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RESUMO 

As atividades industriais encontram-se entre as ações antrópicas mais impactantes 

gerando diversos resíduos que variam de acordo com suas composições químicas, 

físicas e biológicas, bem como volume e potencial de toxicidade. Com a regulamentação 

ambiental cada vez mais exigente, os resíduos devem ser caracterizados, quantificados, 

acondicionados e tratados de forma adequada antes de sua disposição final, tendo as 

empresas que indenizar ou reparar os danos causados ao meio ambiente e a terceiros, 

advindos de qualquer uma de suas atividades, aumentando os custos com proteção 

ambiental, disposição e tratamento dos resíduos. No entanto, os resíduos não são 

necessariamente rejeitos sem qualquer aplicação, muitos tem potencial de transformação 

em subprodutos ou em matérias primas para outras linhas de produção, podendo gerar 

uma nova receita para a empresa. O glicerol trata-se de um dos maiores resíduos 

gerados pela produção de biodiesel e, embora possua diversas aplicações industriais, os 

grandes volumes produzidos tornam o coproduto de difícil escoamento, reduzindo seu 

valor no mercado. A implementação de alternativas biotecnológicas para a transformação 

do glicerol em coprodutos de maior valor agregado vem tornando-se imprescindíveis, 

destacando-se nesse contexto o emprego da Pseudomona aeruginosa para a produção 

de ramnolipídeo ou biossurfactante, que podem ser utilizados em diversos setores na 

indústria farmacêutica, alimentícia, petrolífera, entre outros. Nesse contexto, podem ser 

empregadas estratégias biotecnológicas como os biorreatores, capazes de conduzir uma 

série de reações químicas catalisadas por enzimas ou células vivas microbianas, animais 

ou vegetais, promovendo o tratamento do resíduo e gerando coprodutos resultantes 

dessa biodegradação. O biorreator de leito fluidizado (Fluidized Bed Bioreactor - FBBR) 

apresenta diversas potencialidades comparado a outros reatores, como a grande 

eficiência de conversão de substratos orgânicos, devido à alta concentração de biomassa 

aderida no material suporte. Tendo em vista os aspectos mencionados, este trabalho 

objetivou descrever os principais fenômenos e características do reator de leito fluidizado, 

além de identificar as aplicações desse reator para o tratamento de resíduos industriais 

e potencial geração de coprodutos de interesse econômico, por meio de uma revisão 

bibliográfica, bem como, o dimensionamento de um reator FBBR piloto para tratamento 
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de glicerol e produção de biossurfactante. O reator dimensionado possui 8,85 m de altura, 

0,268 m de diâmetro interno e 500 L de capacidade, utilizando borracha triturada como 

material suporte, sua estimativa de consumo de glicerol e produção de biossurfactante 

foi de 42004,8 g e 7200 g por dia, respectivamente. Averiguou-se que reator FBBR detém 

diversas potencialidades e que são muitas as aplicações para tratamento de resíduos 

industriais, além de sua aplicabilidade para indústrias produtoras de biodiesel, como 

alternativa ao excedente de glicerol no mercado e como forma de agregar valor ao 

resíduo.  

Palavras-chave: Reator de leito fluidizado. Tratamento. Resíduos industriais. Glicerol. 

Biossurfactante.  
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ABSTRACT 

Industrial activities are among the most impacting anthropic actions, generating various 

residues that vary according to their chemical, physical and biological compositions, as 

well as volume and toxicity potential. With the increasingly stringent environmental 

regulations, the waste must be characterized, quantified, conditioned and treated 

appropriately before its final disposal. Companies must indemnify or repair the damage 

caused to the environment and to third parties, arising from any of their activities, 

increasing the costs with environmental protection, disposal and treatment of waste. 

However, the residues are not necessarily rejects without any application, many have the 

potential to be transformed into by-products or raw materials for other production lines, 

and may generate new revenue for the company. Glycerol is one of the largest waste 

generated by biodiesel production and, although it has several industrial applications, the 

large volumes produced make the co-product difficult to dispose of, reducing its value in 

the market. The implementation of biotechnological alternatives for the transformation of 

glycerol into co-products of higher added value has become essential, highlighting in this 

context the use of Pseudomona aeruginosa for the production of rhamnolipids or 

biosurfactants, which can be used in various sectors in the pharmaceutical, food, oil, 

among others. In this context, biotechnological strategies can be employed, such as 

bioreactors, capable of conducting a series of chemical reactions catalyzed by enzymes 

or microbial, animal or plant living cells, promoting the treatment of waste and generating 

coproducts resulting from this biodegradation. The Fluidized Bed Bioreactor (FBBR) 

presents several potentialities compared to other reactors, such as the high conversion 

efficiency of organic substrates, due to the high concentration of biomass adhered to the 

support material. In view of the mentioned aspects, this work aimed to describe the main 

phenomena and characteristics of the fluidized bed reactor, besides identifying the 

applications of this reactor for the treatment of industrial waste and potential generation 

of co-products of economic interest, through a literature review, as well as the design of a 

pilot FBBR reactor for glycerol treatment and biosurfactant production. The dimensioned 

reactor has 8.85 m of height, 0.268 m of internal diameter and 500 L of capacity, using 

crushed rubber as support material, its estimated glycerol consumption and biosurfactant 
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production was 42004,8 g and 7200 g per day, respectivelyIt. Was found that FBBR 

reactor has several potentialities and that there are many applications for the treatment of 

industrial waste, besides its applicability for biodiesel producing industries, as an 

alternative to the surplus of glycerol in the market and as a way to add value to the waste. 

Keywords:  Fluidized bed bioreactor. Treatment. Industrial waste. Glycerol. Biosurfactant 
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1. INTRODUÇÃO 

A busca pela melhoria da qualidade de vida do ser humano têm gerado constantes 

mudanças na forma como extrai, processa e transforma os recursos necessários à 

manutenção de sua sobrevivência. No entanto, no decorrer das décadas, torna-se cada 

vez mais evidente que essa busca vem acompanhada pelo aumento dos níveis de 

poluição, contaminação do meio ambiente e degradação dos recursos naturais, 

alavancados pelo crescimento demográfico, expansão econômica e disposição 

inadequada de resíduos (ANDRADE et al., 2009). 

O lançamento indevido de resíduos de diversas fontes, acarreta modificações nas 

características do solo, água e ar, corroborando para a deterioração da qualidade 

ambiental. No que tange os corpos hídricos, dada sua capacidade de autodepuração, 

estes são os principais receptores de cargas orgânicas e inorgânicas advindas de águas 

residuárias, o que, associado ao tratamento irregular, vêm promovendo a degradação da 

qualidade das águas ao longo dos anos, representando uma problemática cada vez mais 

emergente (PEREIRA, 2001; FERREIRA, CUNHA-SANTINO, 2014). 

As águas residuais ou residuárias, de acordo com definição da Companhia 

Ambiental do Estado de São Paulo (CETESB), tratam-se de todas as águas descartadas 

resultantes da utilização por diversos processos. Dentro dessa categoria, encontram-se 

águas residuais domésticas, provenientes de banhos, cozinhas e lavagens de 

pavimentos domésticos e águas residuais industriais, advindas dos processos de 

fabricação (CETESB, 2022). 

As atividades industriais encontram-se entre as ações antrópicas mais 

impactantes, pois geram diversos resíduos que variam de acordo com suas composições 

químicas, físicas e biológicas, bem como volume e potencial de toxicidade. Com a 

regulamentação ambiental cada vez mais exigente, os resíduos devem, 

independentemente de sua natureza, ser caracterizados, quantificados, acondicionados 

e tratados de forma adequada antes de sua disposição final, tendo as empresas que 

indenizar ou reparar os danos causados ao meio ambiente e a terceiros, advindos de 

qualquer uma de suas atividades (PEREIRA, 2001). 
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Essas pressões sociais e regulatórias vêm conduzindo às empresas a adotarem 

medidas para redução das descargas de produtos químicos perigosos resultantes de 

seus processos produtivos, dentre as medidas adotadas, pode-se citar a melhoria da 

eficiência do processo reduzindo a produção de resíduos, a reciclagem de resíduos 

químicos e intermediários que não reagiram, bem como, a implementação de tecnologias 

de tratamento de resíduos (EDWARDS; HEITKAMP, 1992) 

A fim de evitar-se essas sanções, aumenta-se os custos das empresas com 

proteção ambiental, bem como disposição e tratamento de seus resíduos, tornando-se 

imprescindível o desenvolvimento de novas tecnologias e estratégias biotecnológicas que 

objetivem, não somente adequar o resíduo às condições exigidas para o corpo receptor 

ou outra disposição final, mas transformá-lo em coprodutos de maior valor agregado. 

Para tal, deve-se desconstruir a concepção que os resíduos são necessariamente rejeitos 

sem qualquer aplicação, muitos possuem potencial de transformação em subprodutos ou 

em matérias primas para outras linhas de produção, com potencial de geração de nova 

receita para as empresas (KRAEMER, 2005). 

O glicerol é o principal resíduo ou coproduto advindo da produção de biodiesel, 

representando aproximadamente 10% do volume total do biocombustível. Também 

denominado de glicerina, possui diversas aplicações industriais, seja na forma de aditivos 

para indústrias de cosméticos, medicamentos, alimentos ou na indústria química em 

geral. No entanto, devido aos grandes volumes gerados na produção do biodiesel, o 

escoamento desse produto vem se tornando um entrave cada vez maior, de forma que 

não é totalmente absorvido pelo mercado, resultando na queda do preço do coproduto, 

bem como na estocagem do mesmo, tornando-se imprescindível o desenvolvimento de 

novas tecnologias alternativas para seu uso (DASARI et al., 2005; SANTOS, 2011; 

VASCONCELOS, 2012; PEITER et al., 2016).  

A implementação de estratégias biotecnológicas que utilizam o glicerol como fonte 

de carbono para obtenção de produtos de maior valor agregado, vem sendo 

constantemente estudadas como possíveis soluções ao excedente do coproduto no 

mercado. Dentre as quais, pode-se citar a produção de biossurfactantes, que são 

metabólitos anfipáticos, sintetizados por bactérias, leveduras e fungos filamentosos, com 

propriedades tenso-ativas. Esses surfactantes produzidos biologicamente são menos 



 
 

23 

 

agressivos ao meio ambiente, pois são biodegradáveis e apresentam menor toxicidade, 

comparados aos de origem química, e podem ser utilizados em diversas vertentes da 

indústria, como por exemplo detergência, emulsificação, lubrificação, solubilização e 

dispersão de fases, entre outras aplicações (SARUBBO et al., 2006; RIVALDI et al., 2008; 

MARCHANT; BANAT, 2012; SOUSA, 2011; BRYAM, 2016). 

Os glicolipídeos estão entre os biossurfactantes mais estudados, tendo como 

principal representante os ramnolipídeos, produzidos majoritariamente por bactérias do 

gênero Pseudonomas. Os ramnolipídeos produzidos por Pseudomonas aeruginosa 

apresentam grande potencial de aplicação, atividade de superfície elevada e altos 

rendimentos de produção, em relação ao tempo de cultivo, e vêm sendo amplamente 

estudados, especialmente no que tange sua composição, rendimentos, nutrientes 

utilizados e condições de cultivo (GUERRA-SANTOS; KAPPELI; FIECHTER, 1984; 

LANG e WAGNER, 1993; HENKEL et al., 2012; BRYAM; LOVAGLIO; CONTIERO, 2017). 

Nesse contexto, podem ser empregados os denominados biorreatores ou reatores 

bioquímicos/biológicos, nos quais ocorrem uma série de reações químicas catalisadas 

por biocatalizadores como enzimas ou células vivas, sejam elas microbianas, animais ou 

vegetais. Promove-se, dessa forma, o tratamento do resíduo (efluente) por meio da 

atividade metabólica dos microrganismos no interior do reator, que utilizam dos 

compostos presentes como fonte de energia, gerando coprodutos resultantes dessa 

biodegradação (GORGOZINHO, 2010; SILVA, 2010). 

 São crescentes os estudos com biorreatores no intuito de se obter conversões de 

interesse, objetivando, também, a otimização dos processos de conversão e aumento da 

produtividade, resultando em reatores cada vez mais compactos, estáveis e eficientes. 

Uma das estratégias utilizadas pelos pesquisadores para se alcançar esse objetivo é a 

seleção e melhoramento de linhagens de microrganismos (naturalmente ocorrentes ou 

recombinantes) ou a imobilização de células e enzimas em suportes inertes (auto-

imobilização), como no caso de reatores de leito fluidizado (ZAIAT, 2003; PEREIRA; 

BON; FERRARA, 2008). 

O reator de leito fluidizado (Fluidized Bed Bioreactor - FBBR) baseia-se no 

fenômeno de fluidização, processo pelo qual partículas sólidas ficam em estado de semi-

suspensão por meio da ação de um fluido em fluxo ascendente, para tal, a velocidade 
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desenvolvida pelo fluido tem que ser suficiente para elevar as partículas sólidas, sem no 

entanto, arrastá-las. Ou seja, garante-se que as forças de empuxo e peso atuantes em 

cada uma das partículas que compõem o conjunto do material suporte entrem em 

equivalência, promovendo o equilíbrio das partículas. O leito do reator assumirá, portanto, 

o comportamento do fluido, justificando o surgimento do termo “leito fluidizado” 

(BOJORGE, 2009). 

Dentre as potencialidades e aplicações desse tipo de reator cita-se o alto grau de 

mistura, bom controle de temperatura, grandes velocidades de reação, favorecimento do 

transporte de energia e alta conversão de substratos orgânicos biodegradáveis, além de 

potencial aplicação em grandes escalas (METCALF & EDDY, 1991; MIRANDA, 2014). 

Tendo em vista os aspectos levantados, este trabalho objetiva descrever os 

principais fenômenos e características do reator de leito fluidizado, além de identificar as 

aplicações desse reator para o tratamento de resíduos industriais e potencial geração de 

coprodutos de interesse econômico, por meio de uma revisão bibliográfica. Bem como, 

realizar o dimensionamento de um reator FBBR piloto para tratamento de glicerol e 

produção de biossurfactante. 

2. OBJETIVO 

2.1 OBJETIVO GERAL 

 Descrever os principais fenômenos e características do reator de leito fluidizado, 

além de identificar as aplicações desse reator para tratamento de resíduos industriais, 

bem como o potencial de geração de coprodutos de interesse econômico, por meio de 

uma revisão bibliográfica. Buscou-se ainda, efetuar o dimensionamento de um reator 

FBBR piloto para tratamento do glicerol objetivando a obtenção do biossurfactante como 

coproduto de maior valor agregado. 

2.2 OBJETIVOS ESPECÍFICOS 

 Compreender a problemática da geração do glicerol e contaminação dos recursos 

naturais; 

 Descrever as características e fenômenos relacionados ao reator de leito 

fluidizado; 
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 Identificar as aplicações do Reator de leito fluidizado para o tratamento de 

resíduos industriais e produção de coprodutos, por meio de uma revisão 

bibliográfica; 

 Dimensionar um reator FBBR piloto para tratamento de glicerol e produção de 

biossurfactante. 

3. CONTAMINAÇÃO AMBIENTAL 

Desde os primórdios até a consolidação da sociedade humana como a 

conhecemos, o homem retira da natureza os recursos necessários à manutenção de sua 

sobrevivência, aprimorando constantemente a forma como os extrai, como os processa 

e como os transforma. Observa-se no decorrer das décadas que a busca pela melhoria 

da qualidade de vida humana vêm acompanhada pelo aumento nos níveis de poluição e 

contaminação do meio ambiente, o que, associado a expansão econômica, crescimento 

demográfico e tratamento irregular de lixo/efluentes, têm alavancado ainda mais a 

degradação dos recursos naturais (ANDRADE et al., 2009). 

A contaminação é definida, de acordo com a Resolução CONAMA nº 420/2009, 

como: 

Presença de substância (s) química (s) no ar, água ou solo, decorrentes de 
atividades antrópicas, em concentrações tais que restrinjam a utilização desse 
recurso ambiental para os usos atual ou pretendido, definidas com base em 
avaliação de risco à saúde humana, assim como aos bens a proteger, em cenário 
de exposição padronizado ou específico. (BRASIL, 2009, p.2) 

Já, segundo a Lei nº 6938/1981, poluição é: 

 A degradação da qualidade ambiental resultante de atividades que direta ou 
indiretamente: 

 a) prejudiquem a saúde, a segurança e o bem estar da população; 
 b) criem condições adversas às atividades sociais e econômicas; 
 c) afetem desfavoravelmente a biota;  
 d) afetem as condições estéticas ou sanitárias do meio ambiente;  
 e) lancem matérias ou energia em desacordo com os padrões ambientais 

estabelecidos.  
(BRASIL, 1981, p.2) 

Ainda segundo a mesma lei (1981, p.2), o poluidor, ou seja, “A pessoa física ou 

jurídica, de direito público ou privado, responsável, direta ou indiretamente, por atividade 

causadora de degradação ambiental”.  
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É “obrigado, independentemente da existência de culpa, a indenizar ou reparar os 

danos causados ao meio ambiente e a terceiros, afetados por sua atividade” (BRASIL, 

1981, p.7).   

Uma das atividades antrópicas que mais tem ocasionado degradação ambiental é 

a produção demasiada e disposição inadequada de resíduos sólidos, líquidos e gasosos, 

produzidos por diversas fontes, uma vez que podem ocasionar modificações nas 

características do solo, água e do ar, acarretando na poluição ou contaminação do meio 

ambiente, tornando-se uma problemática cada vez mais crescente (PEREIRA, 2001). 

3.1 RESÍDUOS INDUSTRIAIS 

As inúmeras atividades industriais geram em seus processos produtivos resíduos 

que variam de acordo com suas composições físicas, químicas, biológicas, estado, 

volume gerado, potencial de toxicidade, entre outras características. E que devem, 

independentemente de sua natureza, ser caracterizados, quantificados, acondicionados 

e tratados adequadamente antes de sua disposição final (PEREIRA, 2001). 

Faz-se cada vez mais necessário, portanto, o desenvolvimento de novas 

tecnologias que buscam processos mais eficientes, menos agressivos ao meio ambiente, 

bem como a redução de custos e poluição. Embora a implementação dessas tecnologias 

venham otimizando os processos e reduzindo a produção de resíduos, o tratamento e 

disposição dos mesmos tornam-se grandes entraves para diversas industrias (ANDRADE 

et al., 2009). 

A destinação, tratamento e disposição final deve seguir a Norma 10.004 da 

Associação Brasileira de Normas Técnicas (ABNT), os mesmos são classificados em 

resíduos de Classe I – Perigosos, quando possuem características como inflamabilidade, 

corrosividade, reatividade, toxicidade ou patogenecidade, de Classe II A – Não perigosos 

e Não inertes, quando possuem características como combustibilidade, biodegrabilidade 

ou solubilidade em água, e por fim, em Classe II B – Não perigosos e Inertes, quando 

não apresentam características que venham a ocasionar danos à saúde pública ou ao 

meio ambiente. Ainda segundo a norma, resíduos de Classe I e II devem ser tratados e 

destinados as instalações adequadas, como por exemplo aterros industriais, mesmo os 
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de Classe II B, devem ser destinados a locais apropriados para sua disposição final 

(ASSOCIAÇÃO BRASILEIRA DE NORMAS TÉCNICAS, 2004). 

 Os resíduos industrias líquidos são considerados, segundo a NBR 9800/1987 o 

despejo líquido advindo de estabelecimento industrial, compreendendo emanações de 

processo industrial, águas de refrigeração poluídas, águas pluviais poluídas e esgoto 

doméstico (ASSOCIAÇÃO BRASILEIRA DE NORMAS TÉCNICAS, 1987).  

 Podendo ser solúvel ou com sólidos em suspensão, incolor ou não, orgânico ou 

inorgânico e caracterizado de acordo componentes físicos (temperatura, cor, turbidez, 

etc.), químicos (pH, alcalinidade, teor de matéria orgânica, metais, etc.) ou biológicos 

(bactérias, protozoários, vírus, etc.) (PEREIRA, 2001). 

Com a crescente e mais exigente regulamentação ambiental, que prevê que as 

empresas devem indenizar ou reparar os danos causados ao meio ambiente e a terceiros, 

advindos de qualquer uma de suas atividades, aumenta-se os custos das empresas com 

proteção ambiental, a fim de se evitar essas sanções. Especialmente em industrias mais 

antigas, essas mudanças para a diminuição do potencial poluidor são lentas e graduais, 

uma vez que são necessários altos investimentos para o controle ambiental, seja para 

despoluição, controle de emissão de poluentes e gestão de resíduos (KRAEMER, 2005). 

No entanto, o resíduo não é essencialmente algo nocivo, muitos tem potencial de 

transformação em subprodutos ou em matérias primas para outras linhas de produção, 

podendo gerar uma nova receita para a própria empresa, agregando-se valor ao que 

antes seria simplesmente descartado (KRAEMER, 2005). 

3.1.1 Glicerol 

 A utilização de fontes alternativas de energia, como os biocombustíveis, é cada 

vez mais crescente, seja para redução da dependência de combustíveis fósseis, ou para 

minimização da emissão de gases contribuintes do efeito estufa, liberados por sua 

queima (PEITER et. al., 2016). 

O Biodiesel trata-se de uma mistura combustível advinda da reação de 

transesterificação de óleos vegetais ou gordura animal (triglicerídeos) em meio alcoólico 

(comumente metanol ou etanol), valendo-se de um catalizador, produzindo alquil ésteres 

derivados de ácido graxos e o glicerol. Surgiu nos últimos anos como produto de potencial 
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substituição do diesel convencional e introduzido na matriz energética brasileira em 2005 

por meio da Lei 11.097/2005 (LÔBO; FERREIRA, 2009; PEITER et al., 2016). 

A equação global de transesterificação é apresentada na Figura 1, onde são 

necessários três mols de álcool para cada mol de triglicerídeo utilizado. Essa equação 

global advêm de reações reversíveis e consecutivas representadas na Figura 2, sendo a 

primeira delas a conversão dos triglicerídeos em diglicerídeos, a segunda representa a 

conversão de diglicerídeos em monoglicerídeos e, por fim, de glicerídeos em glicerol, 

produzindo uma molécula de éter de álcool por glicerídeo ao final de cada etapa da 

reação (RIVALDI et al., 2008) 

Figura 1: Equação global de transesterificação. 

 

Fonte: RIVALDI et al., (2008) 

Figura 2: Reações envolvidas na transesterificação 

 

Fonte: RIVALDI et al. (2008) 

Abaixo é apresentado um fluxograma genérico da produção do biodiesel: 
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Figura 3: Fluxograma da produção de Biodiesel. 

 

Fonte: Adaptado de Gonçalves; Perez; Ângelo (2009). 

A glicerina bruta é o principal coproduto advindo da produção de biodiesel, 

representando aproximadamente 10% do volume total do biocombustível. Já o glicerol 

trata-se de uma classificação para a glicerina refinada e possui melhores preços no 

mercado internacional comparado a glicerina bruta. Esses compostos possuem diversas 

aplicações industriais, seja na forma de aditivos para indústrias de cosméticos, 

medicamentos, alimentos ou na indústria química em geral. No entanto, devido aos 

grandes volumes gerados na produção do biodiesel, o escoamento desse produto vem 

se tornando um entrave cada vez maior, de forma que não é totalmente absorvido pelo 

mercado, resultando na queda do preço do coproduto, bem como na estocagem do 
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mesmo (DASARI et al., 2005; SANTOS, 2011; VASCONCELOS, 2012; PEITER et al., 

2016; EPE, 2019).  

No ano de 2019, estima-se que tenha sido produzido no país o equivalente a 600 

mil toneladas de glicerina, no entanto, o mercado brasileiro é capaz de absorver cerca de 

40 mil toneladas por ano, tornando-se a exportação uma medida adotada de forma a 

tentar reduzir o excedente do produto (ABIQUIM, 2008; PEITER et al., 2016). 

Segundo dados da Empresa de Pesquisa Energética (2019), a exportação total foi 

de 283 mil toneladas, tendo como principal destino a China, obtendo-se uma receita de 

cerca de 46,3 milhões de dólares, no entanto, a maior oferta do produto no mercado vem 

desencadeando a queda de seu preço internacional, como explicitado no gráfico a seguir 

(Figura 4) (BIODIESELBR, 2019). 

Figura 4: Exportação de glicerina bruta e glicerol 

 

Fonte: Ministério da Economia (2020). 

Evidencia-se portanto, a importância no desenvolvimento de novas tecnologias 

que busquem evitar a acumulação de glicerol, bem como a busca por alternativas para 

seu uso, tornando a produção do biodiesel cada vez mais competitiva (PEITER et al., 

2016). 
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3.1.1.1 Outras Alternativas para o Glicerol 

O glicerol bruto advindo do processo de transesterificação contém impurezas 

como água, sais, ésteres, álcool e óleo residual que influenciam diretamente no preço do 

produto, encontrando-se entre 0,2 à 0,4 R$/kg, dessa forma, existe um grande interesse 

no emprego de processos químicos para a purificação do mesmo, agregando valor e, de 

certa forma, aumentando as possibilidades de escoamento no mercado (OOI et al., 2004; 

RIVALDI et al., 2008). 

 Os processos para a purificação normalmente empregados são filtração, 

destilação a vácuo, descoloração e troca de íons para remoção: potássio (K+) e Sódio 

(Na+), utilizados como catalisadores, no entanto, esses tratamentos possuem custos 

excessivamente elevados, tornando-se inviáveis para pequenos e médios produtores 

nacionais de biodiesel (YONG et al., 2001) 

Outra alternativa é a implementação de estratégias biotecnológicas que utilizam o 

glicerol como fonte de carbono para obtenção de produtos de maior valor agregado, tais 

como biomassa e biomoléculas, que vem sendo constantemente estudadas como 

possíveis soluções ao excedente de glicerol no mercado e no intuito de reduzir futuros 

problemas ambientais decorrentes da acumulação do mesmo (RIVALDI et al., 2008; 

SOUSA, 2011). 

O coproduto trata-se de uma fonte de carbono altamente reduzida e assimilável 

por bactérias e leveduras, em condições aeróbicas e anaeróbicas, seja para obtenção de 

energia metabólica, como regulador de potencial redox ou para reciclagem de fosfato 

inorgânico no interior da célula. Muitas pesquisas apontam ainda seu potencial para a 

produção de compostos intermediários de polímeros, resinas e aditivos para 

combustíveis (DILLIS et al., 1980; PAPANIKOLAOU et al., 2002; ITO et al., 2005; CHENG 

et al., 2007, RIVALDI et al., 2008). 

 São crescentes os esforços dos pesquisadores na busca de soluções 

biotecnológicas para a utilização do glicerol advindo da produção de biodiesel, como 

evidenciado pela aumento na publicação de trabalhos acadêmicos, apresentando 

inúmeras possibilidades de aplicação desse composto como fonte de carbono para 

obtenção de metabólitos de interesse industrial, como por exemplo o de Meinicke, 

Vendruscolo e Ninow (2007), na produção de corantes naturais pelo fungo Monascus 
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ruber, Silva (2014), na produção de biomassa e lipídeo unicelular (SCO) por Mucor 

circinelloides, Rech (2011), na produção de lipases por Staphylococcus warneri EX17 , 

Silva (2009), Lovaglio (2011), Sousa et al. (2014), na produção de biosurfactante 

ramnolipídeo por Pseudomona aeruginosa entre outros. 

4. PRODUÇÃO DO METABÓLITO DE INTERESSE INDUSTRIAL: 

BIOSSURFACTANTE 

 Os biossurfactantes são metabólitos sintetizados por bactérias, leveduras e fungos 

filamentosos e apresentam atividade superficial. São compostos por porção hidrofóbica, 

normalmente cadeias de hidrocarbonetos de um ou mais ácidos graxos, saturados ou 

insaturados, hidroxilados ou ramificados, e uma porção hidrofílica, constituída de 

carboidratos, amino ácidos, peptídeos cíclicos, fosfatos ou álcoois (MAKKAR; 

CAMEOTRA, 1998; PORNSUNTHORTAWEE et al., 2010). 

 Essas moléculas anfipáticas possuem propriedades tenso-ativas, permitindo a 

interação das interfaces entre partes aquosa e não-aquosa em uma solução ou em um 

sistema complexo, atuando, dessa forma, como emulsionantes ou redutoras de tensão 

superficial nas interfaces com diferença de polaridade (MARCHANT; BANAT, 2012; 

BRYAM, 2016). 

Devido sua grande variedade estrutural e propriedades, podem ser utilizados em 

diferentes vertentes da indústria como por exemplo detergência, emulsificação, 

lubrificação, capacidades espumante e molhante, solubilização e dispersão de fases, 

ganhando cada vez maior importância comercial. Embora os surfactantes tenham 

aplicação na agricultura, indústria alimentícia farmacêutica, de higiene, têxtil e de 

cosméticos, a maior demanda encontra-se para a indústria petrolífera, cujo emprego está 

na recuperação avançada de petróleo (MEOR – Microbial Enhanced Oil Recovery), na 

remoção e mobilização de resíduos oleosos, limpeza de tanques de estocagem e 

biorremediação (BANAT et al., 2000; MUKHERJEE et al., 2006; SINGH; VAN HAMME; 

WARD, 2007; BARROS et al., 2007; CALVO; SILVA-CASTRO; UAD, 2009).  

 A maior parte dos surfactantes disponíveis no mercado é sintetizada a partir de 

derivados de petróleo, no entanto, com a crescente demanda por produtos sustentáveis, 

bem como a implementação de legislações de controle ambiental, a utilização de 
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surfactantes naturais torna-se cada vez mais emergente (MAIER & SOBERÓN-CHÁVEZ, 

2000). 

Os surfactantes produzidos biologicamente são menos impactantes ao meio 

ambiente, pois são biodegradáveis e apresentam menor toxicidade comparados aos de 

origem química, além disso, podem ser utilizados em uma ampla variação de pH e 

temperatura, devido a suas propriedades físico-químicas, diferentemente dos sintéticos. 

Outra grande vantagem, é que esses tensoativos ecologicamente seguros podem ser 

produzidos utilizando-se procedimentos relativamente simples e substratos baratos como 

açucares e óleos, por meio de bioprocessos (SARUBBO et al., 2006; OLIVEIRA et al., 

2008; LOVAGLIO et al., 2011; HENKEL et al., 2012; LOVAGLIO et al., 2014). 

No intuito de se reduzir ainda mais os custos de produção de biossurfactantes 

tornando-os mais competitivos economicamente com os surfactantes sintéticos, são 

crescentes as pesquisas com relação a utilização dos resíduos industriais como substrato 

de baixo custo, reduzindo a carga de material poluente da indústria e agregando valor a 

mesma (MANEERAT, 2005; SILVA, 2009; SOUSA, 2011). 

Segundo Mukherjee, Das e Sem (2006), além da utilização de resíduos ou matéria-

prima de baixo custo como substrato, outras estratégias também podem ser empregadas 

para redução dos custos de produção, como o desenvolvimento de processos mais 

eficientes para produção e recuperação do produto, otimização das condições de cultivo 

e desenvolvimento de mutantes ou linhagens recombinantes para incrementar o 

rendimento do biossurfactante (CECCATO, 2013).  

4.1 CLASSIFICAÇÃO DOS BIOSSURFACTANTES 

A classificação dos biossurfactantes depende de sua composição química, 

estrutura e origem microbiana, dentre os principais tipos encontram-se os lipopeptídeos 

e lipoproteínas, ácidos graxos e fosfolipídios, biossurfactantes poliméricos e glicolipídeos 

(MAKKAR; CAMEOTRA, 2002; BRYAM; LOVAGLIO; CONTIERO, 2017). 

A produção desses compostos tensoativos se dá majoritariamente por bactérias. 

Segundo Bueno et al., (2010), bactérias das famílias Pseudomonacea e Bacillacea 

possuem grande eficácia na produção de biossurfactantes com eficiência de remoção de 
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petróleo e seus derivados poluentes de água, transformando o óleo em biomassa, água, 

dióxido de carbono e outras substâncias menos agressivas ao meio ambiente. 

A seguir apresenta-se uma relação entre as principais classes de biossurfactantes 

e microrganismos envolvidos em sua produção: 

Figura 5: Principais tipos de biossurfactantes e microrganismos envolvidos. 

 

Fonte: NITSCHKE & PASTORE (2002); SOUSA (2011) 

A figura abaixo ilustra algumas estruturas químicas dos biossurfactantes: 
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Figura 6: Estruturas químicas dos biossurfactantes. 

 

Fonte: NITSCHKE & PASTORE (2002) 

4.1.1 Ramnolipídeos 

Os glicolipídeos encontram-se entre os biossurfactantes mais estudados, sendo 

os ramnolipídeos pertencentes a esse grupo e produzidos majoritariamente por bactérias 

do gênero Pseudomonas (HENKEL et al., 2012; BRYAM; LOVAGLIO; CONTIERO, 

2017). 

A porção hidrofílica desse tensoativo é composta por moléculas ramnose e a parte 

hidrofóbica é constituída por ácidos 3-hidroxialcanóicos (JARVIS et al., 1949; LOVAGLIO, 

2011). 

 Os ramnolipídeos produzidos por Pseudomonas aeruginosa apresentam grande 

potencial de aplicação na indústria de petróleo e vêm sendo amplamente estudados, 
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especialmente no que tange sua composição, rendimentos, nutrientes utilizados e 

condições de cultivo. Além disso, apresentam atividade de superfície elevada e altos 

rendimentos de produção em relação ao tempo de cultivo. São mencionados na literatura 

como uma mistura de espécies homólogas de RL1 (Rha2C10C10), RL2 (RhaC10C10), RL3 

(Rha2C10) e RL4 (RhaC10) (Figura 7) (GUERRA-SANTOS; KAPPELI; FIECHTER, 1984; 

ROBERT et al., 1989; LANG e WAGNER, 1993; MULLIGAN, 2005; MONTEIRO et al., 

2007, ABDEL-MAWGOUD et al., 2011). 

Figura 7: Estrutura química dos quatro principais homólogos dos ramnolipídeos. 

 

Fonte: LOVAGLIO (2011) 

 Como evidenciado na figura acima, o homólogo RL1 é constituído por duas 

moléculas de ramnose ligadas à duas moléculas de ácido graxo, o RL2 é composto por 

uma molécula de ramnose ligada à duas moléculas de ácido graxo, já o RL3 é 

representado por duas moléculas de ramnose ligadas à um ácido graxo, e por fim, o RL4 

possui uma molécula de ramnose ligada à um ácido graxo (LOVAGLIO, 2011). 

5. REATOR DE LEITO FLUIDIZADO (FLUDIZED BED BIOREACTOR - FBBR) 

 O reator FBBR desenvolveu-se a partir dos anos 70, visando sanar problemas 

relacionados aos tratamentos de leito fixo como por exemplo a colmatação gerada pelo 
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acúmulo de materiais sólidos nos interstícios, retendo maior quantidade de biomassa 

(JEWEEL et al., 1981).  

Em seminário realizado em Manchester na Inglaterra, no ano de 1981, constatou-

se o reator de leito fluidificado como um avanço significativo no tratamento de efluentes 

nunca antes visto, desde a década de 30, embora não houvesse, até então, nenhum 

reator com essas características atuando em escala real (PEREIRA et al., 2000). 

Na década de 90, apenas 65 reatores FBBR encontravam-se em operação em 

escala real, na América do Norte e Europa, no entanto, segundo Sutton & Mishra (1991), 

o emprego amplo dessa tecnologia foi retardado pelo desenvolvimento lento de sistemas 

comerciais atraentes economicamente e entraves no desenvolvimento para grandes 

escalas, dado pelas dificuldades em manter-se um fluxo uniforme dentro do leito, bem 

como, garantir-se a transferência e controle do oxigênio, além da remoção do excesso 

de biofilme no meio suporte. A conclusão dos autores na década de 90 foi que se os 

problemas relacionados ao aumento de escala pudessem ser solucionados 

economicamente, a tecnologia de reatores FBBR poderia ser amplamente empregada 

para diversas aplicações, especialmente na indústria, o que foi evidenciado nas décadas 

seguintes com o desenvolvimento tecnológico e aumento significativo do emprego de 

reatores desse gênero. 

Nos anos 2000, encontravam-se em operação na cidade de Nova York (EUA), 

algumas unidades piloto de reatores de leito fluidizado para tratamento de esgotos 

domésticos, na América do Norte, contava-se com cerca de uma dezena dessas estações 

de tratamento, na França, haviam 15 unidades e na Suécia, 4 reatores. No Japão, por 

sua vez, operavam por volta de 40 unidades, empregadas, majoritariamente, para o 

tratamento de despejos industriais (GONÇALVES et al., 2001). 

 Já no Brasil, embora tenha-se alavancado as pesquisas com reatores dessa 

conformidade, em escalas de bancada e piloto, nas últimas décadas, o emprego de 

reatores de leito fluidizado em escala real ainda é pouco expressivo. No âmbito industrial, 

cita-se como exemplo, uma unidade instalada pela empresa FIAT para tratamento de 

efluente industrial e reutilização da água residuária da indústria, situada no município de 

Betim (MG), de dimensões 8 metros altura e 35 m² de seção transversal, tendo areia 

como material suporte (MARTINS, 2003). 
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Outros exemplos da aplicação desses reatores em escala piloto e plena no Brasil 

estão sendo desenvolvidos nas universidades, cita-se a Faculdade de Engenharia de Ilha 

Solteira (SP), FEIS-UNESP, com duas unidades instaladas para tratamento de esgotos 

domésticos, de dimensões 6 e 12 m de altura e diâmetros externo e interno de 0,25 m e 

0,20 m, respectivamente. A Escola de Engenharia de São Carlos (EES/USP) também 

vêm desenvolvendo diversos estudos focados na aplicação de reatores de leito 

expandido/fluidizado, desde a concepção, controle, monitoramento entre outros 

aspectos, têm-se como exemplos o trabalho desenvolvido por Pereira (2000), 

monitorando o tratamento de esgoto sanitário em reator anaeróbico de leito expandido 

de 31,3 m³ de volume (14,9 m de altura e 1,5 m de diâmetro) e a pesquisa conduzida por 

Mendonça (2004) tratando esgoto sanitário em reator anaeróbico/aeróbico de leito 

expandido de escala plena (159 m³)  (GEBARA et al., 2002; SILVA, 2009). 

Também cita-se o Laboratório de Efluentes Líquidos e Gasosos (LABEFLU), do 

Departamento de Engenharia Sanitária e Ambiental da Universidade Federal de Santa 

Catarina (UFSC), como evidenciado nos trabalhos de Barbosa (2004); Bortolotto (2004) 

e Campos (2006). Barbosa (2004) estudou o desempenho de reator de 12 L de 

capacidade no tratamento de esgoto sanitário misturado com esgoto de restaurante, 

utilizando PET reciclado como material suporte, já Bortolotto (2004), utilizou o mesmo 

reator para o tratamento de esgoto sanitário empregando o PVC reciclado como material 

suporte e por fim, em estudo desenvolvido por Campos (2006), analisou-se o tratamento 

de esgoto sanitário em reator de aproximadamente 133 L (DA COSTA et al., 2011). 

 Reatores dessa configuração baseiam-se no fenômeno denominado fluidização, 

processo pelo qual ocorre a movimentação de partículas sólidas por meio da ação de um 

fluido (gás ou líquido). Dessa forma, o fluxo de fluido ascendente em um leito de 

partículas deve desenvolver uma velocidade suficiente para a elevação das partículas 

sólidas sem, no entanto, arrastá-las, deixando-as em semi-suspensão. O leito então, 

assume o comportamento do fluido, justificando o surgimento do termo “leito fluidizado” 

(BOJORGE, 2009). 

 Devido à constante evolução das configurações dos reatores de leito móvel e o 

desencontro de autores em diversas áreas do conhecimento, as denominações desse 

tipo de reator ainda não são unânimes na literatura técnica, sendo que no Brasil, na área 



 
 

39 

 

da engenharia sanitária e ambiental, os termos fluidificação e fluidização são mais 

comumente utilizados, enquanto que nas áreas de química e dos materiais, o termo 

fluidização aparece com maior frequência (PEREIRA et al., 2000). 

 A eficiência desse reator, assim como o controle operacional e a formação do 

consórcio de microrganismos que realizarão a degradação, dependem da movimentação 

das partículas aderidas ao suporte dentro do reator. Dessa forma, a velocidade 

ascensional desenvolvida deve ser suficiente para promover a fluidificação das partículas 

e, concomitantemente, não deve promover a desagregação do biofilme (SILVA, 2009). 

 A figura abaixo trata-se de um esquema representativo de um reator de leito 

fluidizado aeróbico: 

Figura 8: Mudanças durante a operação do reator com partículas em suspensão. 

 

Fonte: Adaptado de Silva (2009). 

Observa-se na figura acima, que no instante (a), com o reator não operando e 

vazão inicial Q=0, a velocidade ascensional é nula e o leito encontra-se estático, sendo 

L0 a altura inicial da região de reação, ou seja, o local que ocupado pelo leito onde se 

dará a degradação do substrato, configurando um comportamento de leito fixo. Ao iniciar-
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se a alimentação do reator com vazão inicial baixa, ocorre pequena movimentação do 

leito e acomodação das partículas, havendo somente a percolação das mesmas sem, no 

entanto, ascendê-las, descrevendo-se uma expansão do leito (leito expandido). Com o 

aumento da vazão de alimentação para Q1, como averiguado no instante (b), ocorre 

também um aumento na velocidade ascensional, de forma a elevar a altura da região de 

reação para L1. A força de arraste e empuxo, nesse momento, se igualam ao peso da 

partícula, caracterizando a fluidificação do leito (SILVA, 2009). 

De acordo com Gonçalves et al., (2001), o reator FBBR em seu estado pseudo-

estacionário inicial possui leito bifásico (sólido e líquido), conforme inicia-se a operação 

do reator, seja pela introdução de ar (reator aeróbico) ou pela formação de biogás (reator 

anaeróbico), caracteriza-se um sistema trifásico (sólido, líquido e gasoso). Sendo assim, 

a fase sólida é constituída pelo material inerte ou granular que permite a fixação da 

biomassa e retenção de sólidos suspensos, a fase líquida trata-se do local em que o 

material sólido está imerso e é renovada continuamente pela alimentação do efluente e, 

por fim, a fase gasosa é criada por meio da introdução de ar no reator ou geração interna 

de biogás. 

No reator FBBR trifásico, a transferência líquido/biofilme é otimizada em função da 

injeção simultânea de gás e líquido no reator, possibilitando o controle da espessura do 

biofilme devido à alta força de cisalhamento e minimizando também, problemas 

relacionados a limitação da altura útil do reator para transferência de oxigênio e crescente 

perda de carga que resulta na estratificação do leito (RITTMANN & MCCARTY, 2001; DA 

COSTA et al., 2011) 

As potencialidades desse tipo de reator são muitas, bem como suas aplicações, 

apresentando vantagens como o alto grau de mistura, potencial aplicação em grandes 

escalas, utilização de partículas maiores, de até 10 mm, possibilidade de manutenção de 

grandes quantidades de alimentação e de sólidos, bom controle de temperatura, grandes 

velocidades de reação e favorecimento do transporte de energia. Pode-se citar ainda, a 

grande eficiência da conversão de substratos orgânicos biodegradáveis, isso em função 

da alta concentração de biomassa ativa aderida ao material suporte e da espessura 

delgada do biofilme, o que propicia a difusão do substrato (SILVA, 2009; MIRANDA, 

2014).  
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Com relação especificamente ao crescimento da biomassa, Sutton & Mishra 

(1994), verificaram que, os reatores fluidificados com carvão ativado apresentaram 

concentrações de biomassa de 5 a 10 vezes maiores do que de biorreatores tradicionais, 

como tanques de aeração de sistemas de lodos ativados. 

Ao realizar-se a comparação do reator de leito fluidificado com outros biorreatores, 

evidencia-se as vantagens da utilização desse tipo de reator. Em reatores de leito fixo, 

por exemplo, um dos grandes entraves é justamente o crescimento exorbitante da 

biomassa em função da quantidade de matéria degradada, o que pode ocasionar o 

entupimento do leito, fenômeno não observado em reatores de leito fluidizado (JEWEEL 

et al., 1981).  

Já sobre as velocidades ascensionais, em reatores como UASB, cujos grânulos 

não possuem densidade elevada, o aumento da velocidade ascensional das partículas, 

como forma de otimizar o acesso do substrato aos microrganismos, pode implicar no 

arraste dos grânulos no efluente do reator. Porém, umas das desvantagens do reator de 

leito fluidizado é que o controle da velocidade demanda gasto energético, implicando em 

maiores custos de construção e manutenção (PEREIRA et al., 2000; RODRIGUES, 

2019). 

É crescente o interesse de pesquisadores, indústrias e empresas de saneamento, 

evidenciado pelo aumento no número de publicações quanto materiais alternativos para 

meio de suporte (partículas sólidas), bem como trabalhos experimentais com relação ao 

funcionamento desse reator. No entanto, faz-se necessário o desenvolvimento de mais 

pesquisas no intuito de averiguar as potencialidades e aplicabilidades desse tipo de 

reator para o tratamento de resíduos, além de suas aplicações em escala industrial 

(PEREIRA et al., 2000). 

5.1 ASPECTOS POSITIVOS E NEGATIVOS 

 Pode-se citar como aspectos positivos do reator de leito expandido/fluidificado: 

● Grande concentração de biomassa ativa aderida, possibilitando alta conversão de 

substratos orgânicos biodegradáveis, aumentando a eficiência do reator e, 

consequentemente, diminuindo o tempo de retenção hidráulica (METCALF & 

EDDY, 1991); 



 
 

42 

 

● Para uma mesma vazão de águas residuárias, comparado a outros reatores, 

menor área/volume é necessário para o tratamento do efluente, resultando em 

menores custos de implantação (PEREIRA et al., 2000); 

● Difusão do substrato é facilitada em função da menor espessura do biofilme 

(PEREIRA et al., 2000); 

● Problemas de colmatação são evitados devido a movimentação do leito suporte 

(PEREIRA et al., 2000); 

● Biopartícula (material suporte + biofilme) possui grande área específica, 

propiciando boas condições de transferência de massa (PEREIRA et al., 2000); 

● Facilidade na introdução de material novo no leito, bem como na remoção de 

sólidos gerados (lodo) (PEREIRA et al., 2000); 

● O alto grau de mistura dos sólidos possibilita condições isotérmicas, conferindo 

resposta lenta à mudanças bruscas nas condições de operação (GEBARA, 2006); 

● Fácil escoamento em dutos, pois os sólidos se comportam como fluido (CORTEZ, 

2002). 

Já como aspectos negativos são ressaltados: 

● Embora a potencial utilização em larga escala, ainda existem poucos reatores 

operando em escala real (GEBARA, 2006; PEREIRA et al., 2000); 

● A expansão do leito e controle da velocidade requerem maior gasto energético, 

comparado a tipos mais simples de reatores anaeróbicos, implicando em maiores 

custos de construção e manutenção (DROSTE, 1997; RODRIGUES, 2019); 

● Definir-se a velocidade de fluidização ideal, tempo de residência médio, garantir o 

controle e uniformidade do processo são grandes entraves (CORTEZ, 2002; 

GEBARA, 2006); 

● Difícil manter um gradiente axial de temperatura e concentração, impossibilitando 

o favorecimento de uma reação específica, no caso de reações múltiplas 

(CORTEZ, 2002); 
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● Erosão do equipamento devido ao impacto de sólidos (CORTEZ, 2002); 

● Devido à expansão do leito, necessita-se de equipamento maior comparado ao 

leito estático (CORTEZ, 2002). 

5.2 MATERIAL SUPORTE 

 No reator de leito fluidizado, o desenvolvimento dos microrganismos se dá aderido 

à partículas inertes, também chamadas de material suporte (com tamanho de 0,2 e 2,0 

mm, normalmente), que permaneceram suspensas devido ao movimento ascendente do 

fluido (massa líquida). O material suporte, dentre outras características, deve possuir 

pequena dimensão, superfície adequada para a aderência dos microrganismos, 

facilidade de obtenção, economicamente viável, densidade superior à da água, 

resistência a abrasão e não tóxico (PEREIRA et al., 2000). 

Embora a utilização de areia e de carvão ativado como material suporte de 

reatores FBBR tem sido mais comum, uma vez que a areia trata-se de uma meio suporte 

de baixo custo, maior densidade, possibilitando o emprego de grânulos menores e de 

maior área específica, além de excelentes propriedades de fluidização e o carvão ativado 

oferece adsorção de certos compostos, representando um segundo mecanismo de 

remoção química, além de alta porosidade. As diversas possibilidades de emprego de 

diferentes tipos de material suporte têm despertado o interesse de pesquisadores, bem 

como de indústrias, que buscam o desenvolvimento tecnológico de materiais alternativos 

como por exemplo: polietileno (PE), poliestireno (PS), polipropileno (PP), polivinil clorado 

(PVC), poli tereftalato de etila (PET), poliuretano (PU), terra diatomácea, pneu ou 

borracha triturado, entre outros, objetivando a viabilidade econômica do meio suporte, 

bem como a utilização de resíduos de outros processos produtivos (EDWARDS; 

HEITKAMP, 1992; PEREIRA et al., 2000). 

Nesse contexto, o emprego da borracha triturada como material suporte vem 

destacando-se, tanto pela possibilidade de reaproveitamento de resíduos e redução da 

pressão sobre os aterros sanitários, quanto devido aos benefícios de suas propriedades 

físicas, relacionados a rugosidade, porosidade, densidade, entre outros fatores. De 

acordo com Grohman (1972) e Oliver (1981), a trituração e moagem da borracha, a 

temperatura ambiente, confere áreas superficiais relativamente grandes e de aspecto 
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esponjoso (Figura 9), condições consideradas favoráveis para a fixação de 

microrganismos e formação do biofilme, além de ser considerado um resíduo e, portanto, 

economicamente viável comparado a outros meios suporte como o Carvão Ativado 

Granular (CAG), por exemplo (BARROS, 2012).  

Pesquisadores como Marques (2003), Barros (2012), Silva (2015) e Macário 

(2016), empregaram a borracha triturada como meio de suporte em reatores FBBR, 

obtendo excelentes resultados com relação a fixação de microrganismos e formação de 

biofilme. 

Figura 9: Partículas de pneu triturado para imobilização da biomassa 

 

Fonte: Barros (2012). 

Figura 10: Micrografia eletrônica da borracha triturada a temperatura ambiente. 

 

Fonte: Oliver (1981). 

 Outros materiais suporte também vêm sendo amplamente pesquisados para 

serem empregados em reatores desse gênero, pode-se citar: areia empregada por 

pesquisadores como Cooper e Atkinson (1981), Campos (1989), Hamada (1992), Cuba 
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Terán (1995) e Araújo (1995), carvão antracitoso utilizado por Hosaka et al., (1991), 

carvão ativado granular (CAG) estudado por Sutton e Mishra (1994) e Pereira et al., 

(1997), quitina por Tavares (1992), materiais poliméricos por Bergamasco (1996), Hein 

de Campos (2001), Souza et al., (2002) (MARTINS, 2003; GEBARA, 2006). 

Como observado, materiais granulares de origem mineral, como carvão, areia, 

argila calcinada, xisto expandido, pozolana, entre outros predominaram as primeiras 

experiências com biorreatores durante a década de 80, enquanto que materiais 

alternativos (sintéticos) como o PVC, PS, PU e PP, com peso específico variando entre 

0,03 e 0,90 g/cm³, vêm se destacando desde o início da década de 90 (DA COSTA et al., 

2011; MARTINS, 2003). 

Outros pesquisadores como Lertpocasombut et al., (1988), Costa; Sales; Bassani 

(S.D.), Wolff, (1997), Grando-Alves (2000), objetivando sanar os problemas da utilização 

de partículas de alta densidade (argila, areia, etc.), que requerem maiores velocidades 

de fluidização e, consequentemente, operação do reator mais onerosa, analisaram o 

emprego de partículas de baixa densidade, tais quais partículas de polímeros, 

anteriormente submetidas a tratamento químico com o intuito de melhorar suas 

características de superfície (porosidade e carga elétrica), essas partículas são 

denominadas Suporte Otimizado para Crescimento Biológico (Optimazed Support for 

Biological Growth - OSBG). Dessa forma, garante-se grande área superficial para a 

colonização microbiana e densidade da biopartícula praticamente constante conforme o 

crescimento do biofilme, assegurando a distribuição homogênea das partículas no leito 

fluidizado (BARTHEL, 1998). 

Embora haja uma gama de materiais suportes, há um consenso entre os 

pesquisadores quanto a uma faixa de tamanho de partícula não muito ampla, situando-

se entre 0,1 e 3,0 mm, segundo autores como Nicolella et al., 2000a, Mendonça, 2004 e 

Stronach et al., 1986. Uma vez que, quanto maior é o diâmetro da partícula, maior 

velocidade ascensional será necessária para obter-se a expansão ideal e, 

consequentemente, maior o consumo de energia elétrica (GEBARA, 2006). 

Outro fator levado em consideração é a superfície específica do material suporte, 

que refere-se a área exposta pela unidade de peso (m²/g), e desenvolve uma relação 
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inversamente proporcional com o tamanho da partícula, ou seja, quanto menor a 

partícula, maior será a superfície específica (GROHMANN, 1972). 

Dessa forma, devido à pequena dimensão do material suporte, há uma grande 

superfície específica para a fixação dos microrganismos, e associado com a densidade, 

que é maior que a dos consórcios microbianos aderidos, possibilita-se que maiores 

velocidades possam ser empregadas sem ocorrer, no entanto, seu arraste (PEREIRA et 

al., 2000). 

5.2.1 Caracterização do Material Suporte 

Ao caracterizar-se o material suporte constituinte do leito do reator, segundo 

Gebara (2006), faz-se necessário determinar o tamanho dos sólidos, o volume de vazios, 

bem como o volume da superfície total das partículas. Para tal, convêm-se representar o 

leito real como sendo constituído de esferas iguais de diâmetro efetivo (deff), assim a 

porosidade da partícula (εp) será dada pela seguinte equação: 

ɛ𝑝 =
𝑉𝑜𝑙𝑢𝑚𝑒 𝑑𝑒 𝑣𝑎𝑧𝑖𝑜𝑠

𝑉𝑜𝑙𝑢𝑚𝑒 𝑡𝑜𝑡𝑎𝑙
                                                                                                                         Eq. 1 

Onde: ɛp = porosidade da partícula; Volume de vazios (m³); e Volume total (m³). 

Para a determinação de deff, utiliza-se do diâmetro esférico equivalente (dsph), 

dado pelo diâmetro da esfera de volume igual ao da partícula, bem como de um 

coeficiente de irregularidade da forma da partícula, representado pela esfericidade (φ), 

como explicitado na equação que segue: 

𝜑 =
𝑆𝑢𝑝𝑒𝑟𝑓í𝑐𝑖𝑒 𝑑𝑎 𝑒𝑠𝑓𝑒𝑟𝑎 𝑑𝑒 𝑚𝑒𝑠𝑚𝑜 𝑣𝑜𝑙𝑢𝑚𝑒

𝑆𝑢𝑝𝑒𝑟𝑓í𝑐𝑖𝑒 𝑑𝑎 𝑝𝑎𝑟𝑡í𝑐𝑢𝑙𝑎
                                                                              Eq. 2 

Sendo: φ = esfericidade da partícula; Superfície da esfera de mesmo volume (m²); e 

Superfície da partícula (m²). 

Têm-se que φ=1 para esferas e φ<1 para quaisquer outras partículas sólidas. 

Dessa forma o deff  será dado por: 

𝑑𝑒𝑓𝑓 = 𝜑 . 𝑑𝑠𝑝ℎ                                                                                                                                         Eq. 3 
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Onde: deff = diâmetro efetivo (m); dsph = diâmetro esférico equivalente (m); e φ = 

esfericidade da partícula. 

Já para a área de contato entre a partícula e o fluido, deve-se definir as superfícies 

específicas da partícula (a’) e do leito (a), calculados da seguinte forma:  

𝑎′ =
𝑆𝑢𝑝𝑒𝑟𝑓í𝑐𝑖𝑒 𝑑𝑎 𝑝𝑎𝑟𝑡í𝑐𝑢𝑙𝑎

𝑉𝑜𝑙𝑢𝑚𝑒 𝑑𝑎 𝑝𝑎𝑟𝑡í𝑐𝑢𝑙𝑎
                                                                                                              Eq. 4 

Sendo: a’ = superfície específica da partícula (m-1); Superfície da partícula (m²); e Volume 

da partícula (m³). 

𝑎 =
𝑆𝑢𝑝𝑒𝑟𝑓í𝑐𝑖𝑒 𝑑𝑎 𝑝𝑎𝑟𝑡í𝑐𝑢𝑙𝑎

𝑉𝑜𝑙𝑢𝑚𝑒 𝑡𝑜𝑡𝑎𝑙 𝑑𝑎𝑠 𝑝𝑎𝑟𝑡í𝑐𝑢𝑙𝑎𝑠
                                                                                                     Eq. 5  

Sendo: a = superfície específica do leito (m-1); Superfície da partícula (m²); e Volume total 

das partículas (m³). 

𝑎 =
6(1 − ɛ𝑝)

𝜑. 𝑑𝑠𝑝ℎ
                                                                                                                                            Eq. 6 

A esfericidade da partícula também pode ser calculada da seguinte forma, 

segundo Santos; Walesiuk; D´Amelio (2019): 

𝜑 =
1

𝑑𝑝
 . ( 

6

𝜋
 . 𝑉𝑝)

1
3

                                                                                                                                 Eq. 7  

Sendo: φ é a esfericidade da partícula; dp é o diâmetro médio da partícula (m); e Vp é o 

volume da partícula (m³). 

O volume da partícula (Vp), partindo-se do volume da esfera, pode ser calculado 

da seguinte forma: 

𝑉𝑝 =
𝜋. 𝑑𝑝³

6
                                                                                                                                                 Eq. 8 

Onde: dp é o diâmetro médio da partícula (m); e Vp é o volume da partícula (m³). 
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Abaixo é apresentada uma figura com as esfericidades para determinados 

formatos de partículas: 

Figura 11: Esfericidade para determinados formatos de partículas. 

 

Fonte: Ortega; Buller (2012). 

Segundo Cardoso (1988), em reatores de leito fluidizado, a diferença de densidade 

entre o sólido e o fluido trata-se de um fator importante, pois quanto maior a diferença 

entre as densidades, maiores velocidades de fluidização devem ser empregadas, sem 

exceder a velocidade terminal das partículas, podendo-se comprometer a qualidade da 

fluidização. 

Porém, a eficiência desse tipo de reator é regida não somente pela movimentação 

das partículas aderidas ao suporte, mas também pela formação de biofilme constituído 

por consórcios de microrganismos, evidenciando a importância do estudo da comunidade 

microbiana que será empregada no reator e de seu desenvolvimento (SILVA, 2009). 

5.3 METABOLISMO ANAERÓBIO E AERÓBIO  

O tratamento de resíduos se dará por meio da atividade biológica dos 

microrganismos dentro do reator, utilizando os compostos presentes (resíduos e 

contaminantes) como fontes de energia e, por meio das rotas metabólicas e em 

condições favoráveis, promovendo a biodegradação desses compostos e transformação 

em coprodutos. Para tal, é necessário o emprego de uma variedade de comunidades 

complexas de microrganismos, até mesmo de consórcios microbianos, variando com as 

características do resíduo, bem como nas peculiaridades metabólicas do microrganismo 

(anaeróbicos ou aeróbicos) (GORGOZINHO, 2010). 
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O metabolismo celular abrange todas as atividades químicas, realizadas por uma 

célula, para produção e utilização de energia, sendo que o consumo de nutrientes 

fornecerá energia e matérias primas necessárias para síntese de massa molecular e para 

as reações biossintéticas de crescimento, além de atuarem como aceptores de elétrons 

em reações de oxirredução. Dessa forma, quando uma quantidade de células é 

adicionada a uma solução líquida de nutrientes essenciais, somado a condições 

favoráveis de pH e temperatura, as mesmas absorverão os nutrientes e crescerão, 

gerando produtos de seu metabolismo, os quais são lançados no meio líquido (ZAIAT, 

2003). 

Em ambientes onde o oxigênio não está presente, os microrganismos utilizam dos 

compostos orgânicos ou ainda íons inorgânicos como aceptores finais de elétrons. Dessa 

forma a biodegradação anaeróbica pode ocorrer por desnitrificação, redução de ferro, 

redução de sulfato, metanogênese, entre outras (CORDAZZO, 2000). 

Dentre os aceptores de elétrons pode-se citar o íon Nitrato (NO3
-), íon sulfato 

(SO4
2-), dióxido de carbono (CO2) ou fumarato, se o substrato oxidado for uma proteína 

caracteriza-se também a formação de amônia (NH3) (MOREIRA, 2013). 

O esquema representativo a seguir mostra, de forma simplificada, as etapas de 

degradação em um ambiente anaeróbio: 
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Figura 12: Etapas de degradação em ambientes anaeróbicos. 

 

Fonte: Campos e Pereira (2000). 

Já em ambientes aeróbicos, os microrganismos realizam a degradação de 

compostos orgânicos mediante a processos oxidativos, atuando o oxigênio, como aceptor 

final de elétrons, caracterizando a respiração aeróbica heterotrófica (CORDAZZO, 2000). 

A respiração aeróbica trata-se de um conjunto de vias catabólicas que propiciam 

a obtenção de energia por meio da oxidação de uma molécula orgânica, tendo como 

aceptor final de elétrons uma molécula inorgânica externa (oxigênio), sendo a glicose o 

substrato mais comum. Embora, o metabolismo anaeróbico partilhe das primeiras 

reações da glicólise, o metabolismo aeróbico continua a degradação do ácido pirúvico 

por meio do Ciclo de Krebs e fosforilação oxidativa, obtendo-se moléculas mais simples 

como água e dióxido de carbono (MOREIRA, 2013). 
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De acordo com Nelson; Nakhla; Zhu, (2017), no tratamento de águas residuárias 

são empregados quatro processos principais que possibilitam a remoção da maior parte 

do carbono, nitrogênio e fósforo do efluente, são eles: oxidação orgânica aeróbica, 

nitrificação, desnitrificação e remoção biológica de fósforo, realizados por variadas 

comunidades microbianas que exigem diferentes condições ambientais e substratos. 

Com relação ao tipo de substrato, pode-se citar duas principais classes de bactérias 

envolvidas no processo de degradação, categorizadas de acordo com o tipo de carbono 

que consomem para seu desenvolvimento celular, as bactérias heterotróficas que 

consomem carbono orgânico e as bactérias autotróficas que utilizam carbono inorgânico 

como fonte de energia. Já com relação as condições ambientais, descreve-se a aeróbica 

(presença de oxigênio), anóxica (presença de nitratos, pouco ou nenhum oxigênio) e 

anaeróbicas (sem oxigênio ou nitratos). 

Na oxidação orgânica aeróbica, as bactérias heterotróficas realizam a oxidação do 

material orgânico para obtenção de energia e realização de seus processos metabólicos, 

essa fase do tratamento também é conhecida como remoção de matéria orgânica 

carbonácea em condições aeróbicas. A reação básica pode ser descrita da seguinte 

forma: 

CaHbOcNd (material orgânico) + O2  CO2 + H2O + NH3                                                              Eq. 9 

Como observado na equação 9, o material orgânico, como por exemplo C5H7O3N, 

é transformado em dióxido de carbono, água (H2O) e amônia, utilizando o oxigênio (O2) 

como agente oxidante. 

Na nitrificação, as bactérias autotróficas utilizam a amônia como doador de 

elétrons para converter o carbono inorgânico em compostos orgânicos. Trata-se de uma 

reação de oxi-redução, onde ocorre a oxidação da amônia para a formação de nitritos 

(NO2
-) e posteriormente oxidação dos nitritos para formar nitratos (NO3

-). Antes desse 

processo, deve-se atentar para a remoção da maioria dos compostos orgânicos 

biodegradáveis. Caso contrário, as bactérias heterotróficas se desenvolverão em 

detrimento das bactérias nitrificadoras. 

A reação observada é a seguinte: 
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NH4 + HCO3
- + O2 + CO2  NO3

- + H2O + C5H7O2N (biomassa)                            Eq. 10 

NH4 + O2  NO3
-
 + H+ + H2O                                                                                    Eq. 11                                                                                            

Na reação descrita na equação 10, observa-se a amônia sendo utilizada como 

doadora de elétrons para reduzir o carbono inorgânico (HCO3
- e CO2) em carbono 

orgânico. Já na reação observada na equação 11, descreve-se a oxidação geral da 

amônia para formação de nitratos. 

Com relação a desnitrificação, determinadas bactérias possuem uma enzima 

denominada nitrato redutase em sua cadeia de transporte de elétrons, possibilitando a 

utilização do nitrato como aceptor de elétrons. Dessa forma, por meio de uma série de 

reações, os nitratos são reduzidos à nitrogênio diatômico (N2), que, em função de sua 

baixa solubilidade, borbulha na água. Esse processo só é possível em concentrações 

baixas de oxigênio e nitrato (condições anóxicas), uma vez que em concentrações mais 

altas desses compostos a enzima é inibida.  

Esse processo é descrito a seguir: 

NO3
- + CaHbOcNd (material orgânico)  CO2 + H2O + NH3 + N2 + OH-                   Eq. 12 

A reação (12) assemelha-se a reação (9), ocorrendo a oxidação do material 

orgânico e produção de dióxido de carbono, água e amônia, porém, o nitrato agora 

substituiu o oxigênio como aceptor de elétrons, sendo reduzido à nitrogênio diatômico, 

deixando o sistema na forma de gás nitrogênio. 

Além da remoção de fósforo por síntese de biomassa, a remoção biológica 

aprimorada de fósforo (Enhanced Biological Phosphorus Removal - EBPR) é empregada 

na presença de altas concentrações de fósforo. Descreve-se em duas etapas e é 

realizada por bactérias denominadas de Organismos de Acumulação de Polifosfatos 

(OAPs), que são capazes de armazenar fosfatos na forma de grânulos de polifosfatos. 

Essa forma de armazenamento de energia substitui a adenosina trifosfato quando as vias 

metabólicas aeróbicas não são possíveis, ou seja, na ausência de oxigênio. Na primeira 

etapa, anaeróbica, os OAPs utilizam o fosfato armazenado para absorver e armazenar 

material orgânico como por exemplo, acetato e ácidos graxos curtos e, 

concomitantemente, liberam fosfatos na água. Na segunda etapa, aeróbica, os OAPs 
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utilizam os ácidos graxos, armazenados na primeira etapa, como fonte de energia e 

absorvem os fosfatos na água, armazenando-os na forma de polifosfatos. 

5.3.1 Fatores limitantes à biodegradação 

 De acordo com De Almeida Lima et al., (2001), os fenômenos biológicos 

compreendem duas atividades interdependentes: a síntese de compostos orgânicos e a 

biodegradação desses compostos. Dessa forma, para que haja a decomposição de 

determinado resíduo por meio da atividade microbiana, é necessário que esse resíduo 

sirva de alimento para dado microrganismo e que o mesmo possua as enzimas 

necessárias para a decomposição desse composto, ou seja, são suscetíveis ao 

tratamento biológico resíduos considerados biodegradáveis. 

 Dada a infinidade de resíduos de composições variadas dificultando a 

determinação direta da concentração, a utilização de medidas indiretas como a DBO 

(Demanda Biológica de Oxigênio), a DQO (Demanda Química de Oxigênio) e COT 

(Carbono Orgânico Total) é amplamente empregada. Sendo a DBO definida como a 

quantidade de oxigênio demandada para estabilização biológica da matéria orgânica 

biodegradável, por unidade de volume de resíduo. A DQO, por sua vez, trata-se da 

quantidade de oxigênio necessária para oxidação da matéria orgânica por meio de 

dicromato de potássio, já o COT, representa a concentração total de carbono orgânico 

da amostra. 

 Para esgotos domésticos, considerados facilmente biodegradáveis, a relação 

normalmente descrita é: 

𝐷𝑄𝑂

𝐷𝐵𝑂
= 2 

 Resíduos com essa relação superior a 2 já não são considerados tão 

biodegradáveis. (DE ALMEIDA LIMA et al., 2001). 

 Jardim; Canela (2004) descrevem ainda as seguintes relações:  

𝐷𝑄𝑂

𝐷𝐵𝑂
< 2,5 𝐹𝑟𝑎çã𝑜 𝑏𝑖𝑜𝑑𝑒𝑔𝑟𝑎𝑑á𝑣𝑒𝑙 𝑎𝑙𝑡𝑎 
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5 <
𝐷𝑄𝑂

𝐷𝐵𝑂
≥ 2,5 𝐹𝑟𝑎çã𝑜 𝑏𝑖𝑜𝑑𝑒𝑔𝑟𝑎𝑑á𝑣𝑒𝑙 𝑖𝑛𝑡𝑒𝑟𝑚𝑒𝑑𝑖á𝑟𝑖𝑎 

𝐷𝑄𝑂

𝐷𝐵𝑂
> 5 𝐹𝑟𝑎çã𝑜 𝑖𝑛𝑒𝑟𝑡𝑒 𝑒𝑙𝑒𝑣𝑎𝑑𝑎 

 Apresenta-se a seguir uma relação de DBO e DQO para alguns efluentes: 

Tabela 1: DBO, DQO e Biodegradabilidade para determinados efluentes. 

Efluente DBO (mg/L) DQO (mg/L) Biodegradabilidade Fonte 

Esgoto Doméstico 350 700 2 DE ALMEIDA 

LIMA et al., 

(2001) 

Vinhaça de usinas de 

Álcool (melaço) 

42000 – 

100000 

10000 – 

210000 

0,3 – 0,6 FREIRE; 

CORTEZ (2000), 

RIBAS (2006) 

Resíduos de 

indústrias de 

fermentação 

(Levedura residual) 

53500  69000 1,29 FARIAS et al., 

(2020) 

Resíduos de indústria 

farmacêutica  

1000 – 3000 1500 - 7000 2,3 SHIVAPRASAD 

et al., (2011) 

Resíduos de indústria 

têxtil 

315 ± 120 1050 ± 380 3,33 WOLFF (1997) 

Resíduos da indústria 

de refrigerantes 

410 - 3256 820 - 6512 2 WEBER (2006) 

Efluente de 

Cervejarias 

1200 - 3600 2000 - 6000 1,67 CHOI (2016); 

RAO et al., 

(2006) 

Resíduos de fábricas 

de papel e celulose 

120 - 1918 420 - 5130 2,67 ALBUQUERQUE 

(2019) 

Resíduos de indústria 

de laticínios 

450 - 4790 500 - 6000 1,25 Environment 

Agency of 

England and 

Wales (2000); 

CETESB (2008); 

SILVA (2015). 
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Resíduo da indústria 

de biodiesel (Glicerol 

Bruto) 

975200 1122800 1,15 ALBUQUERQUE 

(2014) 

Fonte: Adaptado de De Almeida Lima et al., (2001). 

Outro fator limitante ao processo de biodegradação trata-se da difusão do 

substrato no biofilme. De acordo com Marques (2003), para que a metabolização da 

matéria orgânica advinda dos efluentes ocorra pelos microrganismos presentes no 

biofilme bacteriano, faz-se necessário, dentre outros fatores, que ocorra a difusão do 

substrato em regiões de atividade microbiológica do biofilme. 

 Para compreender esse processo, têm-se que analisar os fenômenos de 

transporte sob o ponto de vista molecular, sendo o transporte de massa associado com 

o fenômeno de difusão, regido pela lei de Fick (SCHIFINO, 2013).  

 O fluxo (J) trata-se da quantidade física transportada, por unidade de área 

perpendicular à direção de transporte e por unidade de tempo, a vazão (Q), por sua vez, 

é a quantidade transportada por unidade de tempo, logo: 

𝐽 =
𝑄

𝐴
                                                                                                                                                          𝐸q. 13 

Sendo: J = fluxo (m/s); Q = vazão (m³/s); A = área da seção perpendicular à direção de 

transporte (m²). 

 O fluxo, será proporcional, portanto, ao gradiente da propriedade física que será 

responsável pelo transporte, descrevendo-se a equação geral para os fenômenos de 

transporte da seguinte forma: 

𝐽 =  −𝐵∇𝑌                                                                                                                                                 Eq. 14 

Onde: ∇Y = gradiente da grandeza Y. 

 A Eq. 14 indica que o fluxo é proporcional ao gradiente de dada grandeza Y, 

responsável pelo transporte. Já o sinal negativo indica que o transporte ocorre no sentido 

do gradiente negativo, sendo assim, da região de maior potencial para região de menor 
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potencial, ou seja, da região de maior concentração para a de menor concentração 

(SCHIFINO, 2013). 

Aplicando-se o sistema de coordenadas cartesianas ortogonais, abstrai-se: 

∇=
𝑖

→ 
𝜕

𝜕𝑥
+

𝑗
→ 

𝜕

𝜕𝑦
+

𝑘
→ 

𝜕

𝜕𝑧
                                                                                                                      Eq. 15 

Substituindo Eq.15 em Eq.14 obtêm-se a equação de transporte em coordenadas 

cartesianas ortogonais: 

𝐽 = −𝐵 (
𝑖

→ 
𝜕

𝜕𝑥
+

𝑗
→ 

𝜕

𝜕𝑦
+

𝑘
→ 

𝜕

𝜕𝑧
)                                                                                                         Eq. 16 

  Agora considerando o transporte monodimensional, supondo o eixo z como eixo 

de transporte têm-se: 

𝐽𝑧 =  −𝐵
𝜕𝑌

𝜕𝑧
                                                                                                                                           Eq. 17   

 Portanto, a lei de Fick será descrita pela equação que segue: 

−𝐽𝑧 = −𝐷
𝜕𝑐

𝜕𝑧
                                                                                                                                          Eq. 18  

Onde: D = coeficiente de difusão. 

5.3.2 Biodegradabilidade de Efluentes Industriais tratados em reatores FBBR. 

Como evidenciado por diversos pesquisadores como Jeris et al. (1977), Sutton & 

Mishra (1991), Gardener et al. (1988), Heijen et al. (1990), Hickey et al. (1991), Holladay 

et al. (1978), Hosaka et al. (1991), entre outros, e evidenciado na forma de tabela resumo 

no tópico 5.7, a tecnologia de reatores FBBR é altamente eficaz para uma variedade de 

fluxos de resíduos e águas residuárias, no entanto, diferentemente de resíduos urbanos 

e industriais mais simples, muitos resíduos advindos de diferentes vertentes de indústria 

podem apresentar características como: concentrações orgânicas moderadas e altas 

(DQO até 15.000 à 20.000 mg/L), produtos químicos recalcitrantes, resíduos de estrutura 

química e composição diversa, compostos que são tóxicos em elevadas concentrações, 
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compostos de concentrações muito baixas, compostos voláteis, resíduos com alto teor 

de sal, metais, entre outros, conferindo condições biologicamente desfavoráveis. 

Demanda-se, portanto, estudos mais aprofundados sobre a empregabilidade da 

tecnologia FBBR para esses casos específicos, uma vez que dentre outros fatores, a 

eficiência do tratamento depende da capacidade dos microrganismos ou do consórcio 

microbiano de biodegradar o substrato ou contaminante (EDWARDS; HEITKAMP, 1992). 

Sutton e Mishra (1991), apresentaram uma revisão da utilização de reatores FBBR 

durante as décadas de 1970 à 1980, e puderam listar cerca de 24 casos de aplicações 

industriais e municipais envolvendo remoção de amônia de incubação de peixes, 

desnitrificação de águas residuárias de processamento de combustível nuclear, oxidação 

carbonácea de aguas residuárias químicas, entre outras, considerando o FBBR como “o 

desenvolvimento mais significativo no campo do tratamento de águas residuárias nos 

últimos cinquenta anos”. 

Em estudo conduzido por Edwards; Heitkamp (1992), averiguou-se o potencial do 

reator FBBR para tratar um fluxo de resíduos sintéticos contendo quatro componentes 

orgânicos comuns advindos da indústria, a saber: o Sodium Formate (FRM), subproduto 

do pentaeritritol utilizado para produção de resinas e lubrificantes, em refrigeração, 

revestimentos de superfície, explosivos, entre outros, a Anilina (ANL), obtida a partir da 

redução catalítica de mononitrobenzeno com hidrogênio e que possui aplicações na 

produção de elastômeros, espumas, corantes, medicamentos, solventes, agroquímicos, 

etc, a Metiletilcetona (MEK), produzida a partir da desidrogenação do 2-butanol 

empregada como solvente, agente de soldagem de plásticos, entre outros, e por fim, o 

Paranitrofenol (PNP), poluente orgânico de potencial bioacumulativo, mutagênico e 

carcinogênico. As dimensões do reator eram de 183 cm de altura e 10 cm de diâmetro, 

inoculou-se lodo advindo do tratamento de outros produtos químicos e utilizou-se como 

meio suporte areia e CAG.  

O experimento resultou em uma excelente remoção de DQO dos resíduos 

industriais de resistência moderada (DQO ≤ 17.000 mg/L), cerca de 97 à 99% de DQO 

removida utilizando areia e 98 à 99% de DQO removida empregando o CAG, 

evidenciando a potencialidade do reator FBBR para o tratamento de efluentes industriais 
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típicos, bem como, a adoção dessa tecnologia para um amplo espectro de aplicações 

industriais (EDWARDS; HEITKAMP, 1992). 

Pesquisadores como Costa (1994), Silva (1995) e Sader (2005) estudaram o 

desempenho de reator FBBR utilizando o fenol como substrato. Diversas vertentes da 

indústria como petroquímica, tinturas, têxtil, pesticidas, refinaria, alimentícia, 

farmacêutica, entre outras empregam compostos fenólicos em diversos processos e 

acabam liberando resíduos com esses compostos em seus efluentes, o fenol também é 

amplamente utilizado em laboratórios de análises clínicas (ALMEIDA et al., 2011). 

 Costa (1994) e Silva (1995) empregaram reatores de bancada de 3,2 e 3,3 L, 

utilizaram como meio suporte CAG e areia e TDHs que variaram de 1,44 à 1,2h e 0,5 à 

7h, respectivamente. Já Sader (2005), utilizou os suportes poliméricos Poliestireno, PET 

e PVC em reator de 0,77 L de capacidade, obtendo de 97 à 98% de DQO removida. 

Para efluentes como vinhaça, cita-se pesquisadores como Siqueira (2008) e 

Cabello; Scognamiglio, Teran (2009) que empregaram reatores FBBR de 4,18 L e 2,5 L 

de capacidade, utilizando como meio suporte o Poliestireno e Carvão ativado e TDH de 

24h, obtendo cerca de 70% e 57,1% de eficiência de DQO removida, respectivamente. 

Wolff (1997), Wolff; Costa; Bassani (1998), Barthel (1998) e Alves (2000), por sua 

vez, estudaram a tratabilidade de efluentes têxteis e o desenvolvimento do biofilme, 

utilizando o reator de leito fluidizado. Wolff (1997) empregou reator de volume de 12,7 L, 

TDHs de 22 minutos e obteve 90% de remoção de DQO. Já os demais pesquisadores 

empregaram reatores de 10 L, TDHs de 22 à 23 minutos, e obtiveram eficiências de 

remoção de DQO de 25-61%, 26-90% e 72,9%, respectivamente. Todos utilizaram OSBG 

como meio suporte. 

Com relação a resíduos da indústria farmacêutica, Martins, Teran e Tavares (2017) 

estudaram a eficiência do reator na remoção de etinilestradiol (EE2), hormônio feminino 

artificial utilizado para fins contraceptivos. Os autores empregaram reator de 

aproximadamente 9 L de capacidade, TDH de 4 dias e areia como material suporte, 

obtendo 50% de remoção da concentração do hormônio e 69% de redução de DQO.  

 Weber (2006), por sua vez, estudou a eficiência de reator fluidizado de 6 L de 

volume no tratamento de resíduos de indústria de refrigerantes, o meio suporte escolhido 

foi areia e a eficiência de remoção obtida foi de 84 %. 
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 Bergamasco; Tavares (1995), Silva (2015) e Macário (2016) desenvolveram 

estudos relacionados ao tratamento de efluentes da indústria de laticínios em reatores 

FBBR. Bergamasco; Tavares (1995) empregaram reator de 0,88 L de capacidade, PVC 

como material suporte, TDH de 40 min e obteve cerca de 89% de eficiência de remoção.  

Silva (2015) e Macário (2016) estudaram ainda, a possibilidade de geração de hidrogênio 

como co-produto de interesse e utilizaram de reatores de 0,98 L e 1,95 L de capacidade, 

pneu triturado e TDH 4-8 h e 2 h, obtendo 55,75 à 74,67% e 31 à 60% de DQO removida, 

com geração de 2,56 mol.H2/mol.substrato e 1,66 mol.H2/mol.substrato, respectivamente. 

Levando-se em consideração a produção de metabólitos de interesse industrial, 

Sarrough (2009) empregou o reator de leito fluidizado para produção de xilitol utilizando 

bagaço de cana-de-açúcar como substrato. O pesquisador utilizou reator que possuía 2 

L de volume e empregou alginato de cálcio como meio suporte, TDH de 8 dias e inoculou 

como biomassa a Levedura Candida guilliermondii, obtendo uma eficiência de conversão 

de 85%.  

Já Barros (2012) avaliou a produção de hidrogênio e etanol em reator anaeróbico 

de leito fluidizado empregando água residuaria sintética composta por Ureia, Glicose, 

Sulfatos de Níquel, ferroso, férrico, Cloretos de Cálcio e Cobalto, Fosfatos de potássio e 

sódio e Óxido de Selênio, utilizando como meios suporte poliestireno, pneu triturado e 

PET. O reator possuía 4,192 L e variou-se o TDH entre 1, 2, 4, 6 e 8 horas. As melhores 

eficiências de DQO removida foram: 31 % (Poliestireno e TDH 8 h), 32,75 % (Pneu e 

TDH 8 h) e 31 % (PET e TDH 8 h), já as melhores eficiências de conversão foram de 

90,56% (Poliestireno e TDH 8,48 h), 82,41% (Pneu e TDH 8,15h) e 81,92% (PET e TDH 

5,81h). 

 Para o glicerol bruto, principal resíduo advindo da produção do biodiesel, 

apresenta-se pesquisadores como Bosio (2014) e Costa (2017) que avaliaram a 

produção de hidrogênio e metano em reator de leito fluidizado anaeróbio. Bosio (2014) 

utilizou de reator de volume 2,2 L, argila expandida como meio suporte e empregou TDHs 

que variaram entre 2 – 14 horas, obtendo eficiência de remoção de DQO de 18 à 23% e 

obteve rendimentos de hidrogênio de até 0,85% (TDH 1 h). Já Costa (2014) empregou 

reator de 1,55 L, argila expandida e pneu triturado como meio suporte obtendo eficiência 
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de remoção de DQO de 62,3 – 94% e rendimento de hidrogênio máximo de 0,94 mol de 

H2/mol glicerolconsumido (TDH 4 h). 

5.3.3 Biofilme 

A formação do biofilme, como já supracitado, é um dos fatores que regem a 

eficiência do reator de leito fluidizado. Há no entanto, divergências nas proposições 

encontradas na literatura com relação as definições de biofilme. Uma das conceituações 

propostas, geralmente por biólogos, define o biofilme como uma associação de células 

microbianas fixadas a superfícies, bióticas ou abióticas, envoltas por matriz extracelular 

de substâncias poliméricas (MENOITA et al., 2012). 

Já na perspectiva da engenharia, o biofilme trata-se do conjunto constituído pelo 

consórcio de microrganismos, as substâncias que conferem a aderência, as que servem 

de substrato, os subprodutos do metabolismo, os materiais inertes e o meio suporte 

(PEREIRA et al., 2000). 

O desenvolvimento do biofilme pode ser influenciado por diversos fatores como 

por exemplo: características do meio suporte, concentração de nutrientes, condições 

ambientais, metabolismo do consórcio microbiano, material polissacarídeo e pelo 

ambiente hidrodinâmico. Sendo as características do meio suporte importantes na 

formação inicial do biofilme, uma vez que a presença de cavidades e poros na superfície 

do material aumentam as zonas de fixação das bactérias e consequentemente, conferem 

maior proteção contra o cisalhamento (MARTINS, 2003). 

Dentre as teorias que apresentam o mecanismo de formação dos biofilmes, pode-

se citar a teoria proposta por Andrade, Pinto e Lima (2008) ilustrada na figura que segue: 
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Figura 13: Etapas da formação do biofilme. 

  

Fonte:  Tremblay; Brock, 2014. 

A evolução do desenvolvimento do biofilme em reatores de leito fluidizado é 

explicada pelos seguintes princípios segundo Pereira et al. (2000): 

● A partícula suporte apresenta, inicialmente, superfície isenta de microrganismos 

ou substâncias aderidas; 

● Em um segundo momento, a partícula é envolta de água residuária e conforme as 

características do material podem ocorrer em sua superfície: 

(a) ligações químicas ou físicas com substâncias coloidais ou dissolvidas; 

(b) deposição de pequenas substâncias sólidas. 

● A superfície da partícula suporte apresenta-se favorável para a aproximação de 

microrganismos, que por sua vez liberam produtos celulares para: 

(c) fixarem-se na partícula suporte; 

(d) iniciarem a degradação do substrato. 

● A interação resultante do substrato-produtos e célula-superfície intensifica o 

metabolismo dos mesmos, o que promove a liberação de novos produtos 

celulares; 
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● Os novos produtos celulares podem ser utilizados como substrato de outros 

microrganismos, o que favorece a aproximação e aderência destes, formando-se 

os consórcios microbianos. 

O biofilme crescerá até alcançar o estado de “equilíbrio dinâmico aparente”, que 

ocorre quando há difusão adequada do substrato utilizado como fonte de energia e dos 

produtos celulares produzidos,  bem como, um balanço energético/nutricional entre o 

microrganismos da superfície externa e interna do biofilme, além do que, equilíbrio entre 

crescimento e desaparecimento/arraste de células de microrganismos, e por fim, a força 

de arraste hidrodinâmica não deve exceder a força de aderência  (PEREIRA et al., 2000). 

Já de acordo com Belkhadir (1986) e Nguyen (1989), o crescimento microbiano 

em suportes sólidos pode ser resumido em 6 (seis) fases distintas: latência ou ativação, 

exponencial ou aceleração, acumulação linear, estabilização, estacionária e queda ou 

desprendimento. Belkhadir (1986) acrescenta ainda, os conceitos de microrganismos 

ativos (Ma) e microrganismos inativos (Md), sendo microrganismos ativos (Ma) definidos 

como as bactérias que degradam o substrato situadas nas periferias das colônias, 

podendo contribuir para o desenvolvimento das colônias já existentes, proliferando-se 

nas periferias, ou ainda propiciar o crescimento de novas colônias. Já o microrganismo 

inerte ou inativo (Md), trata-se das bactérias que não contribuem mais para o processo 

de degradação do substrato, mas que conservam algumas atividades enzimáticas. 

Segundo o autor, esse processo de inativação ocorre devido à saturação do suporte, 

resultando em efeitos de inibição em função da densidade celular ou da acumulação de 

tóxicos, ou seja, quanto maior a densidade celular, maior a quantidade de produtos 

celulares, o que pode criar condições ambientais, no micro-ambiente e no interior do 

biofilme, que prejudicam a atividade microbiana. A junção desses efeitos pode ser 

nomeada de confinamento. Sendo assim, o biofilme, ou a biomassa total (Mb) será 

definida por:  

𝑀𝑏 = 𝑀𝑎 + 𝑀𝑑                                                                                                                                       Eq. 19 

A figura a seguir ilustra as diferentes etapas do desenvolvimento do biofilme em 

suportes sólidos e a explicação de cada etapa subsequente segundo os autores 

Belkhadir (1986), Nguyen (1989), Barthel (1998) e Martins (2003). 
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Figura 14: Desenvolvimento do biofilme em suportes sólidos. 

 

Fonte:  NGUYEN (1989), adaptado por MARTINS (2003). 

Os autores tratam do desenvolvimento de biofilmes aeróbicos, baseado no 

metabolismo de consumo de substrato, consumo de oxigênio, acumulação de biomassa 

sobre o suporte, forças de fixação, desprendimento e cisalhamento. No entanto, 

resultados experimentais demonstraram que o crescimento do biofilme anaeróbico possui 

uma dinâmica similar ao biofilme aeróbico. Embora em ambientes aeróbicos, com alto 

teor de oxigênio, ocorra o desenvolvimento majoritário de organismos filamentosos, 

conferindo ao biofilme uma estrutura rugosa e não plana, ou seja, um emaranhado de 

filamentos de aspecto esponjoso, o que favorece as reações de troca na interface 

biofilme/líquido, porém o deixa mais sensível às forças de cisalhamento.  
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1- Fase de latência ou de ativação: Trata-se da adsorção das moléculas orgânicas 

sobre a superfície do suporte (etapa passiva ou fixação) e a fixação bacteriana, por meio 

de forças eletrostáticas ou não eletrostáticas, bem como de Van de Waals (etapa ativa). 

Nessa fase ocorre o desenvolvimento de colônias de pequeno porte, especialmente nas 

protuberâncias da superfície rugosa do suporte. É uma fase rápida, onde os 

microrganismos aclimatam-se às condições do novo ambiente. Fatores como a 

concentração do substrato de entrada e as características da superfície do material 

suporte estão intimamente relacionados com essa fase. 

Poucos trabalhos desenvolvidos conseguem determinar a velocidade de adsorção da 

matéria orgânica sobre a superfície inerte, visto que essa etapa é muito rápida e curta, 

embora diversos autores cheguem em um consenso de que a adsorção da matéria 

orgânica sobre o material suporte contribui para a fixação bacteriana, dependendo ainda, 

de outros fatores como concentração de substratos orgânicos, minerais, oxigênio, 

natureza dos substratos, metabolismo microbiano, temperatura, pH, propriedades do 

suporte, entre outros. 

Constatou-se ainda que o pH básico é desfavorável para a adesão das proteínas sobre 

o material suporte, não influenciando, no entanto, na adesão de polissacarídeos. Já o pH 

ácido (4 e 5) favorece a fixação bacteriana hidrófila, uma vez que o pH interfere nas forças 

de repulsão eletrostática do sistema célula/célula e célula/suporte. Quanto à temperatura, 

uma temperatura ótima de fixação corresponderá a temperatura ótima da atividade 

metabólica do microrganismo. 

2- Fase exponencial ou de aceleração: Nessa fase os microrganismos ativos, em 

suspensão colonizam o material suporte à uma taxa de crescimento máxima, 

estendendo-se por toda a superfície. Os produtos celulares (polissacarídeos, proteínas) 

aumentam exponencialmente e ocorre a queda da concentração do substrato. No 

decorrer dessa fase, o substrato e a superfície tornam-se fatores limitantes ao 

desenvolvimento microbiano. Em reatores aeróbicos, o grande consumo de oxigênio 

torna-se um fator limitante também, sendo necessário o fornecimento de oxigênio por 

meio de uma fonte exterior. 

3- Fase de acumulação linear: Ao findar a fase exponencial, a massa de 

microrganismos ou biomassa total (Mb) passa a crescer linearmente ao longo do tempo, 
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também descreve-se uma concentração de substrato na saída do reator constante e 

mínima e, em reatores aeróbicos, o consumo de oxigênio constante e máximo. 

Quando a superfície é inteiramente ocupada, e, no caso de reatores aeróbicos, 

atinge-se o consumo de oxigênio máximo, descreve-se uma quantidade de biomassa 

ativa máxima e constante (Ma máx), ou seja, o estabelecimento de um regime permanente 

em relação às bactérias ativas. 

Trata-se de uma etapa de transição, onde ocorre o espessamento do biofilme 

devido ao aumento de biomassa inativa (Mb), uma vez que a biomassa ativa (Ma) atinge 

um valor constante e máximo como já explicitado. 

4- Fase de estabilização: Está intimamente relacionada aos esforços hidrodinâmicos, 

que aumentam com a espessura do biofilme e a velocidade do efluente. Nessa fase a 

massa total, espessura, atividade metabólica e concentração de produtos celulares 

tendem aos valores máximos, enquanto que as concentrações de oxigênio e de substrato 

na saída do sistema encontram-se em regime permanente com relação ao biofilme. 

Ocorre ainda, o desprendimento do biofilme devido as tensões de cisalhamento, 

impedindo as acumulações adicionais, bem como, aumentando as matérias em 

suspensão. 

5- Fase estacionária: Ocorre nessa fase um equilíbrio ecológico entre os 

microrganismos na fronteira das zonas aeróbica e anaeróbica. A massa total do biofilme 

atinge os valores máximos configurando um regime permanente em relação a fase sólida. 

Tem-se, portanto, que o desprendimento será igual a acumulação do biofilme, a taxa de 

crescimento bacteriano será igual a taxa de mortandade, traduzindo-se em uma 

velocidade nula de crescimento. 

6- Fase de queda ou desprendimento: Por fim, o desprendimento é caracterizado pelo 

aumento dos materiais suspensos na fase líquida relacionado com a perda parcial ou 

total do biofilme. Depende do comportamento das bactérias fixas ao suporte além da 

acumulação do biofilme, seja por modificações das interações célula-material suporte, 

além de outros fatores físicos. Essa fase indica, em geral, o fim do crescimento do 

biofilme. 

Nas figuras a seguir, pode-se observar o desenvolvimento de um biofilme aeróbio 

em algumas das fases citadas anteriormente, as imagens foram retiradas de estudo 
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desenvolvido por Barthel (1998) que objetivou o estudo do biofilme em reator FBBR 

trifásico no tratamento de efluente têxtil utilizando OSBG como material suporte. 

Figura 15: Perfil de biofilme aeróbio em fase exponencial de crescimento (aumento 

16x). 

 

Fonte:  Costa (1985), Barthel (1998). 

Figura 16: Perfil de biofilme aeróbio na fase de estabilização (aumento 6,4x). 

 

Fonte:  Costa (1985), Barthel (1998). 

Figura 17: Perfil de biofilme aeróbio na fase de desprendimento (aumento 6,4x). 



 
 

67 

 

 

Fonte:  Costa (1985), Barthel (1998). 

Na figura a seguir pode-se observar algumas características do biofilme em função 

da espessura desenvolvida: 

Figura 18: Características em função da espessura do biofilme. 

 

Fonte:  VON SPERLING (1996), citado por MARTINS (2003). 
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O modelo cinético mais comumente utilizado para representar o crescimento dos 

microrganismos em um sistema contínuo é o Modelo de Monod (1949 e 1950): 

𝜇 = 𝜇𝑚á𝑥 
𝐶𝑠

𝐾𝑠+𝐶𝑠
                                                                                                                                      Eq. 20                                                                                                               

Onde: CS = concentração do substrato, μ = velocidade específica de crescimento celular 

(T-1), μmáx = velocidade máxima de crescimento celular (T-1) e KS = constante de saturação 

do substrato (valor de concentração do substrato no qual μ atinge metade de seu valor 

máximo). 

Como evidenciado na equação acima, para concentrações elevadas de substrato 

a razão CS/(CS+KS) se aproxima de 1 e portanto, a velocidade de crescimento 

independerá da concentração de substrato, sendo o crescimento um processo de ordem 

zero. Já para concentrações de substrato muito baixas, com valor de CS
 muito menor que 

o valor de KS, a velocidade de crescimento torna-se proporcional à concentração de 

substrato, caracterizando cinética de primeira ordem (ZAIAT, 2003). 

A figura a seguir representa graficamente a expressão do Modelo de Monod: 

Figura 19: Representação gráfica do Modelo cinético de Monod 

 

Fonte:  ZAIAT (2003). 



 
 

69 

 

A velocidade de crescimento relaciona-se portanto, com a velocidade de consumo 

de matéria orgânica, aplicando-se o coeficiente de rendimento celular (YX/S), que trata-se 

da razão entre massa de células formadas por massa se substrato consumido: 

𝑌 (
𝑋

𝑆
) =

𝑅𝑥

𝑅𝑠
                                                                                                                                                 Eq. 21                                                                                                                      

𝑅𝑥 = 𝑌 (
𝑋

𝑆
) 𝑅𝑠                                                                                                                                          Eq. 22                                                                                                                

𝑅𝑥 = 𝜇. 𝐶𝑥                                                                                                                                                 Eq. 23                                                                                                      

Onde RX = velocidade de crescimento dos microrganismos (M microrganismo. L-3.T-1 ex: 

mg SVV. L-1.h-1), RS = velocidade de consumo de matéria orgânica pelos microrganismos 

(M substrato. L-3.T-1
 ex: mg DQO.L-1.h-1), Cx = concentração de microrganismos (M.L-3 

ex: mgSVV.L-1), Y(X/S) = fator de crescimento ou produção bruta de microrganismos por 

unidade de massa de substrato (M células / M substrato ex: g SVV. g-1 DQO). 

Assim, a expressão de Monod em função da velocidade de degradação de matéria 

orgânica pode ser representada como: 

𝑅𝑠 =
𝐶𝑥

𝑌(
𝑥

𝑠
)

𝜇𝑚á𝑥 
𝐶𝑠

𝐾𝑠+𝐶𝑠
= 𝑅𝑚á𝑥

𝐶𝑠

𝐾𝑠+𝐶𝑠
                                                                                                Eq. 24                                                                               

Onde Rmáx = velocidade máxima e degradação da matéria orgânica expressa em massa 

de substrato por volume e por tempo. 

Para dados casos, convêm-se dividir o substrato fornecido à biomassa em três 

porções distintas relacionadas com a sua utilização: assimilação para massa celular, 

energia para síntese celular e energia para a manutenção (não relacionado com 

reprodução). Dessa forma, o valor YX/S para assimilação é praticamente constante e 

relaciona-se diretamente com a estequiometria, representando efetivamente a massa 

celular produzida (ZAIAT, 2003). 

Concomitantemente, com o crescimento ocorre o decaimento dos microrganismos 

devido a morte de células. Dessa forma calcula-se a velocidade de decaimento Rd por 

meio de um processo de primeira ordem: 
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𝑅𝑑 = 𝐾𝑑. 𝐶𝑥                                                                                                                                             Eq. 25                                                                                                                   

Onde Kd = constante de decaimento endógeno ou constante de morte celular (T-1). 

O modelo cinético de Monod é aplicado à uma faixa limitada de concentrações de 

substratos, porém, para concentrações mais elevadas convêm-se aplicar algumas 

expressões cinéticas derivadas do modelo de Monod como a observada a seguir: 

𝜇 = 𝜇𝑚á𝑥 
𝐶𝑠

𝐾𝑠+𝐶𝑠+(
𝐶𝑠2

𝐾𝑖𝑠
)

                                                                                                                           Eq. 26                                                                                                      

 Uma vez que altas concentrações de substrato (CS>>KS) podem inibir o 

crescimento, a expressão acima prevê a diminuição da velocidade específica de 

crescimento, sendo Kis = constante de inibição por excesso de substrato (ZAIAT, 2003). 

O tratamento do efluente é regido pela dinâmica da comunidade de 

microrganismos que se estabelece no reator, sendo que cada espécie tem seu papel no 

funcionamento do sistema. Deve-se, portanto, analisar a comunidade que será 

empregada a fim de propiciar a maior taxa de degradação possível de poluentes, 

minimizando os impactos ambientais gerados (VAZOLLER, 2004). 

5.4 CARACTERIZAÇÃO DO LEITO 

5.4.1 Porosidade do Leito, Densidade Aparente do Leito e Volumes no Leito 

 De acordo com Ortega; Buller (2012), o leito do reator FBBR é composto por 

espaços vazios, ou seja, zonas sem partículas, sendo assim a porosidade do leito (ɛ) é 

dada pela razão entre o volume do leito que não é ocupado por material sólido e o volume 

total do leito, logo: 

ɛ =
𝑉𝑜𝑙𝑢𝑚𝑒 𝑣𝑎𝑧𝑖𝑜

𝑉𝑜𝑙𝑢𝑚𝑒 𝑡𝑜𝑡𝑎𝑙 𝑑𝑜 𝑙𝑒𝑖𝑡𝑜
                                                                                                                  Eq. 27 

Onde: ɛ = porosidade do leito; Volume vazio (m³); e Volume total do leito (m³). 

 Abaixo, apresenta-se um esquema representativo do leito poroso: 
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Figura 20: Representação de leito poroso. 

 

Fonte: ORTEGA; BULLER (2012). 

 Como evidenciado na figura 20, S trata-se da área de seção transversal da coluna 

do fluido, ɛ representa a porosidade do leito, v0 a velocidade de ascenção do fluido ou 

velocidade superficial do fluido, Lb a altura do leito ou a distância entre as seções e 1 e 2 

as seções do leito. 

Sendo assim, abstrai-se as seguintes relações descritas na figura que segue, 

sendo ρs = densidade da partícula sólida e ρf = densidade do fluido: 

Figura 21: Relações abstraídas da equação de porosidade do leito e representação de 

leito poroso. 

 
Fonte: ORTEGA; BULLER (2012) 

 Relacionando-se a porosidade com as densidades do leito, das partículas e do 

fluido, obtêm-se uma densidade aparente do leito (ρ leito) dada por: 
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𝜌 𝑙𝑒𝑖𝑡𝑜 =
𝑚 𝑡𝑜𝑡𝑎𝑙

𝑉 𝑡𝑜𝑡𝑎𝑙
                                                                                                                                   Eq. 28 

Com: ρ leito = densidade do leito (kg/m³); m total = massa total (kg); e V total = volume total 

do leito (m³). 

Sabendo que a massa total = massa de sólidos + massa de fluido e substituindo 

as relações da figura 21, logo: 

𝑚 𝑡𝑜𝑡𝑎𝑙 = ((1 − ɛ)(𝑆 . 𝐿𝑏) 𝜌𝑠) + (ɛ(𝑆 . 𝐿𝑏) 𝜌𝑓)                                                                            Eq. 29 

Onde: m total = massa total (kg); ɛ = porosidade do leito; S = área da seção transversal da 

coluna do fluido (m²); Lb = altura do leito ou a distância entre as seções (m); ρs = 

densidade da partícula sólida (kg/m³); e ρf = densidade do fluido (kg/m³). 

 Já o volume total do leito (V total) é dado pelo volume do cilindro, logo: 

𝑉 𝑡𝑜𝑡𝑎𝑙 = 𝑆 . 𝐿𝑏                                                                                                                                       Eq. 30 

Substituindo-se as equações 29 e 30 na equação 28, obtêm-se: 

𝜌 𝑙𝑒𝑖𝑡𝑜 = ((1 − ɛ)𝜌𝑠) + (ɛ . 𝜌𝑓)                                                                                                         Eq. 31 

𝜌 𝑙𝑒𝑖𝑡𝑜 = 𝜌𝑠 + (ɛ( 𝜌𝑓 − 𝜌𝑠))                                                                                                              Eq. 32 

Isolando-se a porosidade do leito, têm-se: 

ɛ =
(𝜌 𝑙𝑒𝑖𝑡𝑜 − 𝜌𝑠)

( 𝜌𝑓 − 𝜌𝑠)
                                                                                                                                  Eq. 33 

5.4.2 Altura do Leito Poroso 

Quando se inicia a fluidização, ocorre o aumento da porosidade e da altura do 

leito, essa relação é descrita pelas equações a seguir: 

𝑉𝑜𝑙𝑢𝑚𝑒 𝑑𝑒 𝑠ó𝑙𝑖𝑑𝑜𝑠 𝑛𝑜 𝑙𝑒𝑖𝑡𝑜 𝑓𝑖𝑥𝑜 = 𝑉𝑜𝑙𝑢𝑚𝑒 𝑑𝑒 𝑠ó𝑙𝑖𝑑𝑜𝑠 𝑛𝑜 𝑙𝑒𝑖𝑡𝑜 𝑓𝑙𝑢𝑖𝑑𝑖𝑧𝑎𝑑𝑜                    Eq. 34 

𝑆𝐿1(1 − 𝜀1) = 𝑆𝐿2(1 − 𝜀2)                                                                                                                 Eq. 35 
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𝐿2

𝐿1
=

1 − 𝜀1

1 − 𝜀2
                                                                                                                                              Eq. 36 

Onde: L1 = altura do leito fixo (m); ɛ1 = porosidade leito fixo; L2 = altura leito fluidizado (m); 

e ɛ2 = porosidade leito fluidizado. 

5.4.3 Velocidade superficial do fluido (fora do leito) e velocidade média do fluido no leito 

Já ao relacionar-se a velocidade superficial (fora do leito) do fluido (v0) e a 

velocidade média do fluido no leito (v leito), parte-se do princípio que a vazão mássica do 

fluido fora do leito (Q fora) é igual a vazão mássica dentro do leito (Q leito), sendo assim: 

𝐵𝑎𝑙𝑎𝑛ç𝑜 𝑑𝑒 𝑚𝑎𝑠𝑠𝑎 →  ṁ 𝑓𝑜𝑟𝑎 = ṁ 𝑙𝑒𝑖𝑡𝑜                                                                                       Eq. 37 

𝜌𝑓. 𝑄̇𝑓𝑜𝑟𝑎 = 𝜌𝑓. 𝑄̇𝑙𝑒𝑖𝑡𝑜                                                                                                                        Eq. 38 

𝜌𝑓. 𝑣0. 𝑆 = 𝜌𝑓. 𝑆. 𝑣𝑙𝑒𝑖𝑡𝑜𝜀                                                                                                                       Eq. 39 

𝑣0 = 𝑣𝑙𝑒𝑖𝑡𝑜ɛ                                                                                                                                             Eq. 40 

Com: ρf = densidade do fluido (kg/m³); Q fora = vazão mássica fora do leito (m³/s); Q dentro 

= vazão mássica dentro do leito (m³/s); v0 = velocidade de ascenção do fluido ou 

velocidade superficial do fluido fora do leito (m/s); v leito = velocidade do fluido dentro do 

leito (m/s); S = área da seção transversal da coluna do fluido (m²); e ɛ = porosidade do 

leito.  

Sendo assim, quando o leito não possui partículas ɛ = 1, logo: 

𝑣𝑙𝑒𝑖𝑡𝑜 = 𝑣𝑜 

Já se a porosidade for 50%, têm-se ɛ = 0,5, logo: 

𝑣𝑙𝑒𝑖𝑡𝑜 = 2 𝑣𝑜 

5.5 MOVIMENTAÇÃO DO LEITO 

A fluidização como já explicitado, trata-se da movimentação de partículas sólidas 

quando submetidas a um fluxo ascendente de um fluido, de modo que o arrasto (empuxo) 
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iguala-se ou excede o peso das partículas. Antes de ocorrer esse processo, a 

movimentação descrita pelo meio passa pelos estágios de leito fixo, leito expandido e de 

fluidização mínima (GEBARA, 2006). 

Segundo Jewell et al. (1981), um reator de leito expandido possui expansão da 

ordem de 10% a 20% do leito estático inicial, já para um reator de leito fluidizado essa 

expansão é superior a 100%. 

5.5.1 Condição Fundamental para Fluidização e Queda de pressão 

No reator FBBR, sob velocidades baixas, o fluido percorre pequenos e tortuosos 

canais entre as partículas sólidas do leito, perdendo como consequência, energia e 

pressão dado o atrito. Essa perda de carga ou queda de pressão (ΔP) é dada em função 

da permeabilidade, rugosidade das partículas, densidade, viscosidade e velocidade 

superficial. Conforme o aumento da velocidade, a ação dinâmica do fluido possibilita a 

reordenação das partículas, que oferecem menor resistência a passagem, e em maiores 

velocidades, as partículas deixam de estar em contato, assemelhando-se a um líquido 

em ebulição, sendo assim, o leito assumirá o comportamento do fluido (CORTEZ, 2002; 

BOJORGE, 2009). 

De acordo com Gebara (2006), para estabelecer-se a condição fundamental de 

fluidização, considera-se um volume de controle com fluído contido entre os planos 1 e 

2, como observado a seguir: 

Figura 22: Volume de controle para determinação da condição fundamental de 

fluidização. 
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Fonte:  Gebara, 2006. 

Dessa forma, a equação da quantidade de movimento em regime permanente 

pode ser descrita da seguinte forma: 

𝐹 = 𝜌𝑓1 . (⊽ 12). 𝑆1 − 𝜌𝑓2 . (⊽ 22). 𝑆2 + 𝜌1 . 𝑆1 − 𝜌2 . 𝑆2 + 𝑚. 𝑔                                            Eq. 41 

Sendo: F= força resultante do volume de controle sobre as superfícies sólidas; ρf = massa 

específica ou densidade do fluido (kg/m³); S= área da seção transversal da coluna do 

fluido (m²); v = velocidade de ascensão do fluido (m/s); m = massa da partícula sólida 

(kg); e g = aceleração da gravidade (m/s²). 

Dessa forma, F corresponde a força total do fluido no volume de controle, incluindo 

a força atuante sobre as paredes. Já Fsup, representado na figura 22, trata-se da reação 

correspondente à força das superfícies sólidas sobre o volume de controle. Devido à 

grande diferença entre as áreas superficiais das partículas e a área da parede do reator, 

pode-se desprezar Fsup, Obtendo-se portanto: 

𝐹 =  −(1 − ɛ). 𝑆 . 𝐿 . 𝜌𝑠 . 𝑔                                                                                                                    Eq. 42 

Sendo: ρs = massa específica da partícula sólida (kg/m³); S = área da seção transversal 

da coluna do fluido (m²); L = altura do leito ou distância entre as seções (m); g = 

aceleração da gravidade (m/s²); e ε = índice de vazios do leito ou porosidade do leito. 

Observa-se também, que o sinal negativo representa orientação de baixo para cima. 

Assim, F torna-se igual ao peso das partículas sólidas suspensas presentes entre 

as duas seções consideradas. 

Considerando um fluido incompressível cujas velocidades na entrada e na saída 

são uniformes, abstrai-se: 

𝜌𝑓1 . (⊽ 12). 𝑆1 = 𝜌𝑓2. (⊽ 22). 𝑆2                                                                                                       Eq. 43 

𝑚 . 𝑔 = ɛ . 𝜌𝑓 . 𝑆 . 𝐿 . 𝑔                                                                                                                            Eq. 44 

Substituindo as Equações 42, 43 e 44 na equação do balanço da quantidade de 

movimento (41), obtém-se: 
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𝑃1 − 𝑃2 = (1 − ɛ). 𝐿 .  𝜌𝑠 . 𝑔 +  ɛ . 𝜌𝑓 . 𝐿 . 𝑔                                                                                    Eq. 45 

Por fim, substituindo a pressão piezométrica como sendo P = p + ρ. g . z, com z 

sendo igual a cota em relação a uma referência admitida, têm-se: 

𝑃1 − 𝑃2 = (1 − ɛ) . ( 𝜌𝑠 −  𝜌𝑓). 𝐿 . 𝑔                                                                                                Eq. 46 

∆𝑃 = (𝜌𝑠 −  𝜌𝑓). (1 − ɛ). 𝐿. 𝑔                                                                                                              Eq. 47 

Observa-se que a equação 47 evidencia que a queda de pressão ao longo do leito 

fluidizado é igual ao peso imerso das partículas sólidas por unidade de área da seção 

transversal da coluna. Tornando-se essa a condição fundamental de fluidização 

(GEBARA, 2006). 

Ortega; Buller (2012), por sua vez, deduzem a equação que expressa a condição 

fundamental para a fluidização, partindo-se do princípio de que quando atinge-se a 

Velocidade Mínima de Fluidização (Vmf), a força da pressão ou força de arraste (Fp) e a 

de empuxo (Fe), igualam-se a força do peso das partículas (Fg), como ilustrado na figura 

que segue: 

Figura 23: Distribuição de forças no leito fluidizado. 

 

Fonte: ORTEGA; BULLER (2012) 

Logo: 

𝐹𝑝 + 𝐹𝑒 = 𝐹𝑔                                                                                                                                          Eq. 48 
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Utilizando-se das relações abstraídas da figura 21, obtêm-se: 

𝐹𝑝 = ∆𝑃 . 𝑆                                                                                                                                                Eq. 49 

𝐹𝑔 = 𝑚 𝑠ó𝑙𝑖𝑑𝑜𝑠. 𝑔 = 𝜌𝑠. 𝑆. 𝐿. (1 − 𝜀). 𝑔                                                                                           Eq. 50 

𝐹𝑒 = 𝑚 𝑓𝑙𝑢𝑖𝑑𝑜 𝑑𝑒𝑠𝑙𝑜𝑐𝑎𝑑𝑜. 𝑔 = 𝜌𝑓. 𝑆. 𝐿. (1 − 𝜀). 𝑔                                                                       Eq. 51 

Com: ΔP perda de carga ou queda de pressão (N/m²); S = área da seção transversal da 

coluna do fluido (m²); m sólidos = massa de sólidos (kg); m fluido deslocado = massa de fluido 

deslocado (kg); g = aceleração da gravidade (m/s²); ρs = densidade da partícula sólida 

(kg/m³); ρf = densidade do fluido (kg/m³); L = altura do leito ou distância entre as seções 

(m); e ɛ = porosidade do leito. 

Substituindo as Equações 49, 50 e 51 na equação 48, abstrai-se equação idêntica à 

Equação 47, obtida por Gebara (2006): 

∆𝑃

𝐿
= (𝜌𝑠 − 𝜌𝑓)(1 − 𝜀). 𝑔  

5.5.2 Velocidade Mínima de Fluidização, Porosidade Mínima de Fluidização e Velocidade 

Terminal 

A eficiência da utilização de reatores de leito fluidizado, entre outros fatores, 

depende do conhecimento da velocidade mínima de fluidização (Vmf), uma vez que ao 

desenvolver-se velocidades abaixo dessa, a fluidização do leito não ocorre, e em 

velocidades muito acima dela, as partículas presentes no leito são carregadas para fora 

(NIZ; MENDES; FUJISAWA, 2014). 

No leito fixo, a força da pressão ou de arraste (Fp) atuando nos sólidos não é 

suficiente para compensar o peso, dessa forma: 

𝐹𝑝 < 𝐹𝑔 − 𝐹𝑒                                                                                                                                          Eq. 52 

Como já mencionado anteriormente, com o aumento da velocidade de 

escoamento do fluido, a fluidização começa a desenvolver-se até atingir-se uma 

velocidade característica, em que a força relativa a pressão exercida pelo fluido ou força 
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de arraste (Fp) somado a força de empuxo (Fe) iguala-se ao peso do leito (Fe) (Equação 

48). Essa velocidade característica é denominada Velocidade Mínima de Fluidização 

(Vmf) (VERDÉRIO JUNIOR; PALMA, 2012). 

A figura a seguir ilustra a movimentação do leito com relação a velocidade de fluido 

e a velocidade mínima de fluidização: 

Figura 24: Movimentação do leito. 

 

Fonte: TADINI et al., 2016. 

Nota-se que, em primeiro momento, a velocidade desenvolvida pelo fluido é 

inferior a velocidade mínima de fluidização (leito fixo), em um segundo momento, ao 

atingir-se a velocidade mínima de fluidização, descreve-se uma expansão do leito (leito 

expandido) e por fim, têm-se que a velocidade desenvolvida supera a velocidade mínima 

de fluidização caracterizando o leito fluidizado (TADINI et al., 2016). 

As figuras a seguir demonstram graficamente o comportamento do sistema de leito 

fluidizado: 
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Figura 25: Perda de carga e altura do leito em função da velocidade superficial. 

 

Fonte: Silva (2001), adaptado por Santos; Walesiuk; D´Amélio (2019). 

 Como observado na figura 25, o eixo das ordenadas representa a perda de carga 

ou altura do leito e o eixo das abcissas a velocidade superficial, sendo os instantes: A – 

Início da expansão, B – Leito Instável, C-D – Leito Fluidizado, D – Início do arraste de 

partículas. Já Vmf trata-se da velocidade mínima de fluidização, enquanto Va é a 

velocidade de arraste (SANTOS; WALESIUK; D´AMÉLIO, 2019). 

Já a figura 26, apresenta a variação da queda de pressão (ΔP) e porosidade (ɛ) 

no leito. A velocidade mínima de fluidização é denominada Umf, enquanto que a 

velocidade terminal é Ut. 

Figura 26: Comportamento do leito com relação a queda de pressão, porosidade e 

velocidade superficial. 

 

Fonte: Cortez (2002). 
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Observa-se que na região de leito fixo, a porosidade é constante e descreve-se o 

aumento da queda de pressão com o aumento da velocidade. Na região de leito 

fluidizado, a queda de pressão permanece constante enquanto a porosidade aumenta 

com o aumento da velocidade, alcançando de ɛmf (porosidade de mínima fluidização) até 

o valor igual a 1, iniciando-se o transporte pneumático, descrito pela diminuição da queda 

de pressão conforme as partículas sólidas são arrastadas (CORTEZ, 2002)  

A protuberância formada no início da fluidização é ocasionada devido a ruptura de 

grãos irregulares do material suporte do leito, que encontram-se grudados, ocasionando 

uma mudança repentina na porosidade do leito (ORTEGA; BULLER, 2012). 

Na região de leito fluidizado, uma vez que a queda de pressão permanece 

constante, pode-se determinar o ponto de mínima fluidização, dado pelo limite entre o 

leito fixo e fluidizado, medindo a queda de pressão (ΔP) através do leito, em função da 

velocidade superficial do fluido (CORTEZ, 2002) 

De acordo com Verdério Junior; Palma (2012), a porosidade mínima de fluidização 

(ɛmf) pode ser determinada pelas seguintes equações: 

𝜀𝑚𝑓 =
𝑉𝑣𝑎𝑧𝑖𝑜𝑠 𝑚𝑓

𝑉 𝑙𝑒𝑖𝑡𝑜 𝑚𝑓
=

𝑉𝑙𝑒𝑖𝑡𝑜 𝑚𝑓 − 𝑉𝑝

𝑉𝑙𝑒𝑖𝑡𝑜 𝑚𝑓
                                                                                          Eq. 53 

Onde: ɛmf = porosidade mínima de fluidização; V vazios mf = volume de vazios no instante 

de mínima fluidização; V leito mf = Volume do leito no instante de mínima fluidização; e Vp 

= volume total de partículas sólidas. 

𝜑. 𝜀𝑚𝑓~
1

14
                                                                                                                                              Eq. 54 

Sendo a equação 54 uma expressão empírica e φ = esfericidade da partícula. 

𝜀𝑚𝑓 = 1 − 0,356 (log(𝑑𝑝) − 1)                                                                                                         Eq. 55 

Onde: dp = diâmetro médio da partícula (μm). 

A equação 55 somente é válida para partículas pertencentes a seguinte faixa: 50 

μm ≤ dp ≤ 500 μm. 
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De acordo com Cortez (2002), a velocidade terminal (Ut) é dada pela velocidade 

de queda livre das partículas e quando superada, resulta no transporte de partículas para 

fora do reator. A mesma pode ser estabelecia por meio da mecânica dos fluidos da 

seguinte forma: 

𝑈𝑡 = (
4. 𝑔. 𝑑𝑝. (𝜌𝑝 − 𝜌𝑓)

3. 𝜌𝑓. 𝐶𝑑
)

1
2

                                                                                                               Eq. 56 

Onde: Ut = Velocidade terminal (m/s); g = aceleração da gravidade (m/s²); dp = diâmetro 

médio da partícula (m), ρp = massa específica da partícula (kg/m³), ρf = massa específica 

do fluido (kg/m³); e Cd = coeficiente de arraste. 

O coeficiente de arraste pode ser obtido por meio de gráficos da literatura técnica 

como em Levenspiel; Kunni (1991), ou ainda, por meio do emprego de expressões 

analíticas de acordo com os seguintes intervalos do número de Reynolds (CORTEZ, 

2002): 

𝐶𝑑 =
24

𝑅𝑒
        (𝑅𝑒 < 0,4)                                                                                                                       Eq. 57 

𝐶𝑑 =
10

𝑅𝑒
1
2

          (0,4 < 𝑅𝑒 < 500)                                                                                                      Eq. 58 

𝐶𝑑 = 0,43        (500 < 𝑅𝑒 < 200000)                                                                                              Eq. 59 

Com os coeficientes de arraste substituídos na equação 56, abstrai-se, 

respectivamente: 

𝑈𝑡 =
𝑔. (𝜌𝑝 − 𝜌𝑓). 𝑑𝑝2

18. 𝜇
                                                                                                                         Eq. 60 

𝑈𝑡 = (
4

225
.
(𝜌𝑝 − 𝜌𝑓)2. 𝑔2

𝜌𝑓. 𝜇
)

1
3

. 𝑑𝑝                                                                                                      Eq. 61 

𝑈𝑡 = (3,1.
𝑔. (𝜌𝑝 − 𝜌𝑓). 𝑑𝑝

𝜌𝑓
)

1
2

                                                                                                            Eq. 62 
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Há, no entanto, divergências entre os pesquisadores com relação a determinação 

da Vmf ou Umf, e na literatura técnica, existem uma série de correlações para a estimativa 

dessa grandeza. Na figura abaixo, pode-se observar algumas das relações: 

Figura 27: Correlações para a estimativa da velocidade mínima de fluidização. 

 

Fonte: Cortez (2002). 

Evidencia-se nas relações acima, os números de Arquimedes (Ar) e de Reynolds 

relativo à partícula na condição de mínima fluidização (Remf), dados em função de 
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propriedades da partícula (dp, ρp), propriedades do fluido (ρf, μf) e da aceleração da 

gravidade (g), como expresso nas equações a seguir: 

𝐴𝑟 =
𝑑𝑝3. ( 𝜌𝑝 − 𝜌𝑓). 𝜌𝑓. 𝑔

𝜇𝑓2
                                                                                                                 Eq. 63 

Onde: dp = diâmetro médio da partícula (m); ρp = densidade da partícula (kg/m³); ρf = 

densidade do fluido (kg/m³); g = aceleração da gravidade (m/s²); e μf = viscosidade do 

fluido (N.s/m²). Newton (kg.m/s²). 

𝑅𝑒𝑚𝑓 =
𝑑𝑝. 𝑉𝑚𝑓. 𝜌𝑓

𝜇𝑓
                                                                                                                            Eq. 64 

Sendo: Remf = Reynolds relativo à partícula na condição de fluidização mínima; dp = 

diâmetro médio da partícula (m); Vmf = velocidade mínima de fluidização (m/s); ρf = 

densidade do fluido (kg/m³); μf = viscosidade do fluido (N.s/m² ou Pa.s). Newton (kg.m/s²). 

 O número de Reynolds determina o tipo de escoamento, sendo regime laminar 

para Re < 40 e regime turbulento para Re > 40 (BOJORGE, 2009). 

Pode-se ainda determinar Vmf, por meio da Equação de Ergun, que descreve a 

variação de pressão por unidade de comprimento do leito fluidizado. Deriva-se do fator 

de fricção modificado, equação de Fanning, diâmetro equivalente, lei de Darcy, número 

de Reynolds da partícula, além de dados experimentais e outras considerações 

(VERDÉRIO JUNIOR; PALMA, 2012). 

Pode ser aplicada para o regime laminar (Remf < 40) e para o regime turbulento 

(Remf > 40) e é expressa da seguinte forma: 

  

∆𝑃

𝐿
= 150 (

(1 − 𝜀)2. 𝜇𝑓

𝜀3. 𝜑². 𝑑𝑝2
) + (

1,75 . 𝜌𝑓. 𝑣02.  

𝑑𝑝. 𝜑
 .

(1 − 𝜀)

𝜀3
)                                                              Eq. 65 

Sendo: ΔP/L = Perda de carga ou queda de pressão; ɛ = porosidade do leito; μf = 

viscosidade do fluido (N.s/m²); φ = esfericidade da partícula; dp = diâmetro médio da 

partícula (m); ρf = densidade do fluido (kg/m³); e v0 = velocidade do fluido (m/s). 
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Outros pesquisadores determinaram as velocidades de fluidização 

experimentalmente para cada tipo de meio suporte empregado, como observado na 

figura que segue: 

Figura 28: Velocidades Mínimas de Fluidização para dados materiais suporte. 

 

Fonte: Mendonça (2004), adaptado por Gebara (2006). 

5.5.3 Modos de Fluidização 

 De acordo com Verdério Junior; Palma (2012), a lei de Darcy é perfeitamente 

válida até o ponto de mínima fluidização, porém a partir desse ponto, caracterizam-se 

dois tipos de fluidização, a particulada e a agregativa. 

 A lei de Darcy, conforme Bojorge (2009), é expressa pela seguinte equação: 

𝑉 𝑙𝑒𝑖𝑡𝑜 = 𝐾
(−∆𝑃)

𝐿
                                                                                                                                 Eq. 66 

Onde: V leito = velocidade do fluido no leito (m/s); ΔP = perda de carga ou queda de 

pressão (N/m²); L = altura do leito ou percurso realizado no leito poroso (m); e K = 

constante de proporcionalidade.  
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A constante de proporcionalidade K é dependente das propriedades físicas do leito, e é 

dada pela relação: 

𝐾 = (
1

∝
) . (

1

𝜇𝑓
)                                                                                                                                       Eq. 67 

Sendo: K = constante de proporcionalidade; α = coeficiente de permeabilidade; μf = 

viscosidade do fluido. 

Logo, substituindo a equação 67 na equação 66, obtêm-se: 

𝑉 𝑙𝑒𝑖𝑡𝑜 = (
1

∝
) (

(−∆𝑃)

𝜇𝑓. 𝐿
)                                                                                                                        Eq. 68 

Sendo assim, Darcy demonstrou que a velocidade média do fluido escoando 

dentro de um leito poroso, antes de atingir-se a Vmf, é diretamente proporcional ao 

gradiente de pressão e inversamente proporcional ao comprimento do percurso ou altura 

do leito (VERDÉRIO JUNIOR; PALMA, 2012). 

A fluidização particulada ou homogênea é caracterizada pelo rearranjo das 

partículas, havendo um maior espaçamento entre elas, sem que percam o contato entre 

si, consequentemente, há uma menor resistência a passagem do fluido e maior área livre 

ao escoamento. Esse tipo de fluidização normalmente descreve-se quando o fluido 

utilizado é um líquido (sistemas líquido-sólido), havendo uma expansão mais ou menos 

uniforme do leito, conforme ocorre o aumento da velocidade do líquido, seja para baixas 

ou altas vazões, sendo que em baixas vazões há menor agitação das partículas sólidas 

e em maiores vazões há maior agitação (ROITMAN, 2002). 

De acordo com Deyin; Mooson; Hongzhong (1996), também pode-se observar a 

fluidização particulada em alguns sistemas gás-sólido, no entanto, dentro de uma faixa 

limitada de velocidades. 

Já a fluidização agregativa ou heterogênea, por sua vez, descreve-se 

normalmente, quando o fluido empregado é um gás (sistemas gás-sólido) e é 

caracterizada por um fenômeno similar a ebulição, ou seja, as bolhas do gás atravessam 
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as partículas sólidas do leito rompendo-se quando entram em contato com sua superfície, 

empurrando-as para cima. A expansão do leito se dá uniformemente somente em baixas 

vazões, sendo que em altas vazões há a divisão entre duas fases emulsão (fase densa) 

e bolhas (fase descontínua) (VERDÉRIO JUNIOR; PALMA, 2012). 

Ainda segundo Cortez (2002), a fluidização agregativa discretiza-se em cinco 

regimes de operação: Fluidização borbulhante, regime de pistonamento, fluidização 

turbulenta, fluidização rápida e transporte pneumático. 

A figura a seguir esquematiza as etapas de fluidização do leito. 

Figura 29: Etapas de fluidização do leito. 

 

Fonte: Levenspiel e Kunii (1991), adaptado por Gebara (2006). 
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Observa-se que no estágio (a) o movimento ascendente do efluente se dá a uma 

velocidade baixa e insuficiente para ascender as partículas presentes no leito, 

caracterizando o leito fixo, já em (b) têm-se o estágio de fluidização mínima ou incipiente, 

caracterizado pela queda de pressão entre as duas seções do leito, ocasionando uma 

força ascendente que iguala-se ao peso do volume do fluido e das partículas presentes 

nas seções. Com o aumento da velocidade de fluxo, o leito então passará pelos demais 

estágios podendo desenvolver o estágio homogeneamente fluidizado (c) ou ainda, 

quando apresenta heterogeneidades, o estágio de leito fluidizado heterogêneo ou 

agregado. Quando ocorre a manifestação na forma de bolhas descreve-se a fluidização 

heterogênea com bolhas (d). Outras desuniformidades no comportamento do leito 

também podem descrever-se como os estágios de escoamento axialmente pistonado (e), 

pistonado em toda a seção transversal (f) e de fluidização turbulenta (e).  Por fim, quando 

a velocidade do fluxo atinge uma velocidade que excede o peso do material suporte ou 

partículas presentes no leito, as mesmas são arrastadas atingindo-se a fase denominada 

de leito fluidizado pobre (h) (GEBARA, 2006). 

De acordo com Muller (S.D.), a determinação do tipo de fluidização é dado por 

meio do Número de Froude (Fr), expresso por meio da equação que segue: 

𝐹𝑟 =
𝑉𝑚𝑓2

𝑔. 𝑑𝑝
                                                                                                                                              Eq. 69 

Onde: Vmf = velocidade mínima de fluidização (m/s); dp = diâmetro médio da partícula 

(m); e g = aceleração da gravidade (m/s²).  

 Dessa forma, se Fr < 1, têm-se fluidização particulada, se Fr > 1, têm-se fluidização 

Agregativa. 

 De acordo com Cortez (2002), pode-se determinar o modo de fluidização também 

por meio do número de discriminação (Dn), baseado no tamanho das partículas sólidas, 

viscosidade do fluido e da partícula, dentro outras derivações. O número de 

Discriminação pode ser determinado por meio da equação a seguir: 

𝐷𝑛 = (
𝐴𝑟

𝑅𝑒𝑚𝑓
) (

𝜌𝑠 − 𝜌𝑓

𝜌𝑓
)                                                                                                                     Eq. 70 
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Com: Dn: Número de Discriminação; Ar: número de Arquimedes; Remf = Reynolds relativo 

à partícula na condição de fluidização mínima; ρf = densidade do fluido (kg/m³), ρs = 

densidade do partícula sólida (kg/m³). 

 Dessa forma, para 0 ≤ Dn ≤ 104, têm-se fluidização particulada,104 < Dn ≤ 106 

fluidização transicional e por fim, para Dn > 106 têm-se fluidização agregativa. 

5.6 TEMPO DE DETENÇÃO HIDRÁULICA (TEMPO MÉDIO DE RESIDÊNCIA) E 

TEMPO DE RETENÇÃO CELULAR 

 Outros fatores operacionais, como o tempo de retenção ou detenção hidráulica 

(tempo médio de residência) (θh) ou (TDH) e o tempo de retenção celular (θc) (TRC), 

podem influenciar na eficiência do reator, sendo um dos parâmetros mais importantes na 

análise de biorreatores. O tempo de detenção hidráulica trata-se do período médio de 

permanência do líquido no interior de dado elemento de volume. Outra interpretação é 

dada com relação ao tempo espacial, ou seja, o tempo necessário para processar-se um 

volume de alimentação correspondente ao volume do reator, dessa forma, ao dizer que 

um tempo espacial corresponde a uma hora, é o mesmo que dizer que no período de 

uma hora é tratado uma quantidade de efluente igual ao volume do reator (ZAIAT, 2003). 

 Levenspiel (1999) acrescenta ainda o conceito de velocidade espacial ou taxa de 

diluição, normalmente representada pelas letras “s” ou “D”. Trata-se do inverso do tempo 

de residência e representa a quantidade alimentada ao sistema equivalente ao volume 

do reator, logo, se a velocidade espacial for de 3 h-1, indica-se que uma quantidade 

correspondente a três volumes de reator é tratado por hora. 

 Já o tempo de retenção celular (tempo de detenção celular ou tempo de residência 

celular) indica o tempo de permanência da biomassa no reator ou o tempo de contato 

entre a biomassa e efluente. São inúmeros os estudos com reatores biológicos 

objetivando a obtenção de altos tempos de retenção celular com baixos tempos de 

detenção hidráulica e, dessa forma, reatores mais compactos, estáveis e eficientes. Uma 

das estratégias utilizadas pelos pesquisadores para se alcançar esse objetivo é por meio 

da recirculação da biomassa no reator, após a separação do meio líquido, ou a 

imobilização em suportes inertes ou a auto-imobilização, como no caso de reatores de 

leito fluidizado (ZAIAT, 2003). 
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 Os parâmetros anteriormente citados são representados pelas equações que 

seguem: 

𝜃ℎ =
𝑉𝑜𝑙𝑢𝑚𝑒 𝑑𝑜 𝑟𝑒𝑎𝑡𝑜𝑟

𝑉𝑎𝑧ã𝑜 𝑣𝑜𝑙𝑢𝑚é𝑡𝑟𝑖𝑐𝑎 
=

𝑉

𝑄
                                                                                                         Eq. 71 

𝜃𝑐 =
𝐶𝑜𝑛𝑐𝑒𝑛𝑡𝑟𝑎çã𝑜 𝑑𝑒 𝑚𝑖𝑐𝑟𝑜𝑟𝑔𝑎𝑛𝑖𝑠𝑚𝑜𝑠 𝑛𝑜 𝑟𝑒𝑎𝑡𝑜𝑟

𝑇𝑎𝑥𝑎 𝑑𝑒 𝑟𝑒𝑡𝑖𝑟𝑎𝑑𝑎 𝑑𝑜𝑠 𝑚𝑖𝑐𝑟𝑜𝑟𝑔𝑎𝑛𝑖𝑠𝑚𝑜𝑠 
=

𝐶𝑥

(
𝛥𝐶𝑥
𝛥𝑡 )

                                              Eq. 72 

 Como já mencionado, a grande concentração de biomassa ativa aderida no reator 

FBBR, possibilita uma alta taxa de reações bioquímicas e conversão de substratos 

orgânicos biodegradáveis, aumentando, dessa forma, o tempo de retenção celular e 

diminuindo o tempo de retenção hidráulica, ou seja, melhorando a eficiência do reator 

(METCALF & EDDY, 1991). 

5.7 EXEMPLOS DE REATORES DE LEITO FLUIDIZADO  

 Conforme De Almeida (2001), quando encontram-se condições econômicas 

favoráveis de operação em escala de bancada, com valores elevados de produtividade e 

rendimento do produto de interesse, convêm ampliar-se a escala de produção até uma 

escala industrial (plena), partindo-se de escalas menores até escalas maiores (aumento 

de escala ou scale-up).  

Na escala de bancada, dada a maior flexibilidade e menor custo de operação, 

deve-se levantar o maior detalhamento possível, realizando-se tarefas básicas como 

seleção do microrganismo e desenvolvimento do meio de cultura ideal (temperatura e 

pH), forma de operação do biorreator, entre outros aspectos. Uma vez que atinge-se o 

desempenho adequado em escala de bancada, ocorre a ampliação da escala para um 

reator piloto, cujos custos de operação são mais onerosos, logo, deve-se manter 

constantes a maior parte das variáveis, objetivando a obtenção de igual ou maior 

desempenho do que observado na escala anterior. Por fim, de forma análoga a 

anteriormente descrita, a escala industrial ou plena, dada sua dimensão, visa o âmbito 

econômico do processo em condições similares às abstraídas da piloto (DE ALMEIDA; 

2001). 
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 A figura a seguir ilustra a sequência de escalas que integram o desenvolvimento 

dos processos microbiológicos, salienta-se, no entanto, que os volumes descritos não 

são necessariamente fixos, podendo haver escalas intermediárias. 

Figura 30: Escalas de trabalho no desenvolvimento de processos biológicos 

 

Fonte: De Almeida (2001). 

Ainda de acordo com De Almeida (2001), o grande entrave na variação de escala, 

encontra-se na dificuldade de reproduzir-se as condições ambientais responsáveis pelo 

bom desempenho descrito nas etapas anteriores, uma vez que fatores físicos como grau 

de cisalhamento das células, grau de mistura, velocidade de transferência de oxigênio, 

entre outros, dependem da escala. 

Pode-se observar na tabela a seguir, a aplicação da tecnologia de reatores FBBR 

no tratamento de alguns tipos de efluentes, empregando diversos tipos de material 

suporte, diferentes tempos de detenção hidráulicos (TDH) e obtendo variadas eficiências 

de tratamento, evidencia-se ainda, alguns reatores operando em escala de bancada e 

outros mais robustos, segundo definição de De Almeida (2001). Sendo h = altura e d = 

diâmetro do reator.  
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Tabela 2: Aplicação do reator FBBR para tratamento de efluentes. 

VOLUME 

(m³ e L) 

DIMENSÕ

ES (m) 

ESCALA EFLUENTE BIOMASSA PROCESSO OBJETIVO 
MATERIAL 

SUPORTE 
TDH 

DQO TOTAL 

REMOVIDA (%) 

OU EFICIÊNCIA 

(%) 

REFERÊNCIA 

0,00105 m³ 

(10,5 L) 

(h=1,5 

d=0,09) 

Bancada 
Esgoto 

sintético 
- Anaeróbio 

Análise da 

potencialidade do 

tratamento 

Areia fina 

(0,2 mm) 

1,5h 

60 à 90 min 

72 

62 - 91 

MARAGNO 

(1988), 

MARAGNO; 

CAMPOS 

(1991) 

4,5 m³ 

(4500 L) 
Piloto 

Esgoto 

sanitário 

Bactérias 

Nitrificantes 
Nitrificação 

Avaliação da 

remoção de 

Nitrogênio 

Antracito ou 

Carvão 

Antracitoso 

(0,8 mm) 

2h 99 

HOSAKA; 

MINAMI; 

NASUNO 

(1991) 

0,00214 

(14 L) 

(h=1,83 d= 

0,1) 

Bancada 

Resíduos 

sintéticos 

(Sodium 

Formate –

FRM, 

Anilina – ANL, 

Metiletilcetona 

– MEK, 

Paranitrofenol 

- PNP) 

Lodo advindo 

do tratamento 

de outros 

produtos 

químicos 

Aeróbio 

Remoção de 

DQO dos 

resíduos 

industriais de 

resistência 

moderada (DQO 

≤ 17.000 mg/L) 

Areia (0,6-

0,8 mm) e 

CAG (1,2 -

1,4 mm) 

40h 97 - 99 

EDWARDS; 

HEITKAMP 

(1992) 

5,3 m³ 

(5300 L) 
Industrial 

Esgoto 

Sanitário 
- 

Aeróbio e 

Anaeróbio 

Avaliação do 

comportamento 

Pedra-

pomes 
24h 80 

FDEZ-

POLANCO; 
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h=6,8 

d=1,1 

de reator na 

remoção 

simultânea de 

carbono e 

nitrogênio 

REAL; GARCÍA 

(1994) 

0,0003 (0,3 

L) 
Bancada 

Esgoto 

Sintético 
- Aeróbio 

Comparar a 

eficiência de 

remoção com dois 

tipos de suportes 

poliméricos 

OSBG 

Poliestireno 
10 - 30 min 55 - 76 

TAVARES; 

RUSSO; 

SANT’ANNA 

(1994) 

- - 
Esgoto 

Doméstico 
- Aeróbio 

Verificar a 

eficiência do 

tratamento 

Poliestireno 60 - 120 min 55 - 77 

DISTLER; 

RUSSO; 

SANT’ANNA 

(1995) 

6,2 m³ 

(6200 L) 
Piloto 

Esgoto 

sanitário 
- 

Desnitrificaçã

o 

Demonstrar as 

condições 

operacionais do 

reator e verificar 

eficiência de 

tratamento 

Areia 5,7 min - 
SEMON et al., 

(1997) 

0,0127 m³ 

(12,7 L) 

(h=2 

d=0,09m) 

Bancada Efluente têxtil 

Lodo ativado 

sedimentado 

de sistema de 

tratamento de 

esgoto 

sanitário 

Aeróbio 

Verificar 

tratabilidade de 

efluente têxtil 

OSBG (2,7 

mm) 
22 min 90 WOLFF (1997) 
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0,0008 m³ 

(0,88 L) 
Bancada 

Efluente de 

laticínios 

Lodo ativado 

de ETE e 

cultura pura e 

Escherichia 

coli 

Aeróbio 

Estudar a 

eficiência do 

tratamento 

PVC (4,68 

mm) 
40 min 89 

BERGAMASCO

; TAVARES 

(1997) 

0,01 m³ (10 

L) 

h=2 

d=0,09 

Bancada 
Efluentes 

Têxteis 

Lodo ativado 

proveniente de 

ETE 

Aeróbio 

Estudar o 

desenvolvimento 

do biofilme 

OSBG 21 - 23 min 26 - 90 
BARTHEL 

(1998) 

0,01 (10 L) 

h=2 

d=0,09 

Bancada 
Efluentes 

Têxteis 

Lodo ativado 

proveniente de 

ETE 

Aeróbio 

Estudar 

tratabilidade do 

efluente 

OSBG 22 min 25 - 61 

WOLFF; 

COSTA; 

BASSANI 

(1998) 

541 m³ 

(541000 L) 
Industrial Coqueira - Aeróbio 

Analisar eficiência 

de remoção 
Areia 7h 95 

SUTTON; 

HURVID; 

HOEKSEMA 

(1999) 

700 m³ 

(700000 L) 
Industrial Cervejaria - Anaeróbio 

Estudar inibição 

de substrato e 

inibição de 

produto 

Pedra-

pomes 
3 à 4h - 

JÖRDENING & 

MÖSCHE 

(1999) 

0,0022 m³ 

(2,2 L) 

h=0,78 

d=0,058 

Bancada 
Efluente 

sintético 

Leveduras 

floculantes 

isoladas de 

unidade de 

Fermentação 

Desenvolvimento 

de reator para 

produção de 

etanol 

- 5- 10 h 

87 – 96,92 

(conversão em 

etanol) 

VIEGAS (1999) 
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fermentação 

industrial 

0,01 m³ (10 

L) 

h=2 

d=0,09 

Bancada Efluente Têxtil 

Lodo ativado 

proveniente de 

ETE 

Aeróbio 

Estudar 

tratabilidade de 

efluente têxtil 

OSBG (2,7 

mm) 
23 min 72,9 ALVES (2000) 

230 m³ 

(230000 L) 
Industrial 

Esgoto 

sanitário 

Bactérias 

desnitrificantes 

Desnitrificaçã

o 
- Areia 10 min 90 

BOSANDER & 

WASTLUND 

(2000) 

32 m³ 

(32000 L) 
Industrial 

Esgoto 

Sanitário 
- Anaeróbio 

Análise da 

eficiência de 

tratamento 

CAG 3,2h 80 
PEREIRA et al., 

(2000) 

3,3 à 10 m³ 

(3300 à 

10000 L) 

Piloto- 

Industrial 
Água com alga - Aeróbio 

Análise da 

eficiência de 

remoção de algas 

CAG 

+ 

cristobalita 

1h 64 
TANAKA et al., 

(2001) 

0,0628 m³ 

(60,28 L) 

h=2 

d=0,2 

Piloto 

Esgoto 

doméstico 

(restaurante) 

Lodo ativado 

advindo de 

ETE 

Aeróbio 

Obtenção de 

parâmetros 

operacionais do 

reator e 

otimização do 

funcionamento 

PVC 

reciclado e 

Poliestireno 

12, 21 e 42 

min 
40 - 80 

COSTA et al., 

(2002) 

0,06 e 0,01 

m³ (60 e 10 

L) 

h=2 

Bancada-

Piloto 

Esgoto 

doméstico 

(restaurante) 

Lodo ativado 

proveniente de 

ETE 

Aeróbio 

Estudo do 

comportamento 

de reator no 

tratamento de 

esgoto sanitário 

OSBG, PVC 

e PET 
25 à 42 min 70 - 80 

MARTINS 

(2003) 
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d=0,2 e 

h=2 d=0,09 

com diferentes 

materiais suporte 

16 m³ 

(160000 L) 
Industrial 

Esgoto 

sanitário 
- Anaeróbio 

Análise do 

desempenho do 

reator 

CAG 200 min 68 
MENDONÇA et 

al., (2005) 

0,0007 m³ 

(0,77 L) 

h=0,8 

d=0,035 

Bancada Fenol 

Lodo 

proveniente de 

UASB para 

tratamento de 

resíduo de 

suinocultura 

Anaeróbio 

Análise da 

formação do 

biofilme em 

diferentes 

suportes 

poliméricos 

Polestireno, 

PET e PVC 

22h, 10,6 h e 

20,4h 
97 - 98 SADER (2005) 

0,19 m³ 

(190 L) e 

0,38 m³ 

(380 L) d= 

0,20 h=6 e 

d=0,20 h= 

12 

Piloto 
Esgoto 

sanitário 
- Aeróbio 

Levantamento de 

parâmetros de 

desempenho e 

operação do 

reator 

Areia fina 

(0,27 mm) 
3 h 84 GEBARA (2006) 

0,004 m³ (4 

L) 
Bancada 

Esgoto 

sanitário 
- 

Anaeróbio e 

Anóxica 

Análise da 

eficiência de 

remoção 

simultânea de 

carbono, 

nitrogênio e 

fósforo 

Rocha 

vulcânica 
2h 94 

PATEL; ZHU; 

NAKHLA (2006) 
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0,0019 m³ 

(1,9 L) h= 

1,37 d= 

0,0448 

Bancada 
Esgoto 

sintético 

Lodo 

anaeróbico 

granular de 

estação de 

tratamento de 

efluentes de 

papel e 

celulose 

Anaeróbio 

Avaliação da 

remoção 

simultânea de 

carbono e 

nitrogênio em 

reator de leito 

fluidizado 

Esferas de 

sílica (0,160 

mm) 

- 65 
LASSMAN et 

al., (2006) 

0,5 m³ (500 

L) h=3 d= 

0,5 

Piloto 
Esgoto 

sanitário 
- Nitrificação - Coque vítreo - 56 

DEMPSEY et 

al., (2006) 

0,006 m³ (6 

L) d= 0,125 

h =0,49 

Bancada 

Resíduos de 

indústria de 

refrigerantes 

Lodo advindo 

de ETE 
Anaeróbico 

Avaliar 

desemprenho do 

reator 

Areia (0,324 

mm) 
- 84 WEBER (2006) 

0,019 m³ 

(19 L) 

(d=0,1 

h=2,5 

Bancada 
Esgoto 

sintético 
- 

Anaeróbio, 

anóxico e 

aeróbio 

Avaliação do 

desempenho do 

reator 

Areia (10 

mm) 
3h 96 

HA; ONG 

(2007) 

0,0041 m³ 

(4,1 L) 
Bancada 

Esgoto 

sintético 
- 

Anóxico e 

Aeróbio 

Avaliação do 

desempenho do 

reator 

Rocha 

vulcânica 

(0,67 mm) 

0,44h, 0,55h, 

0,65h e 0,82h 
- 

CHOWDHURY; 

NAKLA; ZHU 

(2008) 

0,005 m³ (5 

L) 
Bancada 

Esgoto com 

alta 

concentração 

de matéria 

orgânica 

- Anaeróbio 

Avaliação do 

desempenho do 

reator 

Perlita 3,8 h - 

SOWMAYAN; 

SWAMINATHA

N (2008) 
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0,004 m³ 

(4,18 L) 

d=0,053 

h=1,9 

Bancada Vinhaça 

Lodo de reator 

UASB de 

tratamento de 

abatedouro de 

aves 

Anaeróbio 

Potencial de 

degradação da 

vinhaça e 

avaliação da 

eficiência reator 

Poliestireno 

(2,2 mm) 
24h 51 - 70 

SIQUEIRA 

(2008) 

0,002 m³ (2 

L) 
Bancada 

Bagaço de 

cana-de-

açúcar 

Levedura 

Candida 

guilliermondii 

Fermentação 

Produção 

biotecnológica de 

xilitol 

Alginato de 

cálcio 
8 dias 

- 

85 (eficiência 

conversão) 

SARROUGH 

(2009) 

159 m³ 

(159000L) 

h=18 

Industrial 
Esgoto 

sanitário 

ETE USP São 

Carlos 

Anaeróbio e 

Aeróbio 

Avaliação do 

desempenho do 

reator 

Areia 8 à 20h 65 SILVA (2009) 

0,0025 m³ 

(2,5 L) 

h=0,9 

d=0,05 

Bancada Vinhaça 

Lodo de reator 

UASB de 

tratamento de 

águas 

residuárias de 

fábrica de 

refrigerante 

Anaeróbio 

Avaliação do 

desempenho do 

reator 

Carvão 

Ativado 
24 h 57,1 

CABELLO; 

SCOGNAMIGLI

O; TÉRAN 

(2009) 

0,068 m³ 

(68 L) 
Piloto 

Água de 

criação de 

Tilápias 

- Aeróbio 

Avaliação do 

desempenho do 

reator 

CAG 11,9 min - 

SÁNCHEZ; 

MATSUMOTO 

(2011) 

0,128 m³ 

(128 L) 
Piloto 

Esgoto 

doméstico 
- Aeróbio 

Avaliação do 

desempenho do 

reator 

Areia 
3h 

 
- 

CORREIA et al. 

(2012) 

0,004192 

m³ (4,192 
Bancada 

Esgoto 

sintético 

Lodo de reator 

UASB de 
Anaeróbio 

Avaliar influência 

dos materiais 

Poliestireno 

(2,2 mm), 
1 - 8 h 31 - 32,75 

BARROS 

(2012) 
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L) h= 1,90 

d= 0,053 

tratamento de 

água de 

suinocultura 

suporte para 

produção de 

hidrogênio e 

etanol 

Pneu 

triturado (2,8 

- 3,35 mm) e 

PET (2,2 

mm) 

0,0022 m³ 

(2,2 L) 

h=1,5 

d=0,045 

Bancada Glicerol 

Lodo de reator 

UASB utilizado 

no tratamento 

de água de 

abatedouro de 

aves 

Anaeróbio 

Avaliar produção 

de hidrogênio e 

metabólitos a 

partir do glicerol 

bruto 

Argila 

expandida 

(2,8 – 3,35 

mm) 

1 - 8 h 18 - 23 BOSIO (2014) 

0,00091 m³ 

(0,91 L) 

h=1,10 e 

d=0,04 

Bancada 

Efluente de 

indústria de 

laticínios 

Biomassa 

obtida de 

fermentação 

natural 

Fermentação  

Avaliar a 

produção de 

hidrogênio 

Pneu 

triturado 
4 - 8 h 55,75 – 74,67 SILVA (2015) 

0,00195 m³ 

(1,95 L) 
Bancada 

Efluente de 

indústria de 

laticínios 

Ínóculo de 

rúmen ovino e 

biomassa de 

fermentação 

natural 

Fermentação  

Avaliar a 

produção de 

hidrogênio 

Pneu 

triturado 
2 h  31 – 60 

MACÁRIO 

(2016) 

0,00155 m³ 

(1,55 L) h= 

1,487 

d=0,036 

Bancada Glicerol 

Lodo de reator 

anaeróbico e 

UASB 

utilizados para 

tratamento de 

vinhaça 

Anaeróbio 

Avaliar a 

produção de 

hidrogênio e 

metano 

Argila 

expandida e 

Pneu 

triturado 

8 – 0,5 h 62,3 - 94 COSTA (2017) 
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0,009 m³ (9 

L) 
Bancada 

Efluente 

Farmacêutico 

Lodo advindo 

de ETE de 

indústria 

farmacêutica. 

Anaeróbio 

Análise da 

eficiência do 

reator na remoção 

de etinilestradiol 

Areia 4 dias 69 

MARTINS; 

TERAN; 

TAVARES 

(2017) 

Fonte: Adaptado de Gebara (2006), Silva (2009) e Costa et al., (2011).  
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Nota-se que a grande maioria dos pesquisadores vem empregando a tecnologia de 

reatores FBBR para tratamento de águas residuárias, objetivando adequar o efluente às 

condições de lançamento no corpo receptor de acordo com o estabelecido na legislação 

vigente ou analisar a eficiência de tratamento. Poucos, no entanto, utilizam do resíduo 

como substrato para conversões de interesse, obtendo-se produtos de maior valor 

agregado e de interesse industrial. Evidencia-se portanto, a necessidade de 

desenvolvimento de mais pesquisas envolvendo os reatores FBBR para bioconversões 

de interesse.  

6. RESULTADOS E DISCUSSÃO 

6.1 REATOR DE LEITO FLUIDIZADO                                                                                                                                                                                      

EM ESCALA PILOTO PARA TRATAMENTO DO GLICEROL E PRODUÇÃO                                                                   

DE BIOSSURFACTANTE 

6.1.1 Dimensionamento e Estabelecimento de parâmetros 

6.1.1.1 Caracterização do efluente 

 Partindo-se da caracterização físico-química do glicerol bruto realizada por 

Albuquerque (2014), proveniente da indústria de biodiesel Biominas localizada em Itaúna, 

Minas Gerais, abstrai-se a seguinte composição: 

Figura 31: Composição físico-química do efluente da produção de biodiesel. 

 

Fonte: Albuquerque (2014) 
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 Como evidenciado anteriormente, trata-se de um substrato com elevada 

biodegradabilidade de ordem 1,15, no entanto, de acordo com Viana et al., (2012), não 

recomenda-se a utilização direta de substratos com esse conteúdo elevado de DQO, uma 

vez que poderia acarretar sobrecarga orgânica afetando negativamente o consórcio 

microbiano, sendo assim, recomenda-se a diluição do efluente. 

 Em trabalho desenvolvido por Bosio (2014), que tratou glicerol em biorreator de 

leito fluidizado, partiu-se de uma concentração de 5 g/L. 

 Para estimativa do volume de glicerol a ser tratado, levou-se em consideração uma 

indústria de biodiesel produzindo aproximadamente 5000 L de biodiesel por dia, 

representando o glicerol 10% do volume total do biocombustível, de acordo com Santos 

(2011), logo têm-se 500 L/dia de efluente.  

6.1.1.2 Caracterização do Meio Suporte 

O meio suporte escolhido é a borracha triturada, em função de sua viabilidade 

econômica e boas características de rugosidade e porosidade, consideradas ideais para 

a fixação dos microrganismos.  

De acordo com Marques (2003), Barros (2012), Silva (2015) e Macário (2016), as 

características pertinentes a borracha triturada encontram-se dispostas na forma da 

tabela que segue: 

Tabela 3: Caracterização da borracha triturada. 

Borracha triturada 

dp = diâmetro médio da partícula (mm) 2,8 – 3,35 (média 

3,075) 

ρs = densidade da partícula sólida 

(g/cm³) 

1,14 

Vmf = Velocidade Mínima de 

Fluidização (cm/s) 

1,18 

Rugosidade (%) 18 

Fonte: Marques (2003), Barros (2012), Silva (2015) e Macário (2016). 
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Para garantir-se que o material suporte encontra-se na dimensão adequada, 

recomenda-se o peneiramento da borracha triturada em aberturas de malha de 6 e 7 

mesh, 3,35 cm e 2,80 cm, respectivamente. Empregando no reator as partículas sólidas 

que passam pela peneira de 6 mesh e ficam retidas na de 7 mesh, assim como executado 

pelos autores acima citados.  

Propõe-se ainda, o tratamento da borracha triturada com solução de hidróxido de 

sódio (0,0075 M), objetivando a remoção de quaisquer impurezas e resíduos das 

partículas (BARROS, 2012).  

O volume de cada partícula sólida (Vp), idealizando seu formato ao de uma esfera 

perfeita, pode ser calculado a partir da equação 8, portanto: 

𝑉𝑝 =
𝜋. 𝑑𝑝3

6
=

𝜋. 0,0030753

6
= 1,5216 . 10−8 𝑚3𝑜𝑢 15,2 𝑚𝑚³ 

A massa de cada partícula por sua vez é calculada da seguinte maneira: 

𝑚 = 𝑉𝑝 . 𝜌𝑠 = 1,5216 . 10−8 . 1140 = 1,73 . 10−5 𝐾𝑔 𝑜𝑢 0,0173 𝑔  

6.1.1.3 Dimensões do Reator 

 Para o dimensionamento do reator piloto fundamentou-se em trabalhos 

acadêmicos envolvendo reatores de leito fluidizado em escala piloto e plena, para 

tratamento de diversos tipos de substratos. 

Estabeleceu-se o TDH de 12,5 minutos (750 segundos), partindo-se de TDH 

próximo ao empregado por Costa et al., (2002) e volume total do reator equivalente a 0,5 

m³, baseando-se nas escalas propostas por De Almeida (2001) e reatores aeróbios 

desenvolvidos por Costa et al., (2002), Martins (2003), Gebara (2006) e Silva (2009).  

Logo, pode-se determinar a vazão afluente (Q) por meio da equação 71: 

𝑄 =
𝑉

𝑇𝐷𝐻
=

0,5

750
= 0,000666

𝑚3

𝑠
 𝑜𝑢 2400

𝐿

ℎ
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Para obter-se a área de seção transversal do reator (A ou S), utiliza-se da equação 

da continuidade, sendo que a velocidade empregada (Vel) será a Vmf para a borracha 

triturada (1,18 cm/s ou 0,0118 m/s), logo: 

𝐴 =
𝑄

𝑉𝑒𝑙
=

0,000666

0,0118
= 0,05649 𝑚² 

Para estabelecimento do diâmetro (d) do reator, levando-se em consideração a 

equação do volume do cilindro, têm-se: 

𝑑 = √
4. 𝐴

𝜋
= 0,268 𝑚 

Já a altura do reator (h) foi determinada da seguinte forma: 

ℎ =
𝑉

𝐴
=

0,5

0,05649
= 8,85 𝑚 

Sendo assim, o reator proposto detêm diâmetro igual a 0,268 m, altura total igual 

a 8,85 m e volume total de 0,5 m³, podendo ser constituído de diversos materiais 

poliméricos, empregados por autores na literatura técnica.  

Baseando-se na configuração de reator proposta por Mendonça (2004) e Silva 

(2009), o reator será composto por duas câmaras, a de reação de formato cilíndrico com 

altura de 6,394 m, diâmetro de 0,268 m e volume 0,3 m³ e a câmara de sedimentação, 

em formato de cálice, de diâmetro inferior e superior de 0,268 m e 0,402 m, 

respectivamente, e volume 0,2 m³, cujo objetivo é evitar o arraste do material suporte 

para fora do reator. 

A figura abaixo trata-se de um modelo representativo do reator FBBR piloto 

descrito.  
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Figura 32: Reator de leito fluidizado aeróbio em escala piloto proposto 

 

Fonte: Adaptado de Silva (2009).  

Conforme Gebara (2006), objetivando promover a fluidização do reator sem 

grandes gastos energéticos recomenda-se que a relação h/d seja a maior possível. Ao 

comparar-se as dimensões do reator proposto com os diversos reatores descritos na 

literatura técnica, observa-se que os parâmetros estabelecidos estão condizentes e a 

relação h/d obtida foi de 34, similar as relações observadas na Tabela 2. 

6.1.1.4 Razão de recirculação (r) e Vazão de Recirculação (Qr) 

 Levando-se em consideração todos os aspectos anteriormente citados e como 

evidenciado na figura 32, o fluxo se dará sentido ascendente, pelo fundo do reator. O 

sistema será dotado de 2 bombas, uma para a alimentação do reator e outra para a 

recirculação do efluente, onde também será injetado ar no sistema, possibilitando o 

ambiente aeróbico para a biodegradação do substrato. 

 De acordo com Silva (2009), o sistema de aeração pode ser efetuado por oxigênio 

puro, por meio de tanques criogênicos ou por ar atmosférico, empregando compressor. 

Visto que a injeção de oxigênio puro é pouco atraente economicamente, dada a 

necessidade de manutenção e custos, opta-se pela injeção de ar atmosférico por meio 
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de compressor, no entanto, como propõe-se o emprego de cultura pura de bactérias (P. 

aeruginosa), recomenda-se a esterilização, evitando a inoculação de bactérias do ar no 

ambiente do reator. 

 Salienta-se, no entanto, a necessidade de estudos mais aprofundados com 

relação a operação do reator em under non-sterile conditions e as implicações no 

tratamento do glicerol e geração de biossurfactante. 

 A vazão de alimentação ou afluente (Q) foi previamente determinada no tópico 

anterior, deve-se agora determinar a Vazão de Recirculação. Para tal, parte-se do 

conceito de razão de recirculação (r) dado pela equação que segue: 

𝑟 =
𝑄𝑟

𝑄
                                                                                                                                                       Eq. 73 

 Não há um consenso na literatura técnica de qual seria a razão de recirculação 

ideal, uma vez que é de determinação experimental e depende de diversos fatores como 

o substrato empregado, comunidade microbiana utilizada, velocidade mínima de 

fluidização, TDH, entre outros aspectos. Deve-se ainda reduzir a recirculação do efluente 

no mínimo possível, objetivando diminuir os custos de operação do reator, sem 

negligenciar, no entanto, as condições hidrodinâmicas estabelecidas para o projeto 

(GEBARA, 2006). 

 Silva (2009) avaliou a eficiência de tratamento de esgoto sanitário em reator de 

leito fluidizado de escala industrial, operado em regiões aeróbia e anaeróbia sobrepostas, 

utilizando uma razão de recirculação igual a 2. Empregando-se essa mesma razão de 

recirculação para o reator proposto, obtém-se a seguinte vazão de recirculação: 

𝑄𝑟 = 𝑄. 𝑟 = 0,000666 . 2 = 0,00132
𝑚3

𝑠
 𝑜𝑢 4752

𝐿

ℎ
  

6.1.1.5 Estimativa da quantidade de borracha triturada 

De acordo com Almeida (2021), estabelece-se a relação de h/3 para estimar a 

quantidade de partículas sólidas empregadas no reator, sendo assim, o volume total 

ocupado pelas partículas sólidas (Vp total) será dado por: 
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𝑉𝑝 𝑡𝑜𝑡𝑎𝑙 = (
ℎ

3
) . 𝐴 =

8,85

3
. 0,05649 = 0,1666 𝑚³   

Agora dividindo-se esse volume total pelo volume de cada partícula obtêm-se uma 

estimativa da quantidade de partículas sólidas no reator: 

𝑄𝑢𝑎𝑛𝑡𝑖𝑑𝑎𝑑𝑒 𝑑𝑒 𝑝𝑎𝑟𝑡í𝑐𝑢𝑙𝑎𝑠 =
0,1666

1,5216 . 10−8
= 10953048,02 

Agora, multiplicando-se pela massa de cada partícula a massa total de borracha 

triturada necessária para o reator proposto: 

𝑚 𝑡𝑜𝑡𝑎𝑙 𝑑𝑒 𝑝𝑎𝑟𝑡í𝑐𝑢𝑙𝑎𝑠 = 10953048,04 . 1,73 . 10−5 = 190 𝑘𝑔 

6.1.1.6 Inoculação da biomassa e Operação do reator 

 O microrganismo recomendado para compor a biomassa do reator é a 

Pseudomona aeruginosa, empregada por diversos pesquisadores como Lovaglio (2011), 

Henkel et al. (2012), Sousa et al. (2014), Bryam; Lovaglio; Contiero (2017), entre outros. 

Trata-se de um microrganismo facultativo podendo estabelecer-se em ambientes 

aeróbios e anaeróbios, utilizando o oxigênio ou nitrato como aceptor final de elétrons, o 

que possibilita maior flexibilidade nas condições de operação do reator. 

 Segundo Barros (2012), para a partida do reator recomenda-se a inoculação de 

10% de biomassa e o restante de efluente, operando o reator em circuito fechado com 

recirculação do inóculo, em modo batelada por aproximadamente 48 horas, objetivando 

a aclimatação e acúmulo da biomassa, bem como fixação dos microorganismos no 

material suporte. Após esse período, o reator poderá receber o afluente com alimentação 

contínua e recirculação. 

 Também faz-se necessário o bom controle da temperatura no reator, buscando-

se as maiores taxas de conversão possíveis, Balieiro (2017) recomenda temperatura de 

37°C. Antiespumante também pode ser administrado quando necessário, evitando 

interferências nas condições hidrodinâmicas do reator. 
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6.1.1.7 Estimativa do Consumo de Glicerol e Geração de Biossurfactante 

 Alguns dos métodos analíticos utilizados para determinação da concentração de 

ramnolipídios e do consumo de substrato, descritos por Lovaglio (2011), Ceccato (2013) 

Silva (2014), Balieiro (2017), Bryam; Lovaglio; Contiero (2017), entre outros, são o 

método indireto proposto por Chandrakahan; Bemiller (1980), que consiste em uma 

análise de absorbância. Cita-se também a extração dos ramnolipídios, por precipitação, 

utilizando-se de H3PO4 (85%) e acetato de etila, associado a derivatização, processo que 

liga um radical a cadeia de ácido graxo para que o ramnolipídio possa ser identificado na 

etapa seguinte, segundo descrito por Schenk, Schuphan e Schmidt (1995) e, por fim, a 

utilização de Cromatografia líquida de alta eficiência (High Performance Liquid 

Cromatography – HPLC) com detector UV, proposto por Muller et al., (2010). 

Além do método de McGinley; Mott (2008) para determinação do glicerol residual 

por HPLC.  

Para estimação de produção de ramnolipídio e consumo de glicerol no reator 

dimensionado, propõe-se um balanço de massa global. Para tal, faz-se necessário 

compreender alguns fundamentos e considerações realizadas. De acordo com Von 

Sperling (1996), o processo de tratamento se desenvolve em um volume definido por 

limites físicos, denominado reator, e as modificações na concentração e composição dos 

compostos, durante a permanência da água residuária no reator, são determinadas pelo 

transporte hidráulico dos compostos (entrada e saída), e as reações que ocorrem no 

interior do reator (produção e consumo), caracterizando, dessa forma, o balanço de 

massa. 

Outro fator determinante, dentro do estudo da hidráulica dos reatores, é a 

configuração do reator, dependente do fluxo e padrão de mistura, que por sua vez, 

associa-se a forma geométrica, a quantidade de energia introduzida por unidade de 

volume, a escala do reator, entre outros fatores. Tem-se dois tipos de fluxo no reator, o 

intermitente ou batelada, que consiste em entrada e saída descontínuas, e contínuo, com 

entrada e saída contínuas. Sendo o reator proposto, de fluxo contínuo, com entrada e 

saída constantes, ou seja, a vazão que entra no reator é igual a vazão que sai dele. 

Já com relação ao padrão de mistura, têm-se fluxo pistão, caracterizado pela 

entrada contínua das partículas em uma extremidade do reator, sendo descarregadas na 
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outra extremidade e sem mistura longitudinal, e mistura completa, definido pela dispersão 

total das partículas em todo corpo do reator, com fluxos de entrada e saída contínuos, 

sendo esse o modelo que mais assemelha-se aos reatores FBBR. 

Como evidenciado anteriormente, o balanço de massa trata-se de uma descrição 

quantitativa dos materiais que entram, saem, são gerados, consumidos e acumulam-se 

no sistema, dentro de limites físicos definidos, e pode ser descrita pela equação que 

segue: 

𝐴𝑐𝑢𝑚𝑢𝑙𝑎çã𝑜 = 𝐸𝑛𝑡𝑟𝑎𝑑𝑎 − 𝑆𝑎í𝑑𝑎 + 𝑃𝑟𝑜𝑑𝑢çã𝑜 − 𝐶𝑜𝑛𝑠𝑢𝑚𝑜                                                    Eq. 74 

𝑑(𝐶. 𝑉)

𝑑𝑡
= 𝑄. 𝐶0 − 𝑄. 𝐶 + 𝑟𝑝. 𝑉 − 𝑟𝑐. 𝑉                                                                                             Eq. 75 

Sendo: C: concentração do composto no tempo t (ML-3); C0: concentração do afluente do 

composto (ML-3); V: volume do reator (mistura completa) (L³); Q: vazão (L-3T-1); t: tempo 

(T); rp: taxa de reação da produção do composto (ML-3T-1) e rc: taxa de consumo do 

composto (ML-3T-1). 

Em reatores biológicos cujos volumes são fixos tem-se dV/dt = 0, logo: 

𝑉
𝑑𝐶

𝑑𝑡
= 𝑄. 𝐶0 − 𝑄𝐶 + 𝑟𝑝. 𝑉 − 𝑟𝑐. 𝑉                                                                                                    Eq. 76 

Outra consideração realizada no modelo matemático do sistema é de estado 

estacionário (permanente) ou dinâmico. Para o estado estacionário, considera-se que 

não há acúmulos dentro do sistema ou volume analisado, sendo assim, as vazões e 

concentrações de entrada e saída são constantes e os termos negativos e positivos 

anulam-se resultando na equação a seguir: 

0 = 𝑄. 𝐶0 − 𝑄. 𝐶 + 𝑟𝑝. 𝑉 − 𝑟𝑐. 𝑉                                                                                                       Eq. 77 

Já para o estado dinâmico, considera-se que há acúmulos do composto no 

sistema, sendo assim a concentração do composto é variável com o tempo, podendo 

aumentar ou diminuir em função do balanço dos termos positivos e negativos da equação, 

ou ainda em função de estímulos externos, como mudanças de temperatura por exemplo, 



 
 

109 
  

logo dC/dt ≠ 0. Esse estado melhor representa o tratamento biológico em reatores e 

diversos modelos dinâmicos podem ser empregados averiguando-se os impactos dessas 

variações. 

No que tange os tipos de reação, têm-se reação de ordem zero, cuja taxa de 

reação independe da concentração do reagente, ou seja é constante, reação de primeira 

ordem, cuja taxa de reação é diretamente proporcional à concentração do reagente e, 

por fim, de segunda ordem, cuja taxa de reação é proporcional ao quadrado da 

concentração do reagente. Sendo a taxa de reação dada pelas seguintes equações: 

𝑟 = 𝐾𝐶𝑛                                                                                                                                                     Eq. 78  

Sendo r: taxa de reação; K: constante de reação; C: concentração e n: ordem de reação 

(0, 1 ou 2) 

Considerando que o reator dimensionado é de fluxo contínuo, mistura completa, 

formato tubular e volume fixo, em estado dinâmico e cuja reação descrita é de primeira 

ordem. Assumindo-se, também, concentração inicial de glicerol de 5 g/L e eficiência de 

remoção de substrato de 20%, assim como obtido por Bosio (2014), que tratou glicerol 

em reator anaeróbio de leito fluidizado, empregando cultura mista de bactérias. Podendo 

essa eficiência ser ainda maior, segundo Von Sperling (1996), dadas as altas taxas de 

remoção de matéria orgânica em reatores aeróbios. 

 

 E empregando-se taxas de reação de produção de composto (rp) de 0,6 g/h e de 

reação de consumo do composto (rc) de 3,5 g/h, retiradas de Balieiro (2017), que efetuou 

a conversão do glicerol em ramnolipídeo em biorreator, empregando a Pseudomona 

aeruginosa, abstrai-se: 

𝑉
𝑑𝐶

𝑑𝑡
= 𝑄. 𝐶0 − 𝑄. 𝐶 + 𝑟𝑝. 𝑉 − 𝑟𝑐. 𝑉   

= (2400 (
𝐿

ℎ
) . 5 (

𝑔

𝐿
) − 2400 (

𝐿

ℎ
) . 4 (

𝑔

𝐿
)) + (0,6 (

𝑔

ℎ
) . 500 𝐿 − 3,5 (

𝑔

ℎ
) . 500 𝐿) = 950 𝐿.

𝑔

ℎ
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Dividindo-se o resultado obtido pelo Volume do reator: 

950 𝐿.
𝑔

ℎ
 .

1

500 𝐿
= 1,9

𝑔

ℎ
 

Evidencia-se portanto, que o sistema realmente trata-se de um sistema dinâmico, 

uma vez que dC/dt ≠ 0, têm-se portanto, que essa variação da concentração de entrada 

e saída em relação ao tempo é de 1,9 g/h, ou seja, há o acúmulo de glicerol no sistema 

da ordem de 1,9 g/h. 

Agora, analisando-se a taxa de consumo de glicerol no reator, têm-se que: 

𝑟𝑐. 𝑉 = 3,5 
𝑔

𝐿. ℎ
 . 500 𝐿 = 1750

𝑔

ℎ
  

Realizando-se a conversão para g/minutos e multiplicando-se pelo TDH estipulado 

para o reator de 12,5 minutos, obtêm-se: 

1750
𝑔

ℎ
 .

1ℎ

60 𝑚𝑖𝑛
= 29,17

𝑔

𝑚𝑖𝑛
 . 12,5 𝑚𝑖𝑛 = 364,58 𝑔 

O consumo de glicerol será de 364,58 g a cada 12,5 minutos. Resultando no 

consumo diário de 42004,8 g de glicerol. 

Já a taxa de produção de biossurfactante será de: 

𝑟𝑝. 𝑉 = 0,6 
𝑔

𝐿. ℎ
 . 500 𝐿 = 300

𝑔

ℎ
  

Realizando-se o mesmo procedimento descrito anteriormente, têm-se: 

300
𝑔

ℎ
 .

1ℎ

60 𝑚𝑖𝑛
= 5

𝑔

𝑚𝑖𝑛
 . 12,5 𝑚𝑖𝑛 = 62,5 𝑔 

Logo, há a produção de 62,5 g de biossurfactante no reator a cada 12,5 minutos, 

gerando a produção diária de 7200 g. 

Salienta-se que os resultados obtidos são uma estimação, uma vez que são muitas 

as variáveis que afetam a eficiência de consumo de substrato e geração de produto. 

Deve-se portanto, com o reator em operação, amostrar o efluente periodicamente, 
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determinando-se as concentrações de entrada e saída e as taxas de reação obtidas, para 

obter-se valores mais condizentes com a realidade. 

6.1.1.8 Porosidade de mínima fluidização (ɛmf) e Densidade aparente do leito (ρ leito) 

 A Porosidade mínima de fluidização (ɛmf) é calculada a partir da equação 53. Sabe-

se que o volume do leito no instante de mínima fluidização é 0,5 m³ como evidenciado no 

tópico 6.1.1.3, logo: 

ɛmf =
V leito mf − Vp

V leito mf
=

0,5 − 1,5216 . 10−5

0,5
= 0,99  

 Observa-se que no instante que o reator desenvolve a velocidade mínima de 

fluidização sua porosidade encontra-se em torno de 99%, em conformidade ao 

estabelecido por Jeweel et al., (1981). 

A densidade aparente do leito (ρleito) é dada pela equação 32, e sabendo que a 

densidade do glicerol bruto é 1020 kg/m³ (MEDEIROS ET AL., 2015): 

𝜌𝑙𝑒𝑖𝑡𝑜 =  𝜌𝑠 + (ɛ(𝜌𝑓 − 𝜌𝑠)) = 1440 + (0,99 (1020 − 1440)) = 1024,2 𝑘𝑔/𝑚3 

Nota-se que a densidade aparente do leito é próxima a do fluido, isso em função 

das densidades da partícula sólida e do fluído serem próximas, situação considerada 

conveniente, de acordo com Cardoso (1988), uma vez que quanto maior essa diferença, 

maiores velocidades de fluidização devem ser empregadas e, consequentemente, 

maiores os gastos energéticos na operação do reator. 

6.1.1.9 Queda de Pressão no leito (ΔP) 

 A queda de pressão no leito é determinada pela equação 47: 

𝛥𝑃 = (𝜌𝑠 − 𝜌𝑓). (1 − ɛ). 𝐿. 𝑔 = (1140 − 1020). (1 − 0,99) . 8,85 . 9,81 = 0,000317 𝑁/𝑚² 

Conforme Gebara (2006), a queda de pressão ao longo do leito fluidizado é igual 

ao peso imerso das partículas sólidas por unidade de área da seção transversal da 

coluna, logo, no instante de Velocidade mínima de fluidização, esse peso imerso das 

partículas equivale a 0,000317 N/m² no reator. Conforme o aumento da velocidade, 
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menor resistência a passagem, e o leito assumirá cada vez mais o comportamento do 

fluido (CORTEZ, 2002; BOJORGE, 2009). 

6.1.1.10 Reynolds referente à partícula na condição de fluidização mínima (Remf); 

 Sabendo que a viscosidade do fluido é 1,41 Pa.s de acordo com Jardim (2009), 

pela equação 64 têm-se: 

𝑅𝑒𝑚𝑓 =
𝑑𝑝. 𝑉𝑚𝑓. 𝜌𝑓

𝜇𝑓
=

(0,003075 . 0,0118 . 1020)

1,41
= 0,026 

Sendo assim, o tipo de escoamento no reator, no instante de mínima fluidização, 

é de regime laminar. 

6.1.1.11 Número de Froude (Fr);  

 Já o Número de Froude é obtido pela equação 69: 

𝐹𝑟 =
𝑉𝑚𝑓2

𝑔 . 𝑑𝑝
=

0,0118

9,81.0,003075
= 0,0046 

O número de Froude obtido, menor do que 1, determina fluidização particulada, 

típica de sistemas sólido-líquido de acordo com Roitman (2002), havendo uma expansão 

uniforme do leito no reator proposto. 

7. CONCLUSÃO 

 A geração de resíduos industriais trata-se de um entrave ambiental cada vez mais 

emergente, aumentando-se o custo das empresas com acondicionamento e tratamento 

de seus resíduos. Torna-se imprescindível, portanto, o desenvolvimento de tecnologias 

que objetivem a transformação dos resíduos em sub-produdos ou em matérias primas 

para outras linhas de produção, destacando-se nesse contexto, os biorreatores de Leito 

Fluidizado (FBBR), que apresentam diversas potencialidades no tratamento de resíduos. 

Evidencia-se no entanto, a necessidade de desenvolvimento de mais pesquisas 

envolvendo os reatores FBBR para bioconversões de interesse. 

 O glicerol trata-se de um dos maiores resíduos gerados pela produção de 

biodiesel, tornando o escoamento do produto cada vez mais difícil e reduzindo seu valor 
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no mercado, sendo assim, o emprego de biotecnologias que transformem o glicerol em 

co-produtos de maior valor agregado podem ser uma alternativa interessante às 

empresas do setor energético. Cita-se o emprego da Pseudomona aeruginosa para a 

produção de ramnolipídeo ou biossurfactante. 

 O reator FBBR piloto dimensionado para tratamento do glicerol e produção de 

biossurfactante possui 8,85 m de altura, 0,268 m de diâmetro interno e 500 L de 

capacidade, utilizando a borracha triturada como material suporte. Sua estimativa de 

consumo de glicerol foi de 42004,8 g/dia e a produção de biossurfactante foi de 7200 

g/dia. Salienta-se, porém, que estudos mais aprofundados com relação a operação do 

reator, parâmetros adotados, aspetos fluidodinâmicos, biodegradação realizada pelas 

Pseudomonas, entre outros, sejam conduzidos, averiguando-se as implicações no 

tratamento do glicerol e geração de biossurfactante. 

 Cita-se como sugestões, considerando uma hipotética implantação do reator, 

estudos cinéticos objetivando maior refinamento das taxas de consumo de substrato e 

geração de produto, uma vez que há uma escassez muito grande de trabalhos que 

empregaram o reator FBBR para tratamento de glicerol e geração de biossurfactante, 

utilizando Pseudomonas aeruginosa. Sugere-se também, o desenvolvimento de testes 

hidrodinâmicos com traçadores para determinação do regime hidráulico do reator e o 

quanto o mesmo aproxima-se de um padrão de escoamento ideal (mistura completa). 

 Há ainda a possibilidade de variação dos parâmetros adotados, tais quais 

concentrações de entrada do substrato, TDH, material suporte, entre outros, 

averiguando-se o desempenho do reator. 

 Conclui-se, portanto, que o reator FBBR detém grande potencial para tratamento 

de resíduos industriais, além de sua aplicabilidade para indústrias produtoras de 

biodiesel, como alternativa ao excedente de glicerol no mercado e como forma de agregar 

valor ao resíduo. 
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