. Apenas com a excec¢do do dia 22/06, em que a concentragdo de
OD ficou muito préoxima a zero e, conseqlientemente, a oxidagdo da amonia-N ficou prejudicada. A
concentragdo de nitrito-N ndo foi expressiva nas duas etapas.
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Na Etapa I, a menor produg@o de nitrato-N aliada a oxidag@o satisfatéria da amdnia-N, leva a concluir que
ocorreu alguma forma de simultaneidade entre nitrificacdo e desnitrificacdo. A formacio de microzonas
anoxicas e aerobias no interior do floco é uma das formas de ocorréncia desse processo (JU et al., 2007).
Entretanto, a presenga de bactérias nitrificantes heterotrofas que oxidam a amoénia-N diretamente a nitrogénio
gasoso ou mesmo alguns tipos de microrganismos que sdo capazes de realizar NDS sob condi¢des de baixas
concentragdes de OD (ROBERTSON et al., 1988), sdo possibilidades de explicar porque a velocidade de
consumo de oxigénio foi maior na Etapa I.

Figura 3 - Concentragdes de NH4-N, NO2-N e NO3-N no efluente
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A grande presenga de nitrato-N no reator na Etapa II representa a ndo ocorréncia do processo de
desnitrificagdo. Isto porque para concentragdes de OD entre 0,6 e 2,5 mg/L, ou até mais, dependendo do
tamanho do floco a difusdo do oxigénio no interior deste ¢ completa, eliminando a possibilidade de ocorréncia
de microzonas anodxicas. Desta forma, o fendmeno de nitrificagdo-desnitrificacdo simultdneas (NDS) ndo
ocorreu e conseqiientemente a concentragdo de nitrato-N no efluente foi alta (30,4 + 8,20 mg/L).

Novamente observando-se a Figura 2, verifica-se o efeito negativo da concentracdo de OD a niveis muito
baixos (<0,1 mg/L). Nota-se, no dia 22/06, uma deficiéncia na remogdo de aménia-N e producdo de nitrato-N,
quando a concentragdo de oxigénio manteve-se na faixa de 0,08 mg/L. Em geral, a remogdo de nitrogénio total
ndo foi suficiente para o atendimento a legislag@o, porém verificou-se que no efluente da estag@o, na Etapa I, a
concentragdo deste foi menor do que na Etapa II. Excluindo-se os resultados do dia 22/06, considerando-os
discrepantes, a diferenca da concentra¢do de nitrogénio total entre as etapas foi, em geral, de 10 mg/L, sendo
mais baixa na Etapa I.

Na Tabela 3 estdo apresentados os resultados obtidos para pH e alcalinidade durante as etapas do estudo. E na
Figura 4 podem ser visualizados os dados de IVL, VL e QO,X.

Tabela 3 - Dados de pH e Alcalinidade ao longo das Etapas | e 11

Data ETAPA I ETAPA Il
17/5 02/6 08/6 15/6 22/6 | 29/6 13/7 20/7 27/7 03/8 10/8 16/8 28/9
pH 6,8 7,2 7,1 7,6 7,1 6,3 6’5 6’2 6,4 6’5 5’8 6’5 6,15
Alcalinidade
(mgCaCO3/L) 120 80 105 130 160 45 28 38 24 31 37 45 -
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Figura 4 - Dados de IVL, VL e QO,X
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Verificou-se o acréscimo do volume de lodo na Etapa II, provavelmente causado pela queda do pH, observado
na Tabela 3, que ficou entre 6,0 ¢ 6,5, com minimo de 5,8 (dia 10/08), prejudicando a formagdo do floco ¢
consequentemente na sedimentabilidade do lodo, podendo levar ao processo de intumescimento ou bulking.
Fato confirmado pelos valores de IVL, também superiores na Etapa II em relacdo aos da Etapa I. Uma
quantidade maior de escumas na superficie do reator também foi observada na Etapa II.

Os dados de velocidade de consumo de oxigénio (QO,X) ilustrados na Figura 4, demonstraram haver em
ambas as etapas certa estabilidade na operagdo, principalmente ao se observar o pequeno desvio padrio
encontrado. Na Etapa I a média de QO,X foi de 0,0024 + 0,0004 mgO,/L.s, enquanto que na Etapa II baixou
para em média 0,0013 £ 0,0002 mgO,/L.s. Este acréscimo do valor na Etapa I, acredita-se que tenha ocorrido
em razao de que, com menos oferta de oxigénio no meio, os microrganismos tenham ampliado, em momentos
de escassez, a sua capacidade de assimilacdo de oxigénio. Outra explicagdo para o fato seria de que as
bactérias presentes na Etapa I seriam nitrificantes heterotrofas, caracterizadas por possuir uma velocidade de
crescimento maior, € por isso uma cinética de consumo de oxigénio também maior, conforme demonstrado
por Robertson et al. (1998).

Quanto a remocdo de fosforo o estudo resultou em dados satisfatorios de eficiéncia. Além de se manter
praticamente constante durante as duas etapas, teve sua eficiéncia situada entre 80 e 100%. As concentragdes
do efluente final variaram em torno de 1,03 e 1,34 mg/L, nas Etapas I ¢ II, respectivamente. Ju et al. (2007)
obtiveram também resultados que representam remocéo de fésforo em baixas concentragdes de OD (abaixo de
0,8 mg/L).

Em rela¢do ao consumo de energia, durante a Etapa I, este foi em média de 12.575,94 kWh/més. Como o
valor por kW cobrado pela concessionaria distribuidora de energia (CELESC) é de R$ 0,346465 (valor em
abril/2008), o custo mensal médio foi de R$ 4.357,12. Com rotina semelhante de operagdo da Etapa I, durante
a segunda etapa, o consumo de energia total foi, em média para o periodo, 18.001,88 kWh/més. Utilizando-se
o mesmo valor em reais do kWh, o custo mensal médio durante a Etapa II foi de R$ 6.237,02. Resultando a
Etapa I, durante os meses do estudo, em economia de aproximadamente 2 mil reais ¢ 6 MWh por més de
funcionamento.

CONCLUSOES

Durante a Etapa I foi observado o processo NDS, pois mesmo com baixas concentra¢do de OD no reator, este
conseguiu remover a amonia-N, produzindo um efluente com baixas concentragdes de NOx-N. Enquanto que
na Etapa II, quando as concentragdes de OD excederam 2 mgO,/L, praticamente toda a aménia-N presente no
afluente foi convertida a nitrato-N.
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Embora a concentracdo de nitrogénio total na saida tenha sido praticamente a mesma nas duas etapas, a
eficiéncia de remogéo de nitrogénio total foi melhor na Etapa I com 50% em média, enquanto a Etapa II teve
apenas 19%. Da mesma forma, em nenhuma das etapas, o efluente ficou com concentragdo acima do limite
exigido pela legislagdo ambiental de Santa Catarina (Nt < 10 mg/L) para langamento em ambientes Ié€nticos.

O processo de remogdo da carga organica, em termos de DQO, ndo sofreu prejuizo em nenhum dos regimes
de OD. Tanto a eficiéncia de remogdo quanto as concentragdes de saida de DQO nao se alteraram
significativamente entre as duas etapas, ficando em 91% e 19 mg/L na Etapa I e 83% e 33 mg/L na Etapa II.

A eficiéncia de remocao de fosforo permaneceu inalterada durante as Etapas I e II, ficando na faixa entre 80 e
100%. O efluente final apresentou concentragdes médias de 1,2 mg/L, estando de acordo com as exigéncias
para langcamento, segundo a legislagdo ambiental de Santa Catarina (Pt < 1 mg/L) para langamento em
ambientes 1€nticos.

O consumo de energia empregada na aeracdo do reator RBS em estudo foi inferior na Etapa I quando era
utilizado apenas um aerador. A diferencga de consumo de energia entre as etapas ficou em média 6 MWh/més.
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